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NOMENCLATURA

Símbolo Descripción Unidades

-dS ∕ dt Velocidad volumétrica de consumo de sustrato μmolS ∕ mL h

°C Grado Celsius -

A Área lateral del cilindro de radio = r cm2

a Área interfacial del segmento diferencial cm-1

A Área de transferencia de oxígeno a través de la 
pared del tubo

cm2

A Absorbancia nm

A7S Línea celular obtenida de Pseudaletia unipuncta -

ARN Ácido Ribonucleico -

BHK Células de Riñón de Hámster Bebé
(“Baby Hamster Kidney cells”)

-

C Concentración de oxígeno disuelto mg ∕ mL

C Concentración de gas disuelto mmol/L

c-fos Activador transcripcional -

CA Célula(s) Animal(es) -

CHO Células de Ovario de Hámster Chino (“Chinese  
Hamster Ovary Cells”)

-

CI Célula(s) de Insecto -

CI-BV Sistema Célula de Insecto - Baculovirus -

CL(A) Concentración de oxígeno disuelto en el 
compartimento A del sistema STR ∕ STR

mmol O2 ∕ L

CLA
∗ Concentración de oxígeno disuelto a la 

saturación, en el compartimento A del sistema 
STR ∕ STR, de acuerdo a la temperatura del 
medio y la proporción de O2 en el gas de 
entrada al reactor

mmol O2 ∕ L

CL(B) Concentración de oxígeno disuelto en el 
compartimento B del sistema STR ∕ STR

mmol O2 ∕ L

CLB
∗ Concentración de oxígeno disuelto a la 

saturación, en el compartimento B del sistema 
STR ∕ STR, de acuerdo a la temperatura del 
medio y la proporción de O2 en el gas de 
entrada al reactor

mmol O2 ∕ L

xiii



Nomenclatura

Símbolo Descripción Unidades

CL(ext) Concentración de oxígeno disuelto en el 
ambiente externo del tubo

mg ∕ cm3

CL(int) Concentración de oxígeno disuelto en el cultivo 
fluyendo en el interior del tubo

mg ∕ cm3

Clíquido Concentración molar del líquido mmol/L

D Diámetro del impulsor m

Da Dalton -

di Diámetro interno de la tubería cm

dM ∕ dt Velocidad volumétrica de producción de 
metabolito

μmolM ∕ mL h

dP ∕ dt Velocidad volumétrica de producción de 
proteína recombinante

μgPR ∕ mL h

DpN1 Línea celular obtenida de Danaus plexippus -

F Fuerza kg cm ∕ s2

F Flujo de recirculación en el sistema STR ∕ STR L ∕ h

F Fucosa -

Fd Factor de dilución -

g Gramo g

G Galactosa -

Glc Glucosa -

h Hora h

H Constante de Henry atm

HARV Biorreactor de microgravedad simulada -

HB-24 Línea celular de hibridomas -

HB-32 Línea celular de hibridomas -

HeLa S3 Línea celular de mamífero -

HPLC Cromatografía líquida de alta resolución “High 
performance liquid chromatography”

-

IGEPAL630 tert-Octilfenoxy poli(oxietilen)etanol -

IgG Inmuno-globulina G -

Iv Índice de viabilidad, ∫
t

0
dtXv células h ∕ mL

J Joule N m, kg m2 ∕ s 2

kL Coeficiente de transferencia de oxígeno cm ∕ s
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kLa Coeficiente volumétrico de transferencia de 
oxígeno

s-1, h-1

kLa(A) Coeficiente volumétrico de transferencia de 
oxígeno en el compartimento A del sistema 
STR ∕ STR

s-1, h-1

kLa(B) Coeficiente volumétrico de transferencia de 
oxígeno en el compartimento B del sistema 
STR ∕ STR

s-1, h-1

2OK Constante de saturación de oxígeno en el 
modelo de Monod

%

L Longitud de una tubería cilíndrica cm

L Litro(s) L

L929 Línea celular de mamífero -

Lac Lactato -

M Metabolito -

M Concentración del metabolito producido μmolM ∕ mL

M Concentración molar mol/L

m Metro -

M Manosa -

MBO503 Línea celular obtenida de Mamestra brassicae -

MCF7 Línea celular de cáncer mamario -

MDI Multiplicidad de infección ufp ∕ célula

min Minuto min

N Newton kg m ∕ s2

N Velocidad de agitación rpm, s-1

N N-acetil glucosamina -

N2 Nitrógeno gaseoso en la entrada del biorreactor -

NP Número de Potencia adimensional

O2 Oxígeno gaseoso en la entrada del biorreactor -

OD Oxígeno Disuelto % respecto a la 
saturación con aire

P Presión N/m2, (kg cm ∕ s2) ∕ cm2

P Concentración de proteína recombinante μgPR ∕ mL

P Número de partículas registradas por el 
Contador de Partículas (“Coulter Multisizer”)

células

xv



Nomenclatura

Símbolo Descripción Unidades

P Consumo de potencia W,  kg m2 ∕ s3

PF-68 Pluronic F-68 -

PFR Biorreactor de flujo tapón (“Plug Flow Reactor”) -

PFR ∕ PFR Sistema de doble compartimento, con dos 
biorreactores de flujo tapón interconectados

-

pgas Presión parcial del gas atm

Pi Fosfato inorgánico -

PNP p-nitro fenol -

PNPP p-nitro fenil fosfato -

poxígeno Presión parcial de oxígeno atm

PR Proteína(s) Recombinante(s) -

Q Flujo volumétrico en una tubería cilíndrica mL ∕ s

qGlc Velocidad específica de consumo de glucosa μmolGlc ∕ célula h,
μgGlc ∕ 1x106 células h

qLac Velocidad específica de producción de lactato μmolLac ∕ célula h,
μgLac ∕ 1x106 células h

2Oq Velocidad específica de consumo de oxígeno mg ∕ célula s,
mmol ∕ célula h

qSeAP Velocidad específica de producción de fosfatasa 
alcalina humana recombinante

μg ∕ célula h,
μgSeAP ∕ 1x106 células h

r Radio interior variable en una tubería cilíndrica cm

R Radio interior total en una tubería cilíndrica cm

r-tPA Proteína recombinante activadora de 
plasminógeno (“Recombinant Tissue-Type 
Plasminogen Activator Protein”)

-

Re Número de Reynolds Adimensional

rhNGF Factor de crecimiento del nervio humano -

rpm Revoluciones por minuto revoluciones/min

S Concentración del sustrato consumido μmolS ∕ mL

s Segundo -

S Ácido siálico -

SDS Dodecil sulfato de sodio (“Sodium Dodecil  
Sulfate”)

-

SeAP Fosfatasa alcalina humana truncada 
recombinante (“Secreted alkaline phosphatase”)

-
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Nomenclatura

Símbolo Descripción Unidades

Sf21 Línea celular obtenida de Spodoptera frugiperda -

Sf9 Línea celular obtenida de Spodoptera frugiperda -

SFB Suero Fetal Bovino -

STR Biorreactor de tanque agitado (“Stirred Tank 
Reactor”)

-

STR ∕ PFR Sistema de doble compartimento, con un 
tanque agitado interconectado con un 
biorreactor de flujo tapón

-

STR ∕ STR Sistema de doble compartimento, con dos 
tanques agitados interconectados

-

t Tiempo h

TB ∕ C3 Línea celular de hibridomas -

tC Tiempo de circulación s

tCE Tiempo de crecimiento exponencial h

TDI Tiempo de infección células viables ∕ mL

tM Tiempo de mezclado s

Tn-4h Línea celular obtenida de Trichoplusia ni -

Tn5B1-4 Línea celular obtenida de Trichoplusia ni -

tR Tiempo de residencia s

trxn Tiempo de reacción s

ttm Tiempo de transferencia de masa s

ufp Unidad Formadora de Placa -

UG Unidades de Glucosa -

UI Unidad Internacional μmol ∕ min

v Velocidad lineal de flujo en una tubería 
cilíndrica

cm ∕ s

V Volumen de muestra succionado por el 
Contador de Partículas (“Coulter Multisizer”)

mL

V Viabilidad %

V(A) Volumen de cultivo en el compartimento A del 
sistema STR ∕ STR

L

V(B) Volumen de cultivo en el compartimento B del 
sistema STR ∕ STR

L
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Nomenclatura

Símbolo Descripción Unidades

Vbm ∕ Vmm Relación de volumen bien mezclado a volumen 
mal mezclado, en biorreactores agitados tipo 
STR

-

VCO Velocidad volumétrica de consumo de oxígeno mmol ∕ L h

vK Velocidad de la microescala de Kolmogorov, 
velocidad de los microtorbellinos

m ∕ s

VS Volumen del segmento diferencial cm3

VT Volumen total mL

VTO Velocidad de transferencia de oxígeno mmol ∕ L h

vvm Volumen de gas por volumen de líquido por 
minuto

Lgas/Llíquido min,
1/min

W Watt J ∕ s, kg m2 ∕ s3

XT Concentración celular total en la muestra células ∕ mL

XV Concentración celular viable en la muestra células ∕ mL

Xv Concentración celular viable células ∕ mL

Xv0 Concentración de células viables en el tiempo 0 células/mL

Xvmáx Concentración celular viable máxima células ∕ mL

YLac ∕ Glc Rendimiento Lactato ∕ Glucosa molLac ∕ molGlc,
gLac ∕  gGlc

YSeAP ∕ Lac Rendimiento SeAP/Lactato gSeAP ∕  gLac

YSeAP ∕ Glc Rendimiento SeAP ∕ Glucosa gSeAP ∕ molGlc,
gSeAP ∕  gGlc

YXv ∕ Glc Rendimiento Biomasa ∕ Glucosa células ∕ μmolGlc,
células ∕ mgGlc

z Longitud axial cm

α Constante estequiométrica de Leudeking-Piret μgPR ∕ célula

β Constante cinética de Leudeking-Piret μgPR ∕ célula h

γ Gradiente de deformación o de velocidad 
(dv ∕ dr)

s-1

ε Energía de disipación promedio en 
biorreactores agitados por unidad de masa

m2 ∕ s3, W ∕ kg

ε' Energía de disipación local, zona cercana al 
impulsor

m2 ∕ s3, W ∕ kg

η Viscosidad dinámica N s ∕ m2
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Símbolo Descripción Unidades

λ'K Tamaño de la microescala de Kolmogorov, 
longitud de los microtorbellinos, en la zona 
cercana al impulsor

m

λK Tamaño de la microescala de Kolmogorov, 
longitud de los microtorbellinos

m

μap, μ Velocidad específica aparente de crecimiento h-1

μmax Velocidad específica máxima de crecimiento h-1

π Constante Pi -

ρ Densidad kg ∕ m3

τ Esfuerzo de corte o cizalla N ∕ m2,  kg ∕ cm s2
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en la zona cercana al impulsor

N ∕ m2

τmáx Esfuerzo de corte máximo en tanques agitados N ∕ m2

τw Esfuerzo de corte máximo en tubería cilíndrica N ∕ m2

υ Viscosidad cinemática m2 ∕ s
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RESUMEN

En la industria biotecnológica, el  método principal para el cultivo de células 

animales es el de suspensión en tanques agitados o columnas de burbujeo. Para suplir 

adecuadamente  las  necesidades  nutricionales  al  cultivo  es  necesario  mantener 

condiciones homogéneas en el medio. En escala de producción esto constituye un reto, 

debido a razones económicas y mecánicas, además de la inherente fragilidad de las 

células animales al daño mecánico provocado por estrés hidrodinámico. Los problemas 

de  mezclado  ocasionados  por  estas  restricciones  pueden  generar  heterogeneidades 

ambientales o gradientes, que pueden afectar negativamente el desarrollo del cultivo. 

La evaluación de estos problemas en gran escala es costosa y poco práctica, por 

lo que se presenta la necesidad de estudiarlas a nivel de laboratorio. En este trabajo se 

presenta, dentro del contexto del escalamiento descendente, el diseño y evaluación de 

sistemas de doble  compartimento para  simular  gradientes  de  oxígeno disuelto,  con 

tiempos  de  circulación  y  relaciones  de  volumen  bien  mezclado  a  mal  mezclado 

similares  a  los  esperados  en  escala  industrial,  usando  condiciones  de  estrés 

hidrodinámico inferiores a las reportadas como letales y subletales para este tipo de 

cultivos.

Para esto, se diseñaron simuladores de doble compartimento STR ∕ PFR (tanque 

agitado ∕ flujo tapón)  y PFR ∕ PFR (flujo  tapón ∕ flujo tapón),  en los que fue  posible 

obtener gradientes de oxígeno disuelto de 20 a 0 % en medio acuoso sin células. Estos 

gradientes se simularon con tiempos de circulación entre 227.3 y 625 s y relaciones de 

volumen bien mezclado a mal mezclado de 3.0 a 10.3 en el sistema STR ∕ PFR y de 

0.69  a  1.24  en  el  PFR ∕ PFR. Los  parámetros  simulados  en  estos  sistemas  fueron 

similares  a  los  esperados  en  cultivos  de  células  animales.  Los  esfuerzos  de  corte 

calculados  para  el  flujo  en  las  tuberías  de  ambos  sistemas  estuvieron  entre  0.58  y 

1.96 N ∕ m2,  los  cuales  representan  niveles  de  estrés  hidrodinámico  inferiores  a  los 

reportados  como letales  y  subletales  para  células  animales.  Sin  embargo,  tanto  las 

células  de  insecto (Tn-4h  y  H5)  como las  de  mamífero (CHO)  probadas  en  ambos 

sistemas  de  doble  compartimento  fueron  incapaces  de  crecer  con  oxígeno  disuelto 

constante no limitante, posiblemente debido a la exposición intermitente y prolongada 

a los esfuerzos de corte mencionados. Debido a esto no fue posible evaluar el efecto de 
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los  gradientes  sobre  la  producción  de  fosfatasa  alcalina  humana  recombinante  en 

células animales.

No obstante,  en  cultivos  con  la  línea  celular  Tn-4h  de  insecto realizados  en  un 

biorreactor  de  doble  compartimento  recirculado,  en  el  que  las  células  estuvieron 

expuestas a esfuerzos de corte de 0.02 y 0.07 N ∕ m2, se observó crecimiento celular y 

producción de proteína heteróloga al ser infectadas con un baculovirus recombinante 

(derivado del baculovirus AcNPV, al que se ha insertado el gen de la fosfatasa alcalina 

secretada bajo el control del promotor de la poliedrina). En este sistema se registraron 

reducciones  tanto  en  la  velocidad  específica  de  crecimiento  (7.7 %)  como  en  la 

concentración celular  máxima alcanzada (hasta  de  43.5 %),  con respecto al  cultivo 

control sin recirculación. Así mismo, se registraron reducciones de hasta 40.5 y 83.2 % 

en  las  velocidades  de  consumo  y  producción  de  glucosa  y  lactato  en  la  etapa 

preinfección,  con rendimientos biomasa/glucosa y lactato/glucosa hasta  1.95 y 0.6 

veces los registrados en el cultivo control. En la etapa postinfección, la velocidad de 

consumo de glucosa fue hasta 55.5 % inferior al control, mientras que la velocidad de 

producción de lactato y el rendimiento lactato/glucosa tuvieron decrementos de 63 y 

42 %, respectivamente, al aumentar el estrés hidrodinámico. Estos cambios al parecer 

indican que el carbono de la glucosa se está dirigiendo en mayor medida hacia las rutas 

de biosíntesis, en vez de utilizarlo para obtener energía. La producción volumétrica de 

proteína recombinante también disminuyó (entre 43.2 y 67.8 %) al incrementarse el 

estrés  hidrodinámico  causado  por  la  recirculación.  Aún  así,  las  producciones 

volumétricas  de  proteína  recombinante  obtenidas  en  este  biorreactor,  tanto  con 

recirculación como sin ella, fueron hasta 7.4 y 13.1 veces superiores a las obtenidas en 

frascos agitados “spinner” y en cultivos estáticos, respectivamente.

En  el  análisis  del  perfil  de  glicosilación  de  la  fosfatasa  alcalina  humana 

recombinante,  producida  en  condiciones  de  recirculación,  se  encontró  que  al 

incrementarse el esfuerzo de corte la proporción de glicanos complejos aumentó de 

19.6 %  en  el  cultivo  control  sin  recirculación,  hasta  34.3  y  40.4 %  en  los  cultivos 

sometidos a estrés hidrodinámico, de los cuales la mayor parte fueron estructuras con 

ácido  siálico  terminal  completamente  sialidadas.  Esta  proporción  de  glicanos 

complejos  es  de  1.7  a  2  veces  superior  a  la  observada  en  cultivos  estáticos. 

Aparentemente esto se realizó a expensas de la reducción en la cantidad de estructuras 
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de tipo paucimanosa,  ya que al  haber menor producción de proteína recombinante 

hubo mayor oportunidad de no saturar la maquinaria de edición de los glicanos en el 

aparato de Golgi y el retículo endoplásmico.
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1. INTRODUCCIÓN

Los  sistemas  para  la  producción  de  proteínas  recombinantes  (PR)  para  uso 

terapéutico han sido tradicionalmente basados en el cultivo de procariotes y eucariotes 

inferiores (bacterias y levaduras). Sin embargo, estos microorganismos generalmente 

no realizan las modificaciones postraduccionales necesarias para la adecuada función 

de estas  proteínas,  o las modifican de forma diferente a como lo hacen las  células 

humanas.  Debido  a  esto,  en  las  últimas  dos  décadas  se  han  utilizado  sistemas  de 

producción basados en el cultivo de células de eucariotes superiores, particularmente 

células  animales  (CA),  debido  a  que  son  capaces  de  realizar  modificaciones 

postraduccionales similares a las de proteínas de origen humano.

En la industria biotecnológica el método de cultivo de CA es principalmente el 

de células en suspensión, en tanques agitados o en columnas de burbujeo, ya sea como 

células individuales, aglomerados celulares o células adheridas a microacarreadores. 

En estos sistemas a  gran escala se  han reportado cultivos por  lote,  continuos  y de 

perfusión de hasta 15 000, 2 000 y 400 L, respectivamente (Griffiths, 1991;  Griffiths,

1992; Werner et al., 1992).

Para garantizar un adecuado suministro de nutrientes a todas las células del 

cultivo es necesario mantener condiciones homogéneas en el medio. Esto se logra con 

relativa facilidad en biorreactores de laboratorio, que usualmente tienen un mezclado 

eficiente  y  altas  velocidades  de  transferencia  de  masa,  debido  a  la  alta  potencia 

transmitida al  medio de cultivo.  Sin  embargo,  en escala de producción la  potencia 

transmitida al medio está restringida por razones económicas y mecánicas. Además, 

debido a la fragilidad de las CA al daño mecánico, los cultivos deben realizarse en 

condiciones de bajo estrés hidrodinámico. Estas condiciones ocasionan problemas de 

mezclado, de transferencia de masa y de calor, que pueden provocar la formación de 

heterogeneidades  ambientales  o  gradientes.  Usualmente  todo  esto  resulta  en  la 

reducción del rendimiento de biomasa y PR, aunque también es posible que provoque 

un incremento en la formación de ciertos metabolitos (Sweere et al., 1987).

Para el estudio de estos problemas la experimentación en biorreactores de escala 

industrial  es  costosa  y  poco  práctica.  Sin  embargo,  a  nivel  de  laboratorio  ha  sido 
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posible simular las condiciones que prevalecen -o que se podrían presentar- en cultivos 

de gran escala, utilizando una metodología denominada escalamiento descendente. Para 

esta estrategia se han diseñado biorreactores de pequeña escala en los que se pueden 

crear heterogeneidades ambientales, con el fin de evaluar sus efectos sobre los cultivos 

(Palomares y Ramírez, 2000a). Estos simuladores de laboratorio han funcionado bien 

para cultivos de bacterias como Escherichia coli (Sandoval, 2003), pero al adaptarlos a 

cultivos  de  CA  se  presentan  dificultades  debido  a  la  fragilidad  celular,  que  hace 

necesario operar los biorreactores en condiciones de bajo estrés hidrodinámico (baja 

agitación y burbujeo).

Algunas configuraciones de biorreactores para simulación experimental se han 

diseñado y aplicado ya en cultivos de hibridomas (Serrato,  2002).  Sin embargo, en 

estos sistemas hasta el momento no ha sido posible generar gradientes semejantes a los 

que se esperan en escala industrial. Resulta entonces necesario diseñar y evaluar otros 

sistemas  en  los  que  se  puedan  simular  adecuadamente  estas  heterogeneidades 

ambientales, para estudiar su efecto en cultivos de CA. Por todo lo anterior, se presenta 

en este trabajo la evaluación de sistemas de doble compartimento para cultivos de CA, 

diseñados  para simular gradientes  de oxígeno disuelto similares  a  los  esperados  en 

biorreactores de escala industrial, en condiciones de estrés hidrodinámico inferiores a 

las reportadas como letales para cultivos de hibridomas y células de insecto (CI).
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2. ANTECEDENTES

2.1. Producción de proteínas recombinantes

La producción de proteínas recombinantes de interés terapéutico es una de las 

aplicaciones de la biotecnología moderna que ha cobrado una gran importancia en los 

últimos  años.  Los  sistemas  para  la  producción  heteróloga  de  proteínas  han  sido 

tradicionalmente basados en el  cultivo de microorganismos procariotes y eucariotes 

inferiores. Para la producción de proteínas recombinantes (PR), estos microorganismos 

tienen la desventaja de que, la mayoría de las veces, las PR son producidas de manera 

insoluble e inactivas en el citoplasma bacteriano. Además, las células de bacterias y 

levaduras no realizan las modificaciones postraduccionales típicas de células humanas 

(proteólisis,  glicosilación,  fosforilación,  acilación,  amidación,  carboximetilación, 

isopentilación, etc.), las que son necesarias para la adecuada función de las PR como 

medicamentos para humanos (Luckow y Summers, 1988).

La utilización de sistemas basados en cultivos de células animales ha permitido 

contender  con  estos  problemas,  ya  que  éstas  pueden  realizar  las  modificaciones 

postraduccionales necesarias para que las PR sean utilizadas como medicamentos para 

humanos  (Palomares  y  Ramírez,  2002).  El  uso  de  células  de  mamífero  da  como 

resultado  la  obtención  de  proteínas  similares  a  las  humanas  tanto  en  plegamiento 

como en modificaciones postraduccionales. Entre las líneas celulares más utilizadas 

destacan las células de ovario de hámster chino (CHO, “Chinese Hamster Ovary cells”) 

(Page y Sydenham, 1991; Lindberg et al., 1991; Cosgrove et al., 1995), las células de 

riñón de hámster bebé (BHK, “Baby Hamster Kidney cells”) (Wirth et al., 1988) y los 

hibridomas, entre otras. Estas células se han utilizado en la producción de proteínas 

terapéuticas, como factores de crecimiento y anticuerpos monoclonales, así como en 

terapia génica (Riad y Padh, 2001).

Otra estrategia que ha ganado importancia es la utilización de líneas celulares 

de insecto, principalmente de lepidópteros como Spodoptera frugiperda y Trichoplusia ni. 

En  estos  sistemas  de  producción  las  células  son  infectadas  con  un  baculovirus 

recombinante, que contiene el gen que codifica para la PR de interés. Además de la 

inocuidad para el ser humano, este sistema cuenta entre sus ventajas un rendimiento de 
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PR  de  20  a  250  veces  superior  al  observado  en  cultivos  de  células  de  mamífero 

(Betenbaugh et al., 1999). El sistema de células de insecto-baculovirus (CI-BV) ha sido 

utilizado  para  la  producción  de  oncoproteínas  (Meij  et  al.,  2000),  proteínas  de  la 

matriz  extracelular  (Misenheimer  et  al.,  2000),  proteínas  involucradas  en  la 

transducción de señales (Rankl et al., 1994), chaperonas (Cala, 2000), proteínas del 

sistema  nervioso  central  (Nguyen  et  al.,  1993),  partículas  virales  para  estudios 

inmunológicos y terapéuticos (Smith et al., 1983b; Horiuchi et al., 1987; Chazenbalk y

Rapoport,  1995),  β-galactosidasa  (van  Lier  et  al.,  1994),  factor  de  crecimiento  del 

nervio  humano (rhNGF,  Lindsay  y  Betenbaugh,  1992),  interferón  (Horiuchi  et  al.,

1987;  Smith et al., 1983a) y vacunas contra la fiebre aftosa (Roy et al., 1992), entre 

otras  aplicaciones.  Recientemente se ha aprobado el  primer medicamento para uso 

humano producido por CI: la vacuna contra el virus de papiloma humano, Cervarix 

(GlaxoSmithKline Bechman), la que ya cuenta con licencia en México.

2.2. Glicosilación de proteínas.

El  procesamiento  postraduccional  es  fundamental  para  la  función  de  las 

proteínas.  La  glicosilación  es  una  de  las  modificaciones  postraduccionales  más 

complejas, que consiste en la adición de oligosacáridos a la cadena polipeptídica, en 

residuos de aminoácidos específicos. Esto afecta la actividad biológica de las proteínas 

de interés  terapéutico,  modificando sus características de solubilidad, antigenicidad, 

permanencia  en  el  torrente  sanguíneo,  inmunogenicidad  y  resistencia  tanto  a  la 

inactivación térmica como al ataque por proteasas (Gooche y Monica, 1990; Gooche

et al., 1991).

La gran mayoría de las proteínas extracelulares y asociadas a membranas son 

glicoproteínas.  Los oligosacáridos,  que están unidos a las mismas mediante enlaces 

covalentes, están formados principalmente por N-acetil glucosamina (N), fucosa (F), 

manosa  (M),  galactosa  (G)  y  ácido  siálico  (S).  Estos  oligosacáridos  pueden  estar 

enlazados  a  la  proteína  mediante  uniones  denominadas  O- y  N-glicosilación.  La 

O-glicosilación es  la  unión entre  un oligosacárido y un grupo -OH de residuos  de 

serina (Ser), treonina (Thr) o hidroxilisina; mientras que la N-glicosilación es la unión 

de  un  oligosacárido  al  grupo  amida  de  un  residuo  de  asparagina  (Asn),  en  una 

secuencia  específica  como  Asn-X-(Ser ∕ Thr),  donde  X  es  cualquier  aminoácido, 
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excepto prolina (Pro) o ácido aspártico (Asp). Un mismo sitio de N-glicosilación en 

diferentes moléculas de proteína puede contener glicanos con diferentes estructuras, lo 

que  es  conocido  como  microheterogeneidad.  Por  otra  parte,  la  ocupación  de  los 

diferentes sitios de N-glicosilación en una proteína se conoce como macroheterogenei-

dad. También es posible que no todos los sitios consenso estén glicosilados.

2.2.1. N-glicosilación.

Los N-glicanos están compuestos por un pentasacárido común,  denominado 

núcleo quitobiosa, compuesto por dos unidades de N y tres unidades de M, formando 

una  estructura  con  dos  ramificaciones  (antenas)  (Figura  2.1).  Dependiendo  de  los 

azúcares que se agreguen a estas dos antenas, los N-glicanos pueden clasificarse como: 

oligosacáridos complejos, que tienen S, G o N como residuos terminales (Figura 2.1a); 

oligosacáridos  con alto  contenido de  manosa,  con manosas adicionales unidas al  núcleo 

quitobiosa (Figura 2.1c);  oligosacáridos híbridos, una mezcla de antenas con S, N o G 

terminal y antenas con manosas (Figura 2.1b); y paucimanosas, que son oligosacáridos 

truncados (Figura 2.1d) (Gooche et al., 1991;  Gooche y Monica, 1990;  Palomares et

al., 2006).

La N-glicosilación  se  lleva  a  cabo  antes  de  que  la  proteína  sea  secretada  o 

transportada a la membrana celular, involucrando la adición y remoción secuencial de 

carbohidratos por la acción de glicosil transferasas y glicosidasas, primero en el retículo 
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endoplásmico  y  luego  en  el  aparato  de  Golgi  (Figura  2.2).  En  primer  lugar,  el 

oligosacárido Glc3M9N2 (Glc = Glucosa) es transferido del acarreador lipídico dolicil 

difosfato  (Dol-P-P)  a  una  asparagina  (Asn)  de  la  proteína  naciente,  en  el  retículo 

endoplásmico, por la acción de la oligosacaril transferasa que se encuentra asociada a 

los  ribosomas  (Figura  2.2,  paso  1).  Una  serie  de  reacciones  catalizadas  por 

exoglicosidasas ocurren en el retículo endoplásmico, resultando en la estructura alta en 

manosa M8N2 (Figura 2.2, pasos 2, 3 y 4). Esta estructura es transportada al aparato de 

Golgi, donde las manosidasas y N-acetilglucosaminil transferasas la transformarán en 

glicanos híbridos y complejos (Figura 2.2,  pasos 5,  6,  7,  y 8).  La  α1,6-fucosilación 

(Figura 2.2, paso 9) es una característica estructural común entre los N-glicanos de 

células de mamífero. Por último, el procesamiento adicional por parte de la galactosil 

transferasa  y  sialil  transferasa  dará  como resultado los  N-glicanos  galactosilados  y 

sialidados característicos de células de mamífero (Figura 2.2, pasos 10 y 11) (Gooche et

al., 1991; Jenkins y Shah, 1999; Palomares y Ramírez, 2002).

2.2.2. N-glicosilación en células de insecto

Existen trabajos en los que se ha reportado que las CI no tienen capacidad para 

realizar  glicosilación  de  tipo  complejo,  pues  sólo  se  encontraron  proteínas  con 

N-glicanos altos en manosa y paucimanosas. Estos análisis de glicosilación han sido 

determinados  mediante  técnicas  cualitativas  poco  sensibles,  como  el  marcado  con 

lectinas y la electroforesis  de carbohidratos asistida por fluoróforos (Gooche et al.,

1991; Davis et al., 1993; Jarvis y Finn, 1995; Zhang et al., 2002). Por el contrario, en 

otros estudios donde el perfil de glicosilación se ha evaluado con técnicas cuantitativas 

más  sensibles,  como  cromatografía  líquida  de  alta  resolución  (HPLC,  “High 

Performance Liquid Chromatography”) y espectrometría de masas, se ha encontrado que 

estas células sí pueden producir glicanos complejos e incluso sialidados (Davidson y

Castellino, 1991; Davis y Wood, 1995; Joshi et al., 2000; Joshi et al., 2001; Palomares

et al., 2003). Esto se ha observado en líneas celulares obtenidas de Pseudaletia unipuncta 

(A7S),  Danaus  plexippus (DpN1),  Trichoplusia  ni (Tn5B1-4  y  Tn-4h),  Spodoptera 

frugiperda (Sf21)  y  Mamestra  brassicae (MBO503),  que  pueden  producir  proteínas 

recombinantes con 5 a 63 % de N-glicanos complejos y de 13 a 33 % de N-glicanos 

complejos  con  ácido  siálico  terminal  (Tabla  2.1).  Sin  embargo,  la  proporción  de 
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Figura 2.2. Procesamiento de N-glicanos en células animales. Las enzimas 
son:  (1) oligosacaril transferasa,  (2) α-glucosidasa I,  (3) α-glucosidasa II, 
(4) α1,2-manosidasa  del  retículo  endoplásmico,  (5) α-manosidasa I  del 
Golgi,  (6) N-acetilglucosaminil transferasa I,  (7) α-manosidasa II  del 
Golgi, (8) N-acetilglucosaminil transferasa II, (9) α1,6-fucosil transferasa, 
(10) β1,4-galactosil transferasa,  (11) α2,3-sialil transferasa.  Dol-P-P  es 
dolicil  difosfato. Los cosustratos de las reacciones 6, 8,  9, 10 y 11 son 
formas activadas de los monosacáridos, donde: UDP es uridina difosfato, 
GDP es guanosina difosfato y CMP es citidina monofosfato (adaptado de 
Gooche et al., 1991).
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N-glicanos altos en manosa y paucimanosas puede constituir de 22 a 100 % de las 

glicoformas encontradas (Tabla 2.1) (Palomares y Ramírez, 2002).

Las  glicoformas  altas  en  manosa  son  el  resultado  de  un  procesamiento 

incompleto en el aparato de Golgi, probablemente causado por sobresaturación de la 

maquinaria  de  glicosilación.  Por  otra  parte,  las  estructuras  paucimanosa  son  el 

resultado de una N-acetil glucosaminidasa ya identificada en CI, que corta los residuos 

de N del glicano (Altmann et al., 1995; Wagner et al., 1996; Palomares et al., 2003). 

Las glicoformas paucimanosa no son sustrato de las galactosil transferasas, por lo que 
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Tabla 2.1. Algunos perfiles de glicosilación observados en CI (tomado de Palomares
y Ramírez, 2002).

Línea 
Celular

Alta Manosa Paucimanosasg Híbridas Complejas Sialidadas
(%) (%) (%) (%) (%)

Sf9a ND 81 19 ND ND
Sf9c 16 84 ND ND ND
Tn-4hc,f 13 86 1 ND ND
Tn5B1-4d 31 55 14 ND ND
Tn5B1-4c 20 71 4 5 ND
A7Sc 33 55 4 8 ND
DpN1c 24 44 6 26 13
Tn5B1-4b ND 35 30 35 ND
Sf21e 50 10 ND 30 30
Ea4a ND 22 36 42 ND
Tn-4hc,f,h 36i 44j 20
Tn-4hc,f 6 43 3 48 ND
MBO503e 35 2 ND 63 33

(ND) No detectada.

(a) Glicoformas observadas en Asn25 de interferón γ (Ogonah et al., 1996).

(b) Glicoformas observadas en IgG (Hsu et al., 1997).

(c) Glicoformas observadas en SeAP (Palomares et al., 2003; Joshi et al., 2000; Joshi et al., 2001).

(d) Glicoformas observadas en transferrina humana (Ailor et al., 2000).

(e) Glicoformas observadas en plasminógeno humano (Davidson et al., 1990;  Davidson y Castellino,
1991).

(f) La línea Tn-4h es derivada de la línea Tn5B1-4.

(g) Estructuras con tres o menos manosas.

(h) Cultivada en microgravedad simulada (reactor HARV) (Joshi et al., 2001).

(i) Estructuras (altas en manosa + paucimanosa).

(j) Estructuras (híbridas + complejas).
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interrumpen el procesamiento posterior del  glicano, evitando la adición de G. Otra 

desventaja  de  las  CI  es  que  se  ha  detectado que hasta  el  18 % de  las  glicoformas 

pueden  estar  α1,3  fucosiladas  en  el  núcleo  quitobiosa.  Esta  modificación  es 

inmunogénica  para  mamíferos,  que  realizan  α1,6  fucosilación  (Hsu  et  al.,  1997; 

Altmann et al., 1999).

Existe  evidencia  de  que  el  ambiente  extracelular,  además  de  afectar  el 

crecimiento celular y el rendimiento de proteína recombinante, también puede afectar 

la  glicosilación,  tanto  en  células  de  mamífero  como  de  insecto.  Algunos  de  estos 

factores  son:  concentración celular,  viabilidad,  tiempo de  cosecha (Agathos,  1996), 

concentración de glucosa y amonio en el medio de cultivo (Thorens y Vassalli, 1986; 

Gooche et  al.,  1991;  Gawlitzek et  al.,  1998;  Yang y  Butler,  2000),  multiplicidad y 

tiempo de infección (Licari y Bailey, 1991), concentración de CO2 (Hu y Aunins, 1997; 

Zhangi et al., 1999), presencia o ausencia de suero fetal bovino en el medio de cultivo 

(Joshi  et  al.,  2000;  Serrato  et  al.,  2007),  oxígeno  disuelto  en  el  medio  de  cultivo 

(Agathos, 1996; Donaldson et al., 1999; Kunkel et al., 1998; Taticek et al., 2001; Zhang

et al., 2002; Serrato et al., 2004) y estrés hidrodinámico por esfuerzos de corte (Gooch

et al., 2001; Senger y Karim, 2003; Godoy-Silva et al., 2009).

2.3. Escalamiento

Algunos  de  los  cultivos  de  células  animales  de  mayor  escala  reportados  se 

encuentran entre los 500 y los 10 000 L (Palomares y Ramírez, 2000b). Para asegurar 

un  adecuado  suministro  de  nutrientes  a  todas  las  células,  incluyendo  el  oxígeno, 

además de eliminar zonas donde se acumulen compuestos tóxicos para las mismas, 

como dióxido de carbono, lactato u otros ácidos orgánicos, el ambiente de cultivo debe 

ser homogéneo. Esto se logra con un mezclado eficiente, que influye directamente en 

la  transferencia  de  masa  y  de  calor,  los  cuales  dependen  de  las  características 

geométricas y las variables de operación del biorreactor.

Lograr un adecuado mezclado en biorreactores de laboratorio es relativamente 

sencillo.  Sin  embargo,  en  escala  de  producción  esto  constituye  un  reto  debido  a 

dificultades económicas y mecánicas, además de la inherente sensibilidad celular al 

daño mecánico. Según  O’Reilly et al., 1994, estos cultivos deben realizarse con baja 
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agitación y burbujeo, es decir, menos de 170 rpm y 0.07 vvm. En cultivos de células 

CHO,  hibridomas,  mielomas  y  CI  se  ha  reportado  que  el  mezclado  deficiente  en 

biorreactores  tipo  tanque  agitado  ocasiona  problemas  significativos  a  altas 

concentraciones celulares,  como acumulación de dióxido de carbono, gradientes  de 

pH,  lisis  celular  en  zonas  de  adición  de  base  y  segregación  celular  (Palomares  y

Ramírez, 2000b).

2.3.1. Escalamiento descendente

Ya que la experimentación en biorreactores de gran escala es costosa y poco 

práctica, para estudiar estos problemas se utiliza el escalamiento descendente, que consiste 

en reproducir en escala de laboratorio las condiciones que prevalecen (o que pueden 

presentarse)  en  cultivos  de  escala  industrial.  Esta  metodología  consiste  en  cuatro 

etapas: análisis de régimen, simulación, optimización y aplicación.

2.3.1.1. Análisis de régimen

El análisis de régimen se basa en la identificación de los mecanismos limitantes 

de un bioproceso a gran escala. Esto se logra mediante la obtención y análisis de los 

tiempos característicos (también llamados constantes de tiempo),  como el  tiempo de  

mezclado1 (tM), el  tiempo de circulación2 [tC, ecuación  (2-1)], el  tiempo de transferencia de  

masa3 [ttm,  ecuación  (2-2)]  y  el  tiempo  de  reacción4 [trxn,  ecuación  (2-3)],  entre  otros. 

Mientras más pequeño es un tiempo característico, más rápido es un proceso. Para 

cultivos de CA, se estima que el tM puede estar entre 200 a 1 000 s (tC entre 50 y 250 s) 

en  biorreactores  air-lift,  y  de  40  a  200 s  (tC entre  10  y  50 s)  en  tanques  agitados, 

alcanzando  hasta  3 120 s  en  reactores  STR con sistemas  de  perfusión  (Jem et  al.,

1994). En comparación, los tiempos para el control de la transcripción, la inducción 

enzimática  y  el  tiempo de  generación  pueden  ser  mayores  a  los  10 s.  Cuando los 

1 El  tiempo de mezclado (tM) se define como el tiempo requerido por un sistema para alcanzar un grado 

específico de uniformidad (Palomares y Ramírez, 2000b).
2 El tiempo de circulación (tC) se define como el tiempo necesario para que un elemento de fluido retorne a 

una posición de referencia, después de haber circulado por el biorreactor (Palomares y Ramírez, 2000a).
3 El tiempo de transferencia de masa (ttm), en este caso de oxígeno, es el tiempo en el que el sistema es capaz 

de alcanzar el 63.2 % de la concentración de saturación de oxígeno en el medio, a partir de 0 % de OD.
4 El tiempo de reacción (trxn) se define como el tiempo en que el cultivo agotaría determinada concentración 

de un sustrato particular en el medio de cultivo.
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tiempos  característicos  de  los  mecanismos  intracelulares  son  del  mismo  orden  de 

magnitud que los de los cambios en el ambiente extracelular, puede haber interacción 

entre los dos procesos y afectar el comportamiento del cultivo. Aunado a lo anterior, 

un  proceso  lento  (con  un  tiempo  característico  grande)  puede  ser  un  factor 

potencialmente limitante. Por ejemplo, si el tM > trxn pueden presentarse problemas de 

mezclado  (gradientes)  y  si  el  ttm > trxn puede  presentarse  limitación  por  oxígeno 

(Palomares y Ramírez, 2000a).

                                                                  
4

t
t M

c = (2-1)

                                                                ak 
1t
L

tm = (2-2)

donde:

kLa = coeficiente volumétrico de transferencia de masa para oxígeno (s-1)

                                                             
vo

rxn Xq
Ct
2

= (2-3)

donde:

C = concentración de oxígeno disuelto (mg ∕ mL),

2Oq = velocidad específica de consumo de oxígeno (mg ∕ célula s),

Xv = concentración celular viable (células ∕ mL).

Desde  el  punto  de  vista  técnico,  la  transferencia  de  oxígeno  es  uno  de  los 

mayores retos en el escalamiento de biorreactores para el cultivo de células eucariotes 

superiores  (Palomares  y  Ramírez,  2000b).  Debido a su  baja  solubilidad en medios 

acuosos  (<10 mg ∕ L), el oxígeno es uno de los nutrientes que debe ser suministrado 

continuamente a un cultivo. En cultivos de células de mamífero, la velocidad específica 

de consumo de oxígeno (
2Oq ) está reportada entre 4 x 10-11 y 15 x 10-11 mmol ∕ célula h, 

alcanzando  concentraciones  celulares  típicas  de  hasta  1 x 107 células ∕ mL  en 

microacarreadores (Hu y Wang, 1986). Esto equivale a velocidades de consumo de 

oxígeno (VCO) de hasta 1.50 mmol ∕ L h, que en cultivos con OD igual a 100, 25 y 

4 %5, corresponden a trxn de 10.2, 2.6 y 0.4 min, respectivamente [ver ecuación (2-3)].

5 El OD se da en porcentaje respecto a la saturación con aire. A 27 °C, 100 % OD = 0.2559 mmol ∕ L.
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En comparación con células de mamíferos, en CI la 
2Oq  es en general más alta, 

además de incrementarse en ocasiones hasta un 100 % después de la infección con un 

baculovirus recombinante (Scott et al., 1992; Kamen et al., 1996). Se ha observado que 

en células no infectadas de la línea celular Sf9 (derivada de  Spodoptera frugiperda) se 

presentan 
2Oq  entre 7 x 10-11 y 36 x 10-11 mmol ∕ célula h (Palomares y Ramírez, 1996). 

Así  mismo,  en  cultivos  no  infectados  de  la  línea  BTI-Tn-5B1-4  (derivada  de 

Trichoplusia ni),  se  han  reportado  valores  de  
2Oq  entre  18 x 10-11 y 

59.4 x 10-11 mmol ∕ célula h,  con incrementos  hasta  de  33 % después  de  la  infección 

(Rhiel  et  al.,  1997).  Considerando este  incremento  en  la  demanda de  oxígeno,  un 

cultivo  de  células  BTI-Tn-5B1-4  infectadas  tendría  una  
2Oq  entre  24 x 10-11 y 

79 x 10-11 mmol ∕ célula h.  Con  una  densidad  celular  típica  de  8 x 106 células ∕ mL 

(Palomares y Ramírez,  2000b)  este  cultivo alcanzaría  valores de VCO entre 1.92 y 

6.32 mmol ∕ L h, en el que los trxn [ecuación (2-3)] para 100 % de OD estarían entre 2.4 

y 8 min, entre 0.6 y 2 min para 25 % de OD, y entre 0.1 y 0.3 min para 4 % de OD.

En cultivos bacterianos se ha reportado la existencia de gradientes de oxígeno 

disuelto (OD), en donde el mezclado deficiente genera regiones con OD limitante (de 

0  a  3 %),  en la  cercanía  de  las  paredes  del  biorreactor,  mientras  que en  la  región 

cercana a los impulsores el OD es más alto (de 20 a 25 %) (Oosterhuis y Kossen, 1984). 

Se estima que estos gradientes pueden presentarse también en cultivos de CA a gran 

escala (Tramper, 1995; Tramper et al., 1996a), en donde los coeficientes volumétricos 

de transferencia de oxígeno (kLa) son del orden de 5.47 h-1 (por ejemplo, tanque agitado 

de 8 000 L, con burbujeo de aire) (Nienow et al., 1996),  por lo que la velocidad de 

transferencia de oxígeno (VTO) es ≤ 1.40 mmol ∕ L h. De acuerdo a la ecuación (2-2), a 

este kLa le corresponde un ttm = 11 min, que para este tipo de cultivos describe a la 

transferencia de oxígeno como un proceso más lento que el consumo del mismo por las 

CA, de acuerdo con los trxn mencionados anteriormente.

Por todo lo anterior, se pueden esperar problemas de disponibilidad de oxígeno 

para los cultivos de CA a escalas industriales, además de la formación de gradientes de 

OD,  que  pueden  tener  influencia  tanto  en  el  crecimiento  celular  como  en  el 
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rendimiento y modificación postraduccional de la PR.

2.3.1.2. Simulación

En esta etapa, los mecanismos limitantes identificados mediante el análisis de 

régimen de la escala de producción son simulados en escala de laboratorio. Para tener 

condiciones representativas de la escala industrial, los simuladores de laboratorio no 

necesariamente  deben  mantener  similitudes  geométricas  con  los  biorreactores  de 

producción. Sin embargo, es importante que se logren mantener constantes los tiempos 

característicos entre ambas escalas, además de simular adecuadamente la circulación 

de las células entre las zonas bien mezclada y mal mezclada del biorreactor, así como 

el tiempo de residencia (tR) en cada zona (Palomares y Ramírez, 2000a). Para estos 

fines  se  han  diseñado  los  llamados  sistemas  de  uno y  de  dos  compartimentos que  se 

describen a continuación.

Mediante el uso de sistemas de un compartimento6 se pueden simular gradientes de 

OD, modificando periódicamente la composición de los gases de entrada al biorreactor 

mediante algoritmos de control computarizado, que permitan generar oscilaciones en 

la concentración de OD. Éstas pueden tener un perfil sinusoidal (Figura 2.3), con las 

crestas y valles representando el tránsito de las células de la zona bien mezclada a la 

mal mezclada, mientras que el periodo y la amplitud de la oscilación se relacionan con 

el tC y la magnitud del gradiente, respectivamente. Uno de los aspectos cuestionables de 

este tipo de sistemas es que todas las células del cultivo son expuestas simultáneamente 

a la misma condición, lo que puede provocar fenómenos de sincronización que son 

poco probables en escalas de producción (Palomares y Ramírez, 2000a).

6 Consisten usualmente de un tanque agitado, con volumen de trabajo menor a 1 L.
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En cultivos  de  CA,  cuyo  kLa  es  pequeño  debido  a  las  condiciones  de  baja 

agitación  y  aireación  superficial,  estos  sistemas  tienen  la  desventaja  de  tener  altos 

tiempos de respuesta. Por esta razón no es posible simular tC pequeños, mientras que 

funcionan bien para cultivos bacterianos, dado que las condiciones de operación (alta 

agitación y burbujeo de gas) permiten trabajar con sistemas más dinámicos, con altos 

valores de kLa. Hasta el momento el menor tC que se ha logrado simular en cultivos de 

CA es de 800 s, en un sistema de un compartimento para simular gradientes de OD en 

cultivos de hibridomas (Serrato, 2002). En contraste, para estos cultivos en escala de 

producción se esperan tC entre los 10 y 250 s (Palomares y Ramírez, 2000a; Palomares

y Ramírez, 2000b).

Los sistemas de doble compartimento usualmente consisten en dos tanques agitados 

interconectados (Figura 2.4), cada uno mantenido a una condición ambiental diferente, 

entre los que el cultivo se recircula mediante bombas peristálticas para simular el tC
7. 

En  estos  sistemas  se  pueden  simular  tC menores  a  los  alcanzados  en  los  de  un 

compartimento, con el inconveniente de que los esfuerzos de corte  generados en los 

cabezales de las bombas pueden tener efecto perjudicial sobre cultivos sensibles a estrés 

hidrodinámico.  Con  frecuencia  los  compartimentos  son  de  diferente  volumen  de 

operación,  para  mantener  la  relación  de  volumen  bien  mezclado  a  volumen  mal 

mezclado observada en grandes escalas de producción (Palomares y Ramírez, 2000a). 

Las condiciones limitantes y no limitantes de OD se simulan mediante el ambiente 

controlado de cada compartimento, que en el estado estable se comportará de acuerdo 

con el balance de masa para oxígeno, descrito por las ecuaciones  (2-4) y  (2-5). Otra 

característica de estos sistemas dobles es la distribución de tR en cada compartimento, 

que  simula  la  distribución  de  tC en  biorreactores  de  producción.  Sin  embargo,  es 

argumentable  que  las  células  pueden  experimentar  cambios  escalonados  entre  los 

ambientes  controlados  de  cada  compartimento,  contrario  a  lo  que  sucede  en 

situaciones  de  producción,  donde  las  células  se  mueven  gradualmente  entre  dos 

condiciones (Palomares y Ramírez, 2000a).

7 En sistemas de doble compartimento, el tC = VT ∕ Q , donde VT es el volumen total de cultivo (mL) y Q 

es el flujo de recirculación (mL ∕ s).
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Balance de oxígeno para el compartimento A (STR con OD no limitante):

               
dCL A

dt
= F

VA

CLB k L aA CLA
∗ −CLA −

F
VA

CLA− qO2
X (2-4)

Balance de oxígeno para el compartimento B (STR con OD limitante):

                
dCL B

dt
= F

VB

CLA −
F

VB

CL B− kL aBCLB−CL B
∗  − qO2

X (2-5)

donde:

      CL(A), CL(B)= concentración de OD en los compartimentos A y B (mmol O2 ∕ L),

                     t = tiempo (h),

                    F = flujo de recirculación (L ∕ h),

         V(A), V(B) = volumen de cultivo en los compartimentos A y B (L),

    kLa(A), kLa(B)= coeficientes  volumétricos  de  transferencia  de  oxígeno  en  los 

compartimentos A y B (h-1),
CLA

∗ , CLB
∗ = concentración de OD a la saturación (mmol O2 ∕ L), de acuerdo con la 

temperatura del medio y la proporción de O2 en el gas de entrada al 

biorreactor8. En el compartimento A varía con la composición del gas de 

entrada, modificada por el control computarizado. En el compartimento 

B es cero debido a la entrada de N2 usada para la desorción del O2.

8 De acuerdo con la Ley de Henry: A temperatura constante, la cantidad de gas disuelto en un líquido es 

directamente  proporcional  a  la  presión  parcial  que  ejerce  ese  gas  sobre  el  líquido.  Es  decir: 

C=(Clíquido pgas)/H, donde C es la concentración del gas disuelto (mmol/L), Clíquido es la concentración 

molar del líquido (para el agua: 55 555.55 mmol/L), pgas es la presión parcial del gas (atm) y H es la 

constante  de  Henry (atm) (para  O2 en  agua a  27  ºC,  H=45 603.31  atm).  Con agua a  27 ºC y  aire 

(poxígeno=0.21 atm), C=0.2558 mmol O2/L (Perry et al., 1992).
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Los sistemas de doble compartimento se han aplicado eficazmente en cultivos 

bacterianos,  en los  que se han obtenido gradientes  desde  10 a 0 % de  OD, con tC 

mínimos de 50 s  (Sandoval,  2003).  Es  posible  también  simular  los  tC estimados  en 

cultivos de CA a gran escala, utilizando volúmenes de cultivo y flujos de recirculación 

menores a 500 mL y 4 mL ∕ s. Sin embargo, simular gradientes de OD representativos 

de los que se esperan en escala de producción no es tan sencillo, debido a que en las 

condiciones típicas de cultivo los biorreactores tienen bajos valores de kLa, incluso en 

escala de laboratorio.

2.3.1.3. Optimización y Aplicación

Una vez identificados  los  mecanismos limitantes  y establecidos  los  métodos 

para simularlos en escala de laboratorio, se procede a la optimización. Esto consiste en 

estudiar un amplio espectro de condiciones  sobre el metabolismo y fisiología celular. 

Esto incluirá la evaluación del efecto del período, la amplitud y el eje de las oscilaciones 

de una variable de cultivo en particular,  que representarán al  tC,  la  magnitud de los 

gradientes y la condición ambiental promedio de la escala de producción, respectivamente 

(Palomares y Ramírez, 2000a).

El paso final en la metodología de escalamiento descendente es la aplicación. 

Consiste en trasladar los resultados obtenidos de la escala de laboratorio a la escala de 

producción.  Si  el  escalamiento  descendente  revela  la  ausencia  de  efectos  adversos 

causados  por  los  gradientes,  pueden  existir  situaciones  donde  una  operación 

intermitente  podría  ser  benéfica  en escala  de  producción.  Por  ejemplo,  cuando un 

cultivo celular es insensible a algún gradiente de OD particular, entonces se podría 

ahorrar energía y reducir el  estrés hidrodinámico mediante mezclado  y ∕ o burbujeo 

intermitente (Palomares y Ramírez, 2000a).

2.4. Estrés hidrodinámico

El crecimiento de CA en suspensión tiene, a diferencia de los cultivos estáticos, 

algunas dificultades debidas a la fragilidad de las células al daño mecánico, el cual a su 

vez  se  relaciona  directamente  con  las  condiciones  hidrodinámicas  presentes  en  el 

cultivo. Este factor se debe considerar cuidadosamente al diseñar biorreactores para el 

cultivo de CA, lo que adquiere especial importancia cuando se trata de simuladores de 
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doble compartimento.  Éstos,  como ya se mencionó en la sección  2.3.1.2,  tienen el 

inconveniente de generar esfuerzos de corte en los cabezales de las bombas usadas para 

recirculación.

2.4.1. Esfuerzos de corte y daños celulares letales

Cuando  se  encuentran  en  un  fluido  en  movimiento,  las  células  en  cultivo 

experimentan esfuerzos de corte o cizalla [τ, (N ∕ m2)], que se definen como las fuerzas por 

unidad de área aplicadas en forma paralela a la superficie de una partícula (Trujillo-

Roldán y Valdéz-Cruz, 2006).  En comparación con las bacterias,  las CA no tienen 

pared  celular  y  son  de  mayor  tamaño  (alrededor  de  15 μm),  lo  que  las  hace  más 

susceptibles al estrés hidrodinámico. 

En un  fluido  newtoniano  bajo  régimen de  flujo  laminar9,  la  magnitud  de  τ 

depende de la viscosidad dinámica [η, (N s ∕ m2)]  y el gradiente de deformación o de 

velocidad [γ = dv ∕ dr, (1 ∕ s)] del fluido [ver sección 5.5.4.1, ecuación (5-29)] (Bird et al.,

1960).  La sensibilidad de  algunas  líneas  celulares  a  los  esfuerzos  de  corte  en flujo 

laminar se ha evaluado en dispositivos que evitan la interferencia de la  ruptura de 

burbujas y el efecto de las interfaces gas-líquido, como viscosímetros y tubos capilares 

(ver  Tabla 2.2). En estos últimos se ha reportado daño celular a valores de τ de 10 a 

200 N ∕ m2,  en células de mamífero (HeLa S3 y L929) (Augenstein et al.,  1971). En 

viscosímetros se ha observado que las células Sf9 de insecto pueden soportar τ de sólo 

0.59 N ∕ m2 (γ = 655.5 s-1). Sin embargo, al agregar al medio agentes tensoactivos como 

el Pluronic F-68, esta línea celular puede tolerar esfuerzos de corte de hasta 4.51 N ∕ m2 

(γ = 3000 s-1) durante 15 min (Palomares et al., 2000). De forma similar, en hibridomas 

HB-32 de ratón cultivados en medios adicionados con colesterol, suero fetal bovino y 

Pluronic F-68, se ha reportado que pueden soportar τ de hasta 7.2 N ∕ m2 (γ = 8000 s-1) 

durante 20 min (Ramírez y Mutharasan, 1990b).

9 En un biorreactor  de tanque agitado el  régimen de flujo  se  caracteriza por  el  Número  de  Reynolds 

[Re = ND2ρ ∕ η,  adimensional,  donde:  N  es  la  velocidad  de  agitación (1 ∕ s),  D  es  el  diámetro  del 

impulsor (m), ρ es la densidad (kg ∕ m3) y η es la viscosidad dinámica (Ns ∕ m2)]. Cuando Re < 10 el flujo 

es laminar, cuando 10 < Re < 10 000 el flujo es de transición y cuando Re ≥ 10 000 el flujo es turbulento.

20



Antecedentes

2.4.2. Teoría  de  Kolmogorov  aplicada  a  tanques  agitados:  Microescala  de 

torbellinos y esfuerzo de corte máximo

En un biorreactor de tanque agitado cuyo flujo sea turbulento9, el perfil de τ es 

hasta el momento difícil de predecir. El sistema de agitación genera grandes torbellinos 

primarios, cuyo tamaño es del mismo orden de magnitud que el diámetro del impulsor. 

Éstos se rompen por su inestabilidad, transfiriendo su energía cinética sucesivamente a 

torbellinos de menor escala o intermedios. La energía se disipa finalmente en forma de 

calor en los torbellinos más pequeños o terminales, debido a la viscosidad del fluido 

(Nielsen et al., 2003a, Trujillo-Roldán y Valdéz-Cruz, 2006).

Se  considera  que  las  células  viajan  en  un  movimiento  convectivo  en  los 

torbellinos  más  grandes,  sin  ser  dañadas.  Sin  embargo,  los  torbellinos  de  tamaño 

comparable al de las células pueden actuar sobre las mismas, sometiéndolas a esfuerzos 
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Tabla 2.2. Algunos reportes sobre esfuerzos de corte que producen lisis, en 
diferentes líneas celulares (adaptado de Garcia-Briones y Chalmers, 1994).

Tipo de célula τ (N ∕ m2) Referencia

Trabajos con flujo laminar en viscosímetros:

     Hibridoma 0.7 Smith et al., 1987

     Hibridoma 15 Schurch et al., 1988

     Hibridoma 5 Petersen et al., 1988

     Hibridoma 86 Abu-Reesh y Kargi, 1989

     Hibridoma 7.2 Ramírez y Mutharasan, 1990b

     Mieloma 200 McQueen y Bailey, 1989

     Insecto 55 Tramper et al., 1986

     Insecto 7.3 Goldblum et al., 1990

     Insecto 13.1 Goldblum et al., 1990

     Insecto 0.59 (sin PF-68)
4.51 (con PF-68)

Palomares et al., 2000

Trabajos con flujo turbulento en tubo capilar:

     Cáncer 1000 Boulton-Stone y Blake, 1993

     Mieloma 290 McQueen et al., 1987

     Hibridoma 180 McQueen y Bailey, 1989

     Hibridoma 563.2 Zhang et al., 1993

     Mieloma 208.9 Zhang et al., 1993

PF-68: Pluronic F-68.
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de corte que las afectan negativamente (Thomas, 1990). De acuerdo con el modelo de 

Kolmogorov  (1941) para  turbulencia  isotrópica,  los  microtorbellinos  tienen  escalas 

características de longitud (λK, m) y velocidad (vK, m ∕ s) que dependen de la viscosidad 

cinemática (υ, m2 ∕ s) y la energía de disipación promedio (ε, m2 ∕ s3) [ecuaciones (2-6) y 

(2-7)].  En  tanques  agitados,  ε es  igual  al  consumo  de  potencia (P, W o kg m2 ∕ s3) 

[ecuación (2-8)] por unidad de masa (kg), siendo de aproximadamente 0.01 W ∕ kg para 

cultivos típicos de CA (Varley y Birch, 1999). Sin embargo, debido a la heterogeneidad 

en los biorreactores de gran escala, se considera que en la zona cercana al impulsor se 

encuentran los valores  más altos de energía de disipación local (ε')  y,  por lo tanto, 

también el menor tamaño de los microtorbellinos (λ'K) [ecuaciones (2-9) y (2-10)] (Oh

et al., 1989). Se ha observado que ε' puede alcanzar valores de 89.9 W ∕ kg en tanques 

de 10 L, agitados a 700 rpm con una turbina Rushton; mientras que ε sólo alcanza los 

0.652 W ∕ kg (Zhou y Kresta,  1996).  Así mismo, en tanques de 22 000 L agitados a 

120 rpm con 4 turbinas Rushton,  ε'  fue de 94 W ∕ kg mientras que  ε sólo alcanzó los 

2 W ∕ kg (Wernersson y Tragardh, 1999). El esfuerzo de corte máximo (τmáx, N ∕ m2) se 

puede estimar mediante la ecuación (2-11) (Cherry y Kwon, 1990).

                                                           K=3

 
0.25

(2-6)

                                                           v K=0.25 (2-7)

                                                        P=NP  N3 D5 (2-8)

donde

NP = número de potencia (adimensional),

                                                           K
, =3

, 
0.25

(2-9)

                                                                 ε' = 130ε (2-10)

                                                       máx=5.33  (2-11)
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2.4.2.1. Estrés hidrodinámico letal en tanques agitados

En biorreactores de 1 L con impulsor de tipo hélice marina (D = 4 cm), se ha 

observado que la  muerte  ocurre  rápidamente en CI a  partir  de N = 9 s-1 (540 rpm) 

(Tramper et al., 1996b). Bajo estas condiciones de operación se obtiene un régimen de 

flujo turbulento en el que, de acuerdo a las ecuaciones (2-6) a (2-11), tanto λK como λ'K 

resultan ser del  mismo orden de magnitud que el  tamaño celular (Tabla 2.3).  Esto 

sugiere  que  el  daño  letal  a  las  células  observado  por  Tramper  et  al.,  1996b, 

probablemente  fue  causado  por  su  interacción  con  los  microtorbellinos.  Además, 
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Tabla  2.3.  Estimación de  la  microescala  de  Kolmogorov y  el  esfuerzo  de  corte 
máximo, en algunas condiciones de cultivo reportadas para CA.

N Re NP ε λK
f τmáx

f λ'K
f τ'máx

f Xvmáx tCE Línea Referencia

(rpm) (s-1) (W ∕ kg) (μm) (N ∕ m2) (μm) (N ∕ m2) (cél ∕ mL) (h) celular

170 2.8 5 287a 0.36e 0.0008f 165.8 0.1 49.1 1.6 - - - Condiciones recomendadas 
por O’Reilly et al., 1994.

540 9 16 793a 0.35e 0.0260f 70.2 0.8 20.8 9.1 - - Sf9 Tramper et al., 1996b.

60 1 3 739b 4.1e 0.0023f 109.5 0.2 32.4 2.4 2.4 x 106 96 HB-32 Ramírez y Mutharasan, 1990b.

180 3 11 217b 5.1e 0.0787f 45.5 1.2 13.5 14.1 1.1 x 106 72 HB-32 Ramírez y Mutharasan, 1990b.

360 6 22 434b 5.1e 0.6294f 27.0 3.5 8.0 40.0 0.2 x 106 SC HB-32 Ramírez y Mutharasan, 1990b.

100 1.7 8 625c 0.4g 0.0015g 123.8 0.2 36.7 1.9 9.3 x 105 24 TB/C3 Al-Rubeai et al., 1995

600 10 51 750c 0.4g 0.3221g 32.3 2.5 9.6 28.0 4.0 x 105 SC TB/C3 Al-Rubeai et al., 1995

1 500 25 57 500d - 1.8820g 20.6 6.1 6.1 69.1 MC MC TB/C3 Al-Rubeai et al., 1995

(a) Turbina marina, D = 4.0 cm; CI, 1.0 kg de medio;  ρ27°C = 996.6 kg ∕ m3,  η27°C = 8.546 x 10-4 Ns ∕ m2, 
υ27°C = 8.576 x 10-7 m2 ∕ s.

(b) Turbina  Rushton,  D = 5.1 cm;  Hibridomas,  0.6 kg  de  medio;  ρ37°C = 993.6 kg ∕ m3, 
η37°C = 6.912 x 10-4 Ns ∕ m2, υ37°C = 6.956 x 10-7 m2 ∕ s. OD = constante.

(c) Turbina  marina,  D = 6 cm;  Hibridomas,  1.0 kg  de  medio;  ρ37°C = 993.6 kg ∕ m3, 
η37°C = 6.912 x 10-4 Ns ∕ m2,  υ37°C = 6.956 x 10-7 m2 ∕ s.  OD constante a 50 % (respecto a la saturación 
con aire).

(d) Turbina  de  4  paletas,  D = 4 cm;  Hibridomas,  agitados  durante  7 h,  1.5 kg  de  medio; 
ρ37°C = 993.6 kg ∕ m3,  η37°C = 6.912 x 10-4 Ns ∕ m2,  υ37°C = 6.956 x 10-7 m2 ∕ s.  Sin  espacio  gaseoso  de 
cabeza (“gas headspace”), para evitar formación de burbujas.

(e) Datos tomados de Nielsen et al., 2003b y Bailey y Ollis, 1977.

(f) Valores estimados mediante las ecuaciones  (2-6) a  (2-11), de acuerdo a las condiciones de cultivo 
citadas en cada referencia.

(g) Valores citados en las referencias correspondientes.

(SC) Sin crecimiento.

(MC) Muerte celular.
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aunque τmáx estuvo por debajo del valor mencionado anteriormente como tolerable por 

CI  (Palomares  et  al.,  2000),  en  las  inmediaciones  del  impulsor  (τ'máx)  las  células 

estuvieron expuestas al doble del mismo valor crítico (Tabla 2.3).

Para  evitar  daños  celulares,  en  cultivos  de  CA  se  recomienda  que  N  no 

sobrepase los 2.83 s-1 (170 rpm,  O’Reilly et al.,  1994). Con esta agitación y bajo las 

demás condiciones de Tramper et al., 1996b, los valores de τmáx y τ'máx serían inferiores 

a los máximos reportados como tolerables por CA, así como λK estaría un orden de 

magnitud  por  arriba  del  tamaño  celular.  Sin  embargo,  los  microtorbellinos  en  las 

inmediaciones del impulsor (λ'K) tendrían aún un tamaño suficiente para interactuar 

con las células (Tabla 2.3).

En cultivos de hibridomas TB ∕ C3 se ha reportado un efecto letal  similar al 

descrito anteriormente. Estas células no muestran daño aparente al agitar el cultivo con 

un impulsor de tipo propela, a 100 rpm. En cambio, al aumentar N a 600 rpm, cesó el 

crecimiento y disminuyó gradualmente la concentración de células viables; además, se 

observó  muerte  celular  tanto  por  necrosis  (lisis)  como  por  apoptosis  (muerte 

programada).  La  misma  línea  de  hibridomas,  al  exponerse  a  1 500 rpm  con  una 

turbina de cuatro paletas, disminuyó su concentración celular al 50 % después de 2 h, 

sin mostrar decremento en la viabilidad, indicando muerte necrótica. Posteriormente 

apareció  una  subpoblación  de  células  de  menor  tamaño,  en  la  que  se  detectó 

condensación  del  ADN  y  bajo  contenido  de  actina,  todos  indicativos  de  muerte 

apoptótica  (Al-Rubeai  et  al.,  1995).  En  estas  condiciones  de  agitación  (600  y 

1 500 rpm), λK y λ'K tuvieron magnitudes similares al tamaño de las células, así como 

τ'máx alcanzó valores de hasta 3.9 y 9.6 veces lo tolerable por este tipo de células (Tabla

2.3).

Otras líneas celulares al parecer son menos sensibles a los esfuerzos de corte. Un 

ejemplo es el trabajo de Ramírez y Mutharasan, 1990b, en el que se evaluó el efecto de 

N en hibridomas HB-32 de ratón, cultivados en biorreactores de 0.6 L equipados con 

turbina  Rushton.  Al  aumentar  N  de  60  a  180 rpm,  observaron  una  disminución 

significativa  tanto  en  el  tiempo  de  crecimiento  exponencial  (tCE)  como  en  la 

concentración  celular  viable  máxima (Xvmáx).  Cuando  N fue  de  360 rpm no  hubo 

crecimiento  neto  en  el  cultivo,  aunque  las  células  permanecieron  viables  por 

24



Antecedentes

aproximadamente 72 h (Tabla 2.3). De acuerdo con las ecuaciones (2-6) a (2-11), bajo 

estas condiciones de cultivo tanto λK como λ'K disminuyeron al aumentar N, hasta ser 

del mismo orden de magnitud que el tamaño celular. Debido a esto, el daño no letal 

observado por Ramírez y Mutharasan, 1990b podría ser el resultado de la interacción 

de las células con los microtorbellinos. Además, aunque τmáx no fue mayor al reportado 

como tolerable por esta línea celular, τ'máx sí fue de 2 a 5.6 veces superior (Tabla 2.3).

2.4.3. Otras causas de estrés hidrodinámico en biorreactores agitados

En un biorreactor se presentan además otras fuerzas, debido a la colisión de las 

células contra las paredes del biorreactor, el impulsor y otros objetos sumergidos. El 

burbujeo de gas al medio somete también a las CA a fuerzas mecánicas y de tensión 

superficial, resultantes del movimiento, separación y ruptura de las burbujas, además 

de la formación de espuma (Tramper et al., 1996b). Mediante simulaciones numéricas 

se ha calculado que una burbuja de 1.7 mm de diámetro, rompiéndose en la superficie 

de agua pura, puede liberar una cantidad de energía entre 1.66 x 104 y 4 x 105 W ∕ kg, 

mientras  que  cuando  el  diámetro  es  de  6.32 mm,  la  energía  liberada  es  de 

0.94 x 102 W ∕ kg (Boulton-Stone y Blake, 1993;  Garcia-Briones et al., 1994). Esto es, 

que para diámetros de burbuja de 0.77, 1.7 y 6.32 mm, el  τmáx es de 479.7, 199.8 y 

17.5 N ∕ m2, respectivamente (Garcia-Briones y Chalmers, 1994). En células de ovario 

de hámster chino (CHO, “Chinese  hamster  ovary  cells”),  hibridomas HB-24 de ratón, 

células de cáncer mamario humano MCF7 y células Sf9 de insecto, se ha reportado 

que  pueden  tolerar  entre  1 x 104 y  1 x 105 W ∕ kg  durante  fracciones  de  segundo, 

mientras que a mayor energía aplicada comienza la  lisis  celular significativa.  Estos 

valores  son  comparables  a  la  energía  liberada  por  la  ruptura  de  burbujas  en  la 

superficie del líquido (Ma et al., 2002).

2.4.4. Daños subletales por estrés hidrodinámico

Como se ha descrito en los ejemplos anteriores, de acuerdo a las condiciones 

hidrodinámicas del cultivo y a la sensibilidad de la línea celular, se pueden presentar 

daños  letales,  que provocan la  muerte  celular  por  necrosis  y ∕ o  apoptosis;  o  daños 

subletales, que se manifiestan como alteraciones metabólicas de las células (Prokop y

Bajpai, 1992). Algunos ejemplos de efectos subletales se listan en la Tabla 2.4. En estos 

casos  se  presentan  mecanismos  de  respuesta  al  estrés,  mediante  la  recepción  y 

25



Antecedentes

transducción  de  señales.  Aquí  se  incluyen  la  deformación  de  las  moléculas  de  la 

superficie celular (como canales iónicos),  la detección por receptores específicos,  el 

movimiento de los componentes celulares y los cambios en la fluidez de la membrana 

(Brakemeier  et  al.,  2002).  Éstos  producen  una  serie  de  reacciones  en  cascada  que 

afectan la síntesis de proteínas y ácidos ribonucleicos (ARN's) (Prokop y Bajpai, 1992; 

Joshi  et  al.,  1996).  Todo lo anterior se  refleja  en respuestas  biológicas que pueden 

utilizarse  como  parámetros  de  cuantificación  del  daño  celular,  tales  como: 

diferenciación,  necrosis,  apoptosis,  velocidades  de  respiración,  de  crecimiento  y  de 

producción de diversos metabolitos (Trujillo-Roldán y Valdéz-Cruz, 2006).

En resumen...

Como se mencionó en la sección  2.3.1.2 para simuladores STR-STR, existen 

algunas  dificultades  técnicas  que han impedido evaluar  los  efectos  tanto  del  estrés 

hidrodinámico como de los gradientes de OD, bajo métodos de simulación basados en 
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Tabla  2.4.  Efectos  subletales  observados  en  células  animales,  sometidas  a 
esfuerzos de corte bien definidos en flujo laminar (tomado de Ma et al., 2002).

Línea 
Celular

Esfuerzo de 
corte (N ∕ m2)

Tiempo 
(h)

Efecto Referencia

BHK 26 1 Pérdida de la adherencia Kretzmer y Schugerl, 1991

42 1 Kretzmer y Schugerl, 1991

12 3 - 24 Kretzmer y Schugerl, 1991

BHK-21 4.5 Incremento en el tiempo de 
expansión celular

Ludwig et al., 1992

Leucocitos 15 Alteración de la función celular Dewitz et al., 1980

Células T 10 - 20 0.167 Alteración de la función celular Chittur et al., 1988

Endoteliales 2.5 Metabolismo del ácido 
araquidónico incrementado

Nollert et al., 1991

Endoteliales 2.5 Cambios en la secreción del 
activador de plasminógeno tisular

Diamond et al., 1989

Endoteliales 1.0 0.0167 Activación de la proteína G Gudi et al., 1996

HUVEC 2.5 1 Inducción de la proteína c-fos Ranjan et al., 1996

BAEC 2.5 1 Inducción de la proteína c-fos Ranjan et al., 1996

HeLa 2.5 1 Inducción de la proteína c-fos Ranjan et al., 1996

CHO 2.5 1 Inducción de la proteína c-fos Ranjan et al., 1996
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el  escalamiento  descendente,  en  condiciones  típicas  de  cultivo  para  CA.  Resulta 

entonces  necesario  diseñar  y  evaluar  otros  sistemas  en  los  que  se  pueda  simular 

adecuadamente estas heterogeneidades ambientales, para estudiar su efecto en cultivos 

de CA.

Con base en lo anterior y bajo un esquema de escalamiento descendente,  se 

presenta en este  trabajo la evaluación de sistemas de doble compartimento de tipo 

STR-PFR (“Stirred  Tank  Reactor  -  Plug  Flow Reactor”,  Reactor  de Tanque Agitado - 

Reactor de Flujo Tapón) y PFR-PFR, con recirculación en condiciones de bajo estrés 

hidrodinámico (flujo laminar), diseñados para simular gradientes de OD de 20 a 0 % y 

tC menores a los 600 s, en cultivos de células animales.
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3. HIPÓTESIS

El  diseño  y  evaluación  de  sistemas  de  doble  compartimento,  STR-PFR  y 

PFR-PFR, permitirá simular gradientes de oxígeno disuelto con tiempos de circulación 

similares a los esperados en cultivos de escala de producción, en condiciones de estrés 

hidrodinámico  inferiores  a  las  reportadas  como  letales  y  subletales  para  células 

animales.

4. OBJETIVOS

4.1. Objetivo General

● Evaluar de forma teórica y experimental, sistemas de doble compartimento de 

escala laboratorio, diseñados para simular gradientes de oxígeno disuelto (OD) 

y  tiempos de circulación (tC)  similares  a los  encontrados en biorreactores de 

escala industrial para cultivos de células animales (CA).

4.2. Objetivos Específicos

● Evaluar en biorreactor instrumentado la tolerancia de las células de insecto (CI) 

a la recirculación mediante bomba peristáltica.

● Diseñar  sistemas  de  doble  compartimento  [tanque  agitado  -  tanque  agitado 

(STR-STR), tanque agitado - flujo tapón (STR-PFR) y flujo tapón - flujo tapón 

(PFR-PFR)], con la capacidad de simular gradientes de OD de 20 a 0 %, con tC 

entre  50  y  500 s,  en  condiciones  de  estrés  hidrodinámico  inferiores  a  las 

reportadas como letales para cultivos de hibridomas y CI.

● Evaluar  el  comportamiento  de  cultivos  de  CA  en  sistemas  de  doble 

compartimento.

● Determinar el efecto de esfuerzos de corte subletales sobre el crecimiento de CI, 

así como en la producción de proteína recombinante y su perfil de glicosilación.
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5. MATERIALES Y MÉTODOS

5.1. Líneas celulares y condiciones de cultivo

Se  utilizaron  las  líneas  celulares  listadas  en  la  Tabla  5.1 para  evaluar  los 

simuladores de doble compartimento descritos en las secciones 5.3.2 y 5.3.3. Todos los 

experimentos se realizaron a partir del mismo lote de células congeladas y conservadas 

en N2 líquido. El mantenimiento de estas líneas celulares se realizó en cultivos estáticos 

de células adheridas en frascos T (Corning) de 25 y 75 cm2 (con 5 y 15 mL de medio, 

respectivamente), mediante pase de células (dilución 1:10) en fase exponencial, bajo las 

condiciones descritas en la Tabla 5.1. El número de pase se refiere a las veces que se ha 

subcultivado a las células. Para este trabajo, en todos los experimentos se utilizaron 

células con un número de pase menor a 30 a partir de la descongelación.

5.2. Baculovirus

El baculovirus recombinante es un derivado de AcNPV (Autographa californica 

nucleopoliedrovirus), al que se ha insertado el gen de la fosfatasa alcalina secretada 
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Tabla  5.1.  Líneas celulares  y condiciones de cultivo utilizadas para evaluar  los 
simuladores de doble compartimento descritos en las secciones 5.3.2 y 5.3.3.

Línea Celular Origen

Condiciones de cultivo

Estático 

(T-25 y T-75)

Suspensión 

(inóculos)
Medio de Cultivo

   Tn-4h
Insecto: 

Trichoplusia ni
27 °C

27 °C, 110 rpm

(spinner, 60 mL)

TNMFHa

+ 10 % SFBb + 0.5 % PF-68c

   BTI-Tn5B1-4

   (High five, H5)

Insecto:

Trichoplusia ni
27 °C

27 °C, 110 rpm

(matraz, 30 mL)

SF900II SFM (Gibco)

+ 0.3 % PF-68c

   CHO

Mamífero:

Ovario de 
Hámster chino

37 °C,

5 % CO2

37 °C, 110 rpm,

5 % CO2

(spinner, 60 mL)

IS-CHO (Irvine Scientific)

+ L-Gln 6.25 mM

+ metotrexato 1 x 10-6 M

(a) Preparado  con:  Medio  Grace  (Gibco,  para  CI)  +  0.35 g ∕ L NaHCO3 (Sigma)  + 

3.33 g ∕ L lactoalbúmina  hidrolizada  (Sigma)  +  3.33 g ∕ L extracto  de  levadura  (Gibco)  +  1 g ∕ L 

glucosa (Sigma), pH 6.1 (ajustado con NaOH 1 N), esterilizado por filtración.

(b) SFB: Suero Fetal Bovino (Gibco).

(c) PF-68: Pluronic F-68 (Sigma), tensoactivo que protege a las células de los esfuerzos de corte.
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(SeAP, “Secreted Alkaline Phosphatase”) bajo el control del promotor de la poliedrina.

El abasto viral se produjo por amplificación del baculovirus recombinante en 

células  Sf9  (derivadas  del  insecto  Spodoptera frugiperda)  cultivadas  en  suspensión  en 

frasco agitado “spinner”,  a  110 rpm y 27 °C,  en  200 mL de medio SF900II.  Estas 

células fueron infectadas en la mitad de su fase exponencial  de crecimiento,  a una 

multiplicidad  de  infección  (MDI10)  de  0.1 ufp ∕ célula,  que  es  la  recomendada  para 

obtener títulos virales del orden de 108 a 109 ufp ∕ mL (Radford et al., 1997). Se cosechó 

el baculovirus amplificado centrifugando el caldo de cultivo a 1000 rpm para remover 

los restos celulares, recuperando el virus en el sobrenadante y agregando 5 % de SFB 

para su almacenamiento a 4 °C, protegido de la luz.  Previo a los experimentos,  se 

tituló el  abasto viral  por el  método descrito por  Mena et al.  (2003), el  cual  es una 

modificación del método de punto de dilución final o “end-point dilution” descrito por 

O’Reilly et al., 1994. El título del abasto viral producido para los experimentos de este 

trabajo fue de 2.49 x 108 ufp ∕ mL.

5.3. Cultivos en biorreactor

Los inóculos para los cultivos en biorreactor se prepararon a partir de células en 

media fase exponencial, con viabilidad superior a 95 %, cultivadas en suspensión en 

frasco agitado “spinner”, que a su vez fueron inoculados con células tomadas en media 

fase exponencial de cultivos estáticos en Frasco T-75. En todos los experimentos en 

biorreactor,  los  cultivos  se  iniciaron  con  una  concentración  celular  viable  de 

0.5 x 106 células ∕ mL. En los cultivos infectados la adición del baculovirus se realizó a 

un TDI11 de 1 x 106 células viables ∕ mL, con una MDI de 10 ufp ∕ célula viable.

5.3.1. Evaluación de la resistencia celular a la recirculación

Para  estas  pruebas  se  utilizó  la  línea  celular  Tn-4h  de  insecto,  cultivada en 

medio TNMFH en un biorreactor tipo tanque agitado (STR, “Stirred Tank Reactor”). 

10 La MDI (multiplicidad de infección) se define como el número de unidades formadoras de placa (ufp) 

de virus por cada célula en el cultivo, se estima que una unidad formadora de placa equivale a 500 

partículas virales.
11 El tiempo de infección (TDI) es en realidad la concentración celular a la cual se infecta el cultivo. El 

tiempo en que el cultivo alcanza esta concentración celular está en función de varios factores, entre los 

que se cuentan el inóculo, viabilidad, medio de cultivo, etc.
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Utilizando un sistema computarizado de control y adquisición de datos, se controló el 

oxígeno disuelto (OD) a un nivel constante de 25 %, mediante aireación superficial a 

27 °C  y  120 rpm.  Dos  cultivos  no  infectados  de  300 mL  fueron  realizados  con 

recirculación del caldo de cultivo al mismo tanque, mediante una bomba peristáltica y 

una tubería de silicón (Masterflex 96400-18, diámetro interno de 7.9 mm) de 75 cm de 

largo, a flujos de 1 y 4 mL ∕ s, que representan tiempos de circulación (tC) de 278 y 76 s, 

respectivamente. Esta configuración se denominó STR-loop (ver Figura 5.1). Para los 

cultivos control  el  sistema de recirculación fue  retirado,  quedando sólo el  STR. Se 

realizaron  además  los  correspondientes  cultivos  infectados  con  el  baculovirus 

recombinante  descrito  en  la  sección  5.2,  para  evaluar  la  producción  de  proteína 

recombinante  bajo  las  mismas  condiciones  de  recirculación  mencionadas 

anteriormente.

5.3.2. Simulador de doble compartimento STR/PFR

Este simulador (Figura 5.2) consiste en dos compartimentos interconectados: un 

biorreactor STR y uno tipo PFR (“Plug Flow Reactor”). El tC es simulado al recircular el 

cultivo de 200 mL entre ambos compartimentos con una bomba peristáltica.
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Figura 5.1. Diagrama del sistema STR-loop (biorreactor 
recirculado con bombeo peristáltico).
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El  compartimento  STR  consiste  en  un  tanque  de  vidrio  de  500 mL  con 

chaqueta para control de temperatura y dos conectores laterales para recirculación del 

cultivo,  situados  próximos  al  fondo  del  tanque.  Este  biorreactor  se  encuentra 

instrumentado  y conectado  a  un  sistema  de  control  y  adquisición  de  datos  que, 

mediante aireación superficial y manipulación de la composición de gases de entrada 

(O2 y N2), mantiene constante el OD a 20 %.

El  compartimento  PFR  lo  forma  un  serpentín  de  tubo  flexible  de  silicón 

permeable a gases (Cole Parmer A-06411-62, 21 m de longitud, diámetros interno y 

externo de 1.6 y 3.2 mm, espesor de pared de 0.8 mm), sumergido en agua a 27 °C 

dentro del tanque de un biorreactor BioFlo 110 de 6 L (New Brunswick Scientific). El 

gradiente se logra manteniendo el OD a 0 % en el lado externo de la tubería, mediante 

burbujeo  de  N2 y  agitación  a  200 rpm.  Esta  diferencia  de  concentración  entre  los 

ambientes interno y externo del tubo promueve la desorción del oxígeno del cultivo en 

el interior del tubo hacia el exterior del mismo. En algunos cultivos el ambiente externo 

al tubo se mantuvo en 25 % de OD con el fin de obtener condiciones no limitantes y 

constantes de OD, que corresponderían a un reactor homogéneo.
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Figura 5.2. Diagrama del sistema STR ∕ PFR para simular gradientes de OD.



Materiales y Métodos

Para evaluar la resistencia de células animales a la recirculación en este sistema, 

a  OD  constante  de  20 %  en  ambos  compartimentos,  se  utilizaron  las  tres  líneas 

celulares listadas en la Tabla 5.1.

5.3.3. Simulador de doble compartimento PFR/PFR

Este  simulador  (Figura  5.3)  consiste  de  dos  compartimentos  PFR 

interconectados.  La  configuración  de  ambos  compartimentos  es  idéntica  a  la  ya 

descrita en la sección 5.3.2. El tC es simulado al recircular el cultivo de 180 mL entre 

ambos compartimentos con una bomba peristáltica.

En el PFR de desorción de oxígeno, el  gradiente de OD se obtiene de igual 

manera que en el sistema STR ∕ PFR (ver sección  5.3.2). En el PFR de absorción de 

oxígeno, el gradiente de OD se consigue controlando el OD a 25 % en el ambiente 

externo, mediante burbujeo de una mezcla de aire ∕ N2 y agitación a 200 rpm, con el fin 

de que la  diferencia de concentración de OD promueva la absorción de oxígeno a 

través de la pared del tubo de silicón, con el consecuente aumento gradual del OD 

hasta 20 % en el cultivo circulando en su interior.
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Figura 5.3. Diagrama del sistema PFR ∕ PFR para simular gradientes de OD.
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Para  evaluar  la  resistencia  celular  a  la  recirculación  en  este  sistema  a  OD 

constante  de  20 %  en  ambos  compartimentos,  se  utilizaron  las  líneas  celulares  de 

insecto listadas en la Tabla 5.1.

5.4. Métodos Analíticos

5.4.1. Determinación de la viabilidad celular

Se  utilizó  el  método  de  tinción  con  azul  de  tripano  y  conteo  celular  al 

microscopio en hemocitómetro. El colorante penetra la membrana de las células no 

viables,  que  en  consecuencia  se  tiñen  de  azul,  lo  que  permite  al  ojo  humano 

diferenciarlas  claramente  de  las  células  viables  (que  no  se  tiñen).  Se  contaron  10 

campos del  hemocitómetro (de 20 a 50 células ∕ campo), determinando la viabilidad 

celular “V (%)” según la ecuación (5-1).

                                                100
totalescélulas

viablescélulas
V(%) 





= (5-1)

5.4.2. Determinación de la concentración celular total y viable

Se utilizó un contador de partículas Coulter Multisizer II (Coulter Electronics) 

para determinar el número total de células y la distribución de tamaños celulares de las 

muestras de cultivo. El principio es el siguiente: un volumen conocido de la suspensión 

celular es  diluido en una solución salina isotónica,  y de esta  dilución un volumen 

determinado previamente (0.5 mL en este caso) es forzado a pasar por succión a través 

del orificio de 100 μm de diámetro de un tubo de vidrio. Al pasar por el orificio, las 

células interrumpen el flujo de la corriente existente entre dos electrodos, uno en el 

interior  y  otro  en el  exterior  del  tubo.  Cada interrupción es  registrada,  dando por 

resultado un gráfico  de distribución de  tamaños  de partícula y el  número total  de 

partículas contadas en el volumen succionado por el equipo. Las partículas que son 

más pequeñas que las células pueden ser descartadas del conteo al reducir el rango de 

registro del tamaño de partícula. En este trabajo se consideró un rango de 6 a 35 μm. 

La concentración celular total en la muestra se determinó mediante la ecuación

                                                             dT F
V
P

X 




= (5-2)
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donde

XT = concentración celular total en la muestra original (células ∕ mL),

P = número de partículas registradas por el Coulter Multisizer (células),

V = volumen de muestra succionado por el Coulter Multisizer (mL),

Fd = factor de dilución,

y la concentración celular viable se determinó de la siguiente manera:

                                                          




=

100
V(%)

XX TV (5-3)

donde

XV = concentración celular viable en la muestra original (células ∕ mL),

XT = concentración celular total en la muestra original (células ∕ mL).

5.4.3. Análisis de metabolitos

Las  concentraciones  de  glucosa  y  lactato  se  determinaron  enzimáticamente 

utilizando un analizador bioquímico YSI modelo 2700 (Yellow Springs Instruments). 

El  equipo  cuenta  con  dos  membranas  en  las  que  se  encuentran  inmovilizadas  las 

enzimas glucosa oxidasa y L-lactato oxidasa, que catalizan la oxidación de la glucosa y 

el lactato para generar un derivado (D-glucono-δ-lactona y piruvato, respectivamente) y 

peróxido  de  hidrógeno,  el  cual  es  electroquímicamente  oxidado  en  un  ánodo  de 

platino,  generando  un  flujo  de  electrones  que  es  linealmente  proporcional  a  la 

concentración de peróxido y de sustrato. Este ánodo se encuentra protegido de otras 

sustancias oxidables por una cubierta de acetato de celulosa, que lo hace específico 

para peróxido de hidrógeno. Para calibrar el equipo se utilizaron soluciones estándar 

de  D-(+)-glucosa  2.5 g ∕ L  y  L-lactato  0.5 g ∕ L.  La  reacción  general  ocurre  de  la 

siguiente manera:

Enzima-Sustrato

                            Sustrato + O2  → enzima  H2O2 + Derivado del sustrato (5-4)

Peróxido-Ánodo de platino

                                                      H2O2 → 2H+ + O2 + 2e- (5-5)
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5.4.4. Análisis de la proteína recombinante

5.4.4.1. Cuantificación

Se realizó por ensayo de la actividad enzimática a 37 °C, mediante la cinética de 

aparición del producto p-nitro fenol (PNP), como resultado de la hidrólisis del grupo 

fosfato del sustrato p-nitro fenil fosfato (PNPP), según la reacción

                                          PNPP + H2O     → SeAP     PNP + Pi (5-6)

La concentración de PNP se relaciona linealmente con la absorbancia a 405 nm 

(A405 nm), según el factor 0.0576 mmolPNP ∕ L A405 nm, que fue obtenido como la pendiente 

de  la  recta  de  regresión de  una curva  estándar  de  concentración  de  PNP (0.0030, 

0.0040, 0.0060, 0.0067, 0.0075, 0.0086, 0.010, 0.012 y 0.015 mM) contra A405 nm, en un 

espectrofotómetro Beckman DU 650.

Para cada ensayo se utilizó 1 mL de amortiguador de reacción (dietanolamina 

1 M, MgCl2 0.5 mM, pH 9.8), 100 μL de sustrato PNPP (120 mM) y 10 μL de muestra 

(sobrenadante). Se registró la A405 nm a intervalos de 5 s durante 1 min. De la pendiente 

“a” de la recta de regresión que se obtuvo a partir de la relación lineal de la A405 nm 

contra el tiempo (min), la concentración “b” (UI ∕ mL) de SeAP en el caldo de cultivo 

se determinó según se indica en las ecuaciones (5-7) y (5-8).
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Considerando que la aparición de PNP guarda una proporción mol a mol con la 

hidrólisis de PNPP (ver ecuación (5-6)), y que por definición 1 Unidad Internacional 

(UI) de fosfatasa alcalina es capaz de hidrolizar 1.0 μmolPNPP ∕ min, a pH 9.8 y 37 °C, 

entonces:

                                                          
Lm

IU
b[SeAP] = (5-8)
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Para  obtener  la  concentración  de  proteína  recombinante  en  μg ∕ mL,  se 

consideró que 1 μgSeAP = 0.730 UI (Davis et al., 1992).

5.4.4.2. Cosecha

Al momento de la  infección (TDI = 1 x 106 células viables ∕ mL)  la  viabilidad 

fue superior a 95 %. Se cosechó el caldo de cultivo cuando ésta disminuyó hasta 20 % 

como resultado del proceso de infección, removiendo células y demás restos celulares 

mediante  centrifugación  a  4 000 rpm,  durante  10 min  a  4 °C.  El  sobrenadante  se 

almacenó  en  congelación  a  -20 °C  para  la  posterior  purificación  de  la  proteína 

recombinante.

5.4.4.3. Purificación

Del sobrenadante descongelado se tomó una alícuota con 200 μg de SeAP, la 

cual  fue  dializada  en  una  membrana  Spectra ∕ por 2,  realizando  12  cambios  de 

amortiguador de diálisis (20 mM Tris, 1 mM MgCl2, pH 8.0) a intervalos de 12 h. La 

muestra  dializada  se  purificó  por  cromatografía  de  afinidad,  utilizando  la  resina 

comercial ácido L histidil diazobenzil fosfónico-agarosa (Sigma). En todo momento se 

trabajó  la  columna  a  un  flujo  de  0.1 mL ∕ min,  estabilizándola  durante  12 h  con 

amortiguador  de  diálisis.  Una  vez  cargada  la  muestra  en  la  columna,  se  lavó 

nuevamente durante 12 h con amortiguador de diálisis, para retirar de la columna toda 

sustancia que no se haya asociado a la resina, y se realizó la elución de la proteína 

recombinante mediante un gradiente de fosfato de sodio de 1 a 100 μM, recuperando 

un  volumen  total  de  elución  de  200 mL.  La  proteína  purificada  se  concentró  por 

ultrafiltración hasta un volumen aproximado de 1.5 mL, utilizando tubos Centricon 

Plus-20 de 30 kDa y Centricon YM-10 de 10 kDa (Amicon).

Una  vez  cuantificada  la  SeAP  contenida  en  el  concentrado,  se  tomó  una 

alícuota  con  100 μg  de  proteína  (guardando  el  resto  a  -70 °C)  para  concentrarla 

nuevamente en un evaporador-concentrador Savant Speed Vac Plus SC110A, hasta un 

volumen  de  32.5 μL,  que  se  almacenó  en  congelación  a  -70 °C  para  la  posterior 

desglicosilación enzimática de la proteína recombinante.
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5.4.5. Análisis del patrón de glicosilación de SeAP

5.4.5.1. Desglicosilación enzimática de SeAP

Para  separar  los  glicanos  de  la  proteína  se  utilizó  la  enzima  PNGasa-F 

(Chryseobacterium meningosepticum, “Peptide-N-Glycosidase F”, Calbiochem), que cataliza 

la hidrólisis del enlace entre la asparagina y la cadena de oligosacáridos asociados a la 

glicoproteína. Para esto se utilizaron 100 μg de SeAP (concentrada en 32.5 mL), que 

fueron desnaturalizados por ebullición en baño de agua durante 5 min, con adición 

previa de 2.5 μL de una solución SDS 2 %, β-mercaptoetanol 1 M. Después de enfriar, 

a  la  proteína  desnaturalizada  se  le  agregó  5 μL  de  IGEPAL 630  al  7 %,  5 μL  de 

amortiguador  10X  (250 mM  fosfato  de  sodio,  pH 7.5),  4 μL  de  agua  y  1 μL  de 

PNGasa-F (1 UI ∕ μL), incubando a 37 °C durante 15 h. Después de la incubación con 

PNGasa-F, se agregó como estándar interno 10 μL de una solución de maltosa 10 μM.

Los glicanos fueron purificados realizando una precipitación de la proteína, con 

150 μL  de  etanol  absoluto  a  -20 °C,  dejando  reposar  20 min  (en  refrigeración)  y 

centrifugando  posteriormente  a  10 000 rpm  durante  5 min.  El  sobrenadante 

recuperado (glicanos disueltos en etanol) se sometió a concentración mediante secado 

al vacío (en un Savant Speed Vac Plus SC110A), para eliminar el etanol y recuperar 

sólo los glicanos.

5.4.5.2. Marcaje de oligosacáridos con 2-amino benzamida

Dada la naturaleza de los carbohidratos, su separación y detección por equipos 

cromatográficos o electroforéticos es complicada. La derivatización química de éstos 

compuestos es uno de los métodos utilizados para facilitar su detección por métodos 

espectroscópicos. Por esta razón, los glicanos recuperados fueron marcados mediante 

incubación a 65 °C por 2 h (en un termociclador PCRSprint, HYBAID) con 5 μL de la 

etiqueta  fluorescente  2-amino  benzamida  (2-AB,  Prozyme),  que  se  une  de  manera 

covalente, en una relación mol a mol, al  único extremo reductor del  oligosacárido, 

donde antes se encontraba el enlace covalente con la asparagina de la glicoproteína. 

Los oligosacáridos marcados (2-AB-glicanos) fueron purificados después de la 

incubación para eliminar el exceso del marcador. Esta purificación se llevó a cabo por 

adsorción y elución de los 2-AB-glicanos en discos de papel filtro Watman No. 1, de 
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13 mm de diámetro, colocados en cartuchos cilíndricos de vidrio. El papel filtro fue 

tratado previamente mediante cuatro lavados por inmersión en agua MQ, realizando 

cambios de agua cada 15 min, secando posteriormente en horno a 65 °C durante 2 h. 

La adsorción se realizó preparando previamente el cartucho, mediante un lavado con 

1 mL de agua, 5 mL de ácido acético 30 % y 1 mL de acetonitrilo 100 %, haciendo 

pasar, por gravedad, volúmenes sucesivos de 1 mL a través del papel filtro. Hecho esto, 

se depositó entonces la muestra de 2-AB-glicanos en el cartucho (recuperando después 

los  residuos  de  oligosacáridos  del  tubo  que  contenía  la  muestra,  con  115 μL  de 

acetonitrilo  100 %,  para  minimizar  la  pérdida  por  manipulación),  dejando  reposar 

durante 15 min para una adecuada adsorción de los  oligosacáridos marcados en el 

papel filtro. Finalmente, se lavó de nuevo el cartucho con 1 mL de acetonitrilo 100 %, 

seguido de 5 mL de acetonitrilo 96 %, en volúmenes sucesivos de 1 mL. La elución se 

realizó haciendo pasar por gravedad 2 mL de agua MQ en volúmenes sucesivos de 

0.5 mL, que fueron concentrados mediante secado al vacío y redisueltos en 100 μL de 

agua,  para  dar  una  concentración  final  de  (2-AB-glicanos  provenientes  de 

1 μg SeAP) ∕ μL. Éstos fueron almacenados a -70 °C para su posterior análisis mediante 

cromatografía  líquida  de  alta  resolución  (HPLC,  “High  Performance  Liquid 

Chromatography”).

5.4.5.3. Digestión enzimática de 2-AB glicanos con exoglicosidasas

Se utilizaron las siguientes cantidades de exoglicosidasas por muestra (todos los 

números de catálogo son de Glyko):

• α-Manosidasa (Jack bean, X-5010) 3 μL por reacción12

• Fucosidasa (riñón de bovino, X-5006) 1 μL por reacción13

• Galactosidasa (testículo de bovino, X-5013) 1 μL por reacción14

• Sialidasa I (Clostridium perfringens, X-5021) 1 μL por reacción15

12 Fue reconstituida con 25 μL de buffer de reacción.
13 Fue reconstituida con 25 μL de buffer de reacción.
14 Previa dilución 1:4, 1 μL de enzima + 3 μL de agua MQ.
15 Previa dilución 1:4, 1 μL de enzima + 3 μL de agua MQ.
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Para la manosidasa se utilizó el amortiguador 5X que proporciona el fabricante. 

Para  todas  las  demás  enzimas  se  utilizó  un  amortiguador  5X de  acetato  de  sodio 

250 mM, pH 5. En todas las digestiones realizadas se tomaron alícuotas de 3.2 μL de 

2-AB-glicanos, 3 μL del correspondiente amortiguador de reacción 5X, y se agregó el 

volumen necesario de la enzima, completando el volumen de reacción a 15 μL con 

agua MQ, para una concentración final del amortiguador de reacción equivalente a 

1X. Se incubó la mezcla de reacción a 37 °C durante 18 h y se almacenaron los tubos 

en refrigeración.

Las  muestras  de  glicanos  digeridos  con  exoglicosidasas  se  purificaron  por 

precipitación de la proteína con 45 μL de etanol  absoluto a  -20 °C, reposo durante 

20 min  en  refrigeración y  centrifugado  a  10 000 rpm  por  5 min.  El  sobrenadante 

recuperado  (glicanos  digeridos  disueltos  en  etanol)  se  sometió  a  concentración 

mediante  secado  al  vacío,  para  eliminar  el  etanol  y  recuperar  sólo  los  glicanos 

digeridos, que fueron redisueltos en 10 μL de agua y almacenados en congelación a 

-70 °C, para su posterior análisis por HPLC.

5.4.5.4. Separación de glicanos por HPLC

Se realizó la separación de glicanos por HPLC en una columna GlycoSep-N 

(4.6 mm x 250 mm),  que es  capaz de  separar  tanto  glicanos  neutros  como glicanos 

cargados con base en su hidrofobicidad. Se utilizó una fase móvil compuesta por un 

gradiente de acetonitrilo y formato de amonio (25 o 250 mM, pH 4.4) durante 180 min 

a  30 °C.  Un  detector  de  fluorescencia  Waters 2475  fue  empleado  para  registrar  el 

tiempo de migración y la cantidad de los diferentes glicanos en la muestra, utilizando 

una longitud de onda de excitación de 330 nm y midiendo la emisión a 420 nm.

Se calibró la columna utilizando una escalera estándar de homopolímeros de 

glucosa (Glyco) marcados con 2-AB. La escalera de glucosa es una serie de polímeros 

resultantes de digestiones parciales de dextrán, que son retenidos en la columna de 

acuerdo al número de unidades monoméricas de glucosa presentes en cada polímero. 

Del cromatograma resultante se obtiene una serie de picos a los que se puede asignar 

un valor de unidades de glucosa (UG) correspondiente a su tiempo de retención. A la 

relación de UG contra tiempo de retención puede ajustarse una ecuación polinomial 

de tercer orden, con la que los tiempos de retención de cada pico de las muestras de 
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2-AB-glicanos  se  pueden  representar  como  retención  en  UG.  Con  apoyo  en  la 

literatura (Takahashi y Tomiya, 1992; Guile et al., 1996; Joshi et al., 2000; y Joshi et

al., 2001), la asignación de estructuras para cada pico se realizó con base en su tiempo 

de retención expresado como UG, y a su sensibilidad total o parcial a la digestión con 

exoglicosidasas  (ver  sección  5.4.5.3),  determinada  como  la  desaparición  o  la 

disminución, respectivamente, en el área del pico en la muestra digerida con respecto al 

mismo pico en el cromatograma de la muestra original.

5.5. Consideraciones matemáticas

5.5.1. Determinación de parámetros cinéticos de cultivo

5.5.1.1. Velocidad específica de crecimiento

Tanto en los cultivos de células de mamífero, como en los cultivos no infectados 

de CI, la velocidad específica aparente de crecimiento (μap, h-1) se determinó aplicando 

el modelo de crecimiento exponencial, en el que

                                                            vX
td

vXd
apμ= (5-9)

donde

t = tiempo (h), y

μap = velocidad específica aparente de crecimiento (h-1).

Considerando que la μap es constante durante la fase de crecimiento exponencial, de la 

integración de la ecuación (5-9) se obtiene

                                                           t
Xv
Xv

ln ap
0

μ=





(5-10)

en donde Xv0 es la concentración de células viables en el tiempo t = 0. Así, la μap, que 

de aquí en adelante se indicará en el texto sólo como velocidad específica de crecimiento, 

μ (h-1),  se  determinó  según  la  ecuación  (5-10),  como  la  pendiente  de  la  recta  de 

regresión obtenida a partir de la relación lineal de ln(Xv ∕ Xv0) contra el tiempo (h).

En  el  caso  de  CI  infectadas,  la  velocidad  específica  de  crecimiento  no  se 

mantiene constante a lo largo del cultivo, sino que experimenta una desaceleración 

debida a la infección con el  baculovirus recombinante.  Debido a esto,  las  cinéticas 
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típicas de cultivos infectados no muestran un perfil exponencial como el observado en 

cultivos no infectados, por lo que no es posible la aplicación de este modelo [ecuación 

(5-9)].

5.5.1.2. Velocidad específica de producción de proteína recombinante

Se  utilizó  el  modelo  propuesto  por  Leudeking  y  Piret  (1959),  en  el  que  la 

velocidad de producción del producto deseado es función de si éste está asociado o no 

al crecimiento celular. Este modelo obedece a la ecuación

                                                         Xv)(
td

Pd
βμα += (5-11)

donde

dP ∕ dt = velocidad volumétrica de producción de proteína (μgSeAP ∕ mL h),

P = concentración de proteína recombinante (μgSeAP ∕ mL),

α = constante estequiométrica (μgSeAP ∕ célula), y

β = constante cinética (μgSeAP ∕ célula h).

Para  aplicar  este  modelo  al  sistema  de  CI-BV  fue  necesario  considerar  el 

comportamiento  de  la  población  celular,  así  como  la  generación  de  proteína 

recombinante.  Como  se  mencionó  anteriormente,  en  los  cultivos  infectados 

presentados en este trabajo no se observó crecimiento celular en el periodo de tiempo 

postinfección, por lo que el término αμ = 0 y la ecuación (5-11) se reduce a

                                                               Xv
td

Pd β= (5-12)

en la que β es una constante de producción de SeAP no asociada al crecimiento, que es 

equivalente  a  la  velocidad  específica  de  producción  de  proteína  recombinante, 

qSeAP (μg ∕ célula h). Integrando la ecuación (5-12) se obtiene

                                                         ∫=−
t

0

0 dtXvPP β (5-13)

donde P0 y P son la concentración de SeAP a los tiempos t = 0 y t = t, respectivamente. 
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El término ∫
t

0
dtXv , que se conoce como “índice de viabilidad” (IV, células h ∕ mL), se 

puede calcular como el área bajo la curva de Xv (células ∕ mL) contra el tiempo (h) 

(Luan et al., 1987;  Ramírez y Mutharasan, 1990a;  Yamaji et al., 1999), utilizando el 

método  por  trapecios  para  integración  definida  aproximada16.  De  esta  manera,  el 

coeficiente β de la ecuación (5-13), o sea qSeAP, se puede calcular como la pendiente de 

la recta de regresión obtenida a partir de la relación lineal de (P - P0) contra IV.

5.5.1.3. Velocidad específica de producción de lactato

Tanto  en  la  etapa  preinfección  como en  la  postinfección,  la  producción  de 

lactato se determinó según el siguiente modelo:

                                                            Xv
td

Md
Lacq= (5-14)

donde

dM ∕ dt= velocidad volumétrica de producción del metabolito (μmolLac ∕ mL h),

M = concentración del metabolito producido (μmolLac ∕ mL), y

qLac = velocidad específica de producción de lactato (μmolLac ∕ célula h).

Considerando que qLac es constante, de la integración de la ecuación (5-14) se obtiene

                                                    ∫=−
t

0
Lac0 tdXvMM q (5-15)

donde  M0 y  M  son  la  concentración  de  lactato  a  los  tiempos  t = 0  y  t = t, 

respectivamente, y el término ∫
t

0
dtXv  es el índice de viabilidad (IV) ya mencionado en 

16 El procedimiento es el siguiente:

1. Calcular la suma de las bases de cada trapecio, y dividir entre 2: Esto es el promedio de la concentración 

de células viables de la cinética a cada intervalo de tiempo (células ∕ mL).

2. Calcular la altura de cada trapecio: Esto es, el intervalo de tiempo entre muestras (h). 

3. Calcular el área de cada trapecio como el producto de cada par de datos de los puntos 1 y 2: Esto es el 

índice de viabilidad que corresponde a cada intervalo de muestreo (células h ∕ mL).

4. Con esto se puede obtener el índice de viabilidad (IV) a cada tiempo = t, que corresponderá al 

valor acumulado de las áreas de todos los trapecios desde t = 0 hasta t = t, es decir, al valor de

∫ t
0 dtXv .
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la sección 5.5.1.2. Así, qLac se calculó según la ecuación (5-15), como la pendiente de la 

recta de regresión obtenida a partir de la relación lineal de (M - M0) contra IV.

5.5.1.4. Velocidad específica de consumo de glucosa

Tanto en la etapa preinfección como en la postinfección el consumo de glucosa 

se determinó según el modelo:

                                                           Xv
td

Sd
Glcq=− (5-16)

donde

-dS ∕ dt= velocidad volumétrica de consumo de sustrato (μmolGlc ∕ mL h),

S = concentración del sustrato consumido (μmolGlc ∕ mL), y

qGlc = velocidad específica de consumo de glucosa (μmolGlc ∕ célula h).

Considerando que  qGlc es constante, de la integración de la ecuación (5-16) se 

obtiene

                                                      ∫=−
t

0
Glc0 tdXvSS q (5-17)

en  donde  S0 y  S  son  la  concentración  de  glucosa  a  los  tiempos  t = 0  y  t = t, 

respectivamente, y el término ∫
t

0
dtXv  es el índice de viabilidad (IV) mencionado en la 

sección  5.5.1.2.  De esta  manera,  qGlc se  calculó según la  ecuación  (5-17),  como la 

pendiente de la recta de regresión obtenida a partir  de la relación lineal  de (S0 - S) 

contra IV.

5.5.2. Determinación de parámetros estequiométricos de cultivo

5.5.2.1. Rendimientos

Tanto para la etapa preinfección como para la postinfección, los rendimientos 

de producción de proteína recombinante, de lactato y de biomasa, todos con respecto 

al  consumo  de  glucosa  (YSeAP ∕ Glc,  YLac ∕ Glc, YXv ∕ Glc,  respectivamente)  fueron 

determinados según se indica en las ecuaciones (5-18), (5-19) y (5-20):
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Glc

SeAP

Glc

SeAP

Glc

SeAP
SeAP/Glc mol

g
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μ
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(5-18)
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(5-19)

                                      
GlcGlcGlc

Xv/Glc molμ
células][

hcélula
molμ

h
1

][μY
q

=















== (5-20)

5.5.3. Modelamiento del perfil de OD en el compartimento PFR

La  Figura  5.4 es  un  esquema  del  compartimento  PFR de  desorción  de  los 

biorreactores mostrados tanto en la Figura 5.2 como en la Figura 5.3. El perfil de OD 

en  este  compartimento  se  caracterizó  mediante  un  balance  de  masa  para  oxígeno, 

realizado en un elemento discreto diferencial del fluido en el interior del tubo. Este 

elemento está representado en la Figura 5.4 como un segmento cilíndrico de longitud 

“dz” (cm) y diámetro interno “di” (cm), que se traslada por la longitud axial “z” (cm) 

del  tubo  a  una velocidad determinada según el  flujo,  sin  presentar  intercambio de 

materia  con  los  elementos  diferenciales  adyacentes,  condición  necesaria  para 

considerarlo como flujo tapón (régimen turbulento)17. En dicho segmento, “A” (cm2) 

corresponde al área de transferencia de oxígeno a través de la pared, “CL(int)” (mg ∕ cm3) 

es la concentración de OD en el cultivo fluyendo en el interior, que disminuye con el 

tiempo transcurrido según sea el avance del elemento diferencial en la posición “z”, y 

“CL(ext)” (mg ∕ cm3) es la concentración de OD en el ambiente externo, que se mantiene 

en 0 % mediante burbujeo de N2.

17 En este trabajo se evaluaron flujos menores a 1 mL ∕ s, que para las dimensiones del tubo generan 

flujos  de  tipo  laminar  (Re < 2000).  Aún  así,  fue  posible  predecir  exitosamente  los  perfiles  de  OD 

obtenidos experimentalmente.
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Del balance de masa para oxígeno, se tiene que

                       Acumulación = Entrada – Salida + Generación – Consumo, (5-21)

en el que el término [Entrada] = 0, ya que no se está suministrando oxígeno adicional 

al elemento diferencial, y como tampoco se produce, el término [Generación] = 0, con 

lo que la ecuación (5-21) se reduce a

                                         Acumulación  =  – Salida – Consumo, (5-22)

ya que la [Acumulación] se puede definir como

                                                    Acumulación 
dt

dC L(int)= (5-23)

el [Consumo] debido a la demanda de oxígeno por el cultivo equivale a

                                                Consumo = VCO = Xv
2Oq , (5-24)

donde  
2Oq  (mg ∕ célula s) es  la  velocidad  específica  de  consumo  de  oxígeno;  y  el 

término [Salida], es decir, la transferencia de oxígeno a través del área “A”, está dada 

por

                                                 Salida = kLa [ CL(int) – CL(ext) ] (5-25)

donde “kL” (cm ∕ s) es el coeficiente de transferencia de masa y “a” (cm-1) es el área 

interfacial del segmento diferencial, definida como el área de transferencia “A” dividida 

entre el volumen “VS” (cm3); sustituyendo entonces las ecuaciones (5-23),  (5-24) y (5-
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25), en el balance de masa de la ecuación (5-22), se obtiene que

                                [ ] XvCCak
td

Cd
2L(ext)L(int)L

L(int)

Oq−−−= (5-26)

y como el área interfacial “a” se puede expresar como

                                                          
S

i

S V

dzd

V
A

a
π

== (5-27)

entonces el balance de masa en el elemento diferencial puede representarse como

                        [ ] XvCC
V

dzd
k

td

Cd
2L(ext)L(int)

S

i
L

L(int)

Oq−−





−=

π
(5-28)

5.5.4. Modelamiento de los esfuerzos de corte en el compartimento PFR

5.5.4.1. Perfil parabólico de velocidad

Todos los flujos de recirculación evaluados en los compartimentos tipo PFR 

fueron menores a 1 mL ∕ s, generándose flujos de tipo laminar (Re < 2000), de acuerdo 

a las dimensiones del tubo y a las características físicas del fluido. La ecuación para 

determinar el perfil de velocidad se puede obtener a partir de la ley de la viscosidad de 

Newton, considerando que se trata de un fluido que circula en régimen laminar por 

una tubería cilíndrica (ver Figura 5.5) de radio interior “R” (cm) y longitud “L” (cm), 

bajo la acción de una fuerza “F” (kg cm ∕ s2) producida por la diferencia de presión 

“(P0 - PL)” [(kg cm ∕ s2) ∕ cm2] existente entre los extremos del tubo. De esta manera, se 

puede deducir que

                                              
( )

dr
dv

Lr2

rPP

A
F 2

L0 η
π

π
τ −=

−
== (5-29)

en donde el signo negativo que antecede a la viscosidad dinámica “η” (kg ∕ cm s) se 

debe a que la velocidad “v” (cm ∕ s) disminuye con el incremento del radio “r” (cm) 

(ver Figura 5.5), siendo “τ” (kg ∕ cm s2) el esfuerzo cortante y “A” (cm2) el área lateral 

del cilindro de radio = r. Rearreglando la ecuación (5-29) se obtiene que

                                                   
( )

∫∫
−

=−
R

r

L0
0

v

rdr
L2

PP
vd

η
(5-30)
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de cuya integración resulta que cuando el radio es “r”, la velocidad “v” equivale a

                                              
( )







−

−
== 2

22
L0

R

r
1

L4

RPP
v )rr( η

(5-31)

que representa a la ley de Poiseuille para flujo laminar en tuberías cilíndricas (Bird et

al.,  1960),  de  donde  se  puede  observar  que  la  velocidad  del  líquido  guarda  una 

dependencia parabólica con respecto al radio “r”, como se muestra en la Figura 5.5.

El flujo volumétrico cuando r = R se puede obtener mediante la integración de 

la distribución de velocidad a través de una sección transversal, según la ecuación (5-

32) (Bird et al., 1960):

                                                θ
π

ddrrvQ
2

0

R

0
)rr()Rr( ∫ ∫ == = (5-32)

en la que sustituyendo la ecuación (5-31), e integrando, se obtiene la relación

                                                         
L8

RP
Q

4

( )Rr η
πΔ== (5-33)

que se conoce como la forma integrada de la Ley de Poiseuille, de donde se puede 

determinar la caída de presión en función del flujo volumétrico.
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flujo laminar en una tubería cilíndrica.
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5.5.4.2. Perfil de esfuerzos de corte

De la ecuación (5-29) se puede ver que

                                                              ( ) L2

rP
rr

Δτ == (5-34)

de donde es posible calcular el perfil de esfuerzos de corte “τ” en función del radio “r”, 

para  la  caída  de  presión  “(P0 - PL)”  estimada  mediante  la  ecuación  (5-33), 

correspondiente a cada flujo “Q(r=R)”.

5.5.4.3. Esfuerzo de corte máximo

El esfuerzo de corte máximo “τw” se presenta en la proximidad de la pared del 

tubo, donde la velocidad del fluido es cercana a cero, y se puede expresar de acuerdo 

con la ecuación (5-34) como

                                                        ( ) L2

RP
Rrw

Δ
ττ == = (5-35)

así,  sustituyendo  la  ecuación  (5-35) en  la  forma  integrada  de  la  ley  de  Poiseuille 

[ecuación (5-33)], se obtiene que

                                                            ( )
3w Rπ

Qη4
τ Rr== (5-36)

de donde,  para  un fluido determinado circulando en una tubería  de  radio “R”,  se 

puede determinar “τw” en función de la magnitud del flujo volumétrico “Q”.
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6. RESULTADOS Y DISCUSIÓN

Para facilitar la comprensión de este capítulo, los resultados se presentan en tres 

partes. En la sección 6.1 se muestra la amplitud de los gradientes de OD obtenidos en 

sistemas de doble compartimento recirculados, así como la estimación del perfil de los 

mismos  mediante  un  modelo  matemático. En  la  sección  6.2 se  evalúa  el 

comportamiento de cultivos de CA en dichos sistemas, con OD constante. Por último, 

en  la  sección  6.3 se  presenta  el  impacto  de  esfuerzos  de  corte  subletales  sobre  el 

crecimiento de CA, así como en la producción de PR y su perfil de glicosilación.

6.1. Evaluación del perfil  de gradientes de OD y esfuerzos de corte en sistemas

de doble compartimento

Entre  las  CA,  las  CI  en general  son las  que  tienen más altas  demandas  de 

oxígeno. Se ha observado que las constantes de saturación de oxígeno [ 2OK  de Monod, 

ecuación  (6-1)]  para  el  crecimiento  celular,  tanto  de  cultivos  no  infectados  como 

infectados,  pueden  estar  entre  1.91  y  5 %,  respectivamente.  Debido  a  esto, 

concentraciones de OD menores a 20 % pueden limitar el crecimiento y la producción 

de PR (Zhang et al., 1994; Arroniz, 2003; Palomares y Ramírez, 1996). Por lo tanto, es 

necesario que el sistema de doble compartimento sea capaz de simular, por lo menos, 

gradientes  de  OD  de  20  a  0 %,  con  tiempos  de  circulación  en  el  intervalo 

50 < tC, s < 500, que son los que se esperan en cultivos de escala industrial (Palomares

y Ramírez, 2000a; Palomares y Ramírez, 2000b).

                                                         =
maxOD

KO2
OD

(6-1)

donde:

μmax = velocidad específica máxima de crecimiento,

2OK = constante de saturación para oxígeno disuelto,

6.1.1. Sistema de doble compartimento STR/STR

Este tipo de sistema se evaluó utilizando dos tanques interconectados como en 

la  Figura  2.4,  en  condiciones  de  cultivo  típicas  para  CA  (agitación < 170 rpm, 

volumen < 400 mL, aireación superficial < 600 mL ∕ min), controlados a 20 % de OD 
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con mezcla de gases O2 y N2 previo a la recirculación. Simultáneamente, en el tanque 

designado como compartimento limitante de OD se modificó el gas de entrada por N2 

puro, se fijó el control a 20 % de OD en el compartimento no limitante y se inició la 

recirculación  del  medio  entre  ambos  (flujos  entre  1  y  4 mL ∕ s).  Esto  provocó  un 

incremento  gradual  en  el  OD  en  los  dos  tanques  hasta  la  saturación  (datos  no 

presentados), por lo que con estas condiciones no fue posible simular gradientes de 

OD. El aumento en el  OD hasta 100 % indicó una entrada de oxígeno al  sistema, 

filtrándose a través de la pared permeable del tubo flexible de silicón utilizado en el 

cabezal  de  las  bombas  que  recirculan  el  medio  entre  los  compartimentos.  Esta 

importante filtración de oxígeno no pudo evitarse aún cambiando el material del tubo 

en el cabezal por otros menos permeables.

Bajo  las  condiciones  de  operación  anteriores,  los  tanques  de  este  sistema 

alcanzaron valores de kLa entre 1.6 y 2.7 h-1. De acuerdo con la solución numérica del 

balance de masa para oxígeno [ecuaciones (2-4) y (2-5)] en este tipo de sistemas [Figura

2.4], en un medio acuoso sin células esta capacidad de transferencia de masa no sería 

suficiente para simular gradientes de OD similares a los esperados en cultivos de CA, 

incluso asumiendo valores de kLa superiores a los observados (Tabla 6.1).

El consumo de oxígeno por células de mamífero e insecto al parecer contribuiría 

de manera más importante en la generación de gradientes. Sólo considerando valores 

de  kLa  entre  4  y  6 h-1 e  incluyendo  el  consumo  de  oxígeno  por  CI  H5  y  Tn-4h 

infectadas, sería posible la simulación de gradientes de OD de 20 a 0 % en cultivos con 

tC de 500 s, que es aún el doble que el mayor tC esperado en escalas de producción 

(Tabla 6.1). Debido a esto, en el presente trabajo se decidió utilizar configuraciones 

basadas en biorreactores tubulares, de tipo PFR.

6.1.2. Sistema de doble compartimento STR/PFR

En este  diseño  (Figura  5.2),  descrito  en la  sección  5.3.2,  el  tubo  de  silicón 

permeable a gases que se utilizó para el compartimento PFR ofreció poca resistencia a 

la  presión  del  flujo,  el  cual  no  pudo ser  superior  a  1 mL ∕ s.  Por  lo  tanto,  en  este 

simulador se evaluaron flujos de 0.32, 0.51 y 0.88 mL ∕ s, con un volumen de trabajo de 

200 mL.  En este caso, al contrario de lo observado en el sistema STR ∕ STR (sección 

6.1.1), la desorción de oxígeno en el compartimento PFR fue suficiente para generar 
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gradientes de OD. En estas condiciones fue posible simular un ambiente heterogéneo 

en un medio acuoso sin células, con gradientes de OD de 20.4 a 1.8 % (tC = 227.3 s), 

21.2 a 0.4 % (tC = 392.2 s), y 21.1 a 0.1 %  (tC = 625 s) (Figura 6.1a). Así mismo, para 

los anteriores tC se pudo simular también un ambiente homogéneo, con OD constante 

en ambos compartimentos (Figura 6.1b).

Los  perfiles  de  estos  gradientes,  generados  por  la  desorción  del  gas  en  el 

sistema,  se  estimaron mediante  la  solución  numérica  del  balance  de  masa  para  el 

compartimento  PFR  [ecuación  (5-28)].  Los  valores  de  kL (0.00185,  0.00215  y 

0.0027 cm ∕s,  para  flujos  de  0.32,  0.51  y  0.88  mL ∕s) se  determinaron 

experimentalmente a partir de los valores de OD medidos al final de tuberías de 4, 7.5 

y 21 m en los tres flujos evaluados. Se encontró que con esta capacidad de transferencia 

de masa el OD al final de este compartimento podría alcanzar mínimos  de 0, 0.2 y 
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Tabla  6.1.  Gradientes  de OD posibles  en condiciones  de  cultivo  típicas  de  CA. 
Valores obtenidos de la solución numérica del balance de masa [ecuaciones (2-4) y 
(2-5)] en el sistema de doble compartimento STR-STR de la Figura 2.4.

kLa
(h-1)

Gradientea,b: OD(STR no limitante) - OD(STR limitante)

(%)

Agua, sin célulasc Mamíferod Insecto, H5e Insecto, Tn-4hf

tC 500 s tC 125 s tC 500 s tC 125 s tC 500 s tC 125 s tC 500 s tC 125 s

2 20 - 17.1 20 - 19.2 20 - 6.7 20 - 16.3 16.2 - 0 20 - 17.1 12.2 - 0 3.2 - 0

4 20 - 15.0 20 - 18.5 20 - 5.8 20 - 15.6 20 - 0 20 - 16.4 20 - 0 12.7 - 0

6 20 - 13.3 20 - 17.8 20 - 5.2 20 - 15.1 20 - 0 20 - 15.8 20 - 0 20 - 6.0

(a) V(A) = 150 mL, V(B) = 300 mL, Vtuberías = 50 mL, Vtotal = 500 mL. Sólo aireación superficial, mismo kLa 
en ambos STR. OD inicial  de 20 % en ambos  compartimentos.  tC = 500 s con flujo F = 1 mL ∕ s. 
tC = 125 s con F = 4 mL ∕ s. En CI, infección en etapa media exponencial, MDI = 10 ufp ∕ célula.

(b) Se muestra la magnitud de los gradientes de OD que se pueden obtener en el estado estable.

(c) Tiempo en alcanzar el estado estable (tE): Para tC = 500 s, tE < 1200 s; para tC = 125 s, tE < 400 s.

(d)  =
2Oq  1.5 x 10-10 mmol ∕ célula h,  X = 2.5 x 106 células ∕ mL.  Para  tC = 500 s,  tE < 1800 s;  para 

tC = 125 s, tE < 380 s.

(e)  =
2Oq  9.1 x 10-10 mmol ∕ célula h,  X = 1.5 x 106 células ∕ mL.  Para  tC = 500 s,  tE < 800 s;  para 

tC = 125 s,  tE < 450 s.

(f)  =
2Oq  1.6 x 10-9 mmol ∕ célula h,  X = 1.0 x 106 células ∕ mL.  Para  tC = 500 s,  tE < 900 s;  para 

tC = 125 s, tE < 1150 s.
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0.8 %, con tC de 625, 392.2 y 227.3 s, respectivamente (Figura 6.2d, e y f). Sin embargo, 

la  relación de volumen bien mezclado a volumen mal mezclado (Vbm ∕ Vmm)  resultó 

entre 3.0 y 10.3, si se considera como mal mezclado el volumen con OD limitante para 

células de insecto (Tabla 6.2). Estos valores representan una desventaja de este sistema, 

pues son un orden de magnitud superiores a los observados en escala industrial (entre 

0.25 y 0.5, según Oosterhuis y Kossen, 1984).

En cultivos bacterianos, generalmente los gradientes en biorreactores PFR se 

producen  mediante  el  consumo  del  sustrato  por  las  células, ya  que  las  altas 

concentraciones celulares pueden producir altas demandas volumétricas por el sustrato 

en cuestión. Por el contrario, en CA los consumos de sustrato no suelen ser tan altos, 

por lo que pueden no ser suficientes para generar gradientes significativos en este tipo 

de sistemas, principalmente a bajos tC (Palomares y Ramírez, 2000a).

De forma similar al caso de la desorción, por medio de la ecuación  (5-28) se 

evaluaron  teóricamente  los  gradientes  de  OD que  se  podrían  producir  sólo  por  el 

consumo del mismo en cultivos de CA. Se consideró para esto un cultivo de CI Tn-4h 

infectadas (1 x 106 células ∕ mL, MDI = 10 ufp ∕ célula),  en las  que se  han observado 
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Figura  6.1. Perfiles de OD en  el  sistema STR ∕ PFR, en medio acuoso con tC de 
227.3, 392.2 y 625 s. Se muestran los datos registrados por los electrodos dentro del 
STR y a la salida del PFR: (a) ambientes heterogéneos simulados, con gradientes de 
OD,  (b)  ambientes  homogéneos  simulados,  con  OD  no  limitante  en  ambos 
compartimentos. 
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algunas de las más altas demandas específicas de oxígeno (1.63 x 10-9 mmol ∕ célula h, 

en tanque agitado, presente trabajo). Se encontró que con sólo este consumo también 

se podría disminuir el OD hasta 0 %,  pero sólo en los tC más altos (Figura 6.2a y b), 

mientras que resultaría insuficiente para obtener el mismo gradiente a tC de 227.3 s 

(Figura  6.2c).  En éste  caso  se  alcanzaría  un  OD mínimo de  7.9 % a la  salida  del 

compartimento PFR, y de 4.4 % al final del conector PFR a STR, lo que no representa 

ventaja sobre lo obtenido por el efecto de desorción en el PFR.
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Figura  6.2.  Perfil  del  gradiente  de  OD  en  un  sistema  de  doble  compartimento 
STR ∕ PFR, estimado para diferentes  flujos de recirculación mediante la solución 
numérica del balance de masa para el compartimento PFR [ecuación (5-28)]. En (a), 
(b)  y  (c),  se  consideró  sólo  el  consumo  de  células  Tn-4h  infectadas 
(1 x 106 células ∕ mL,  MDI = 10 ufp ∕ célula,  2Oq  = 1.63 x 10-9 mmol ∕ célula h).  En 
(d), (e) y (f), se consideró sólo la desorción a través de la pared del tubo permeable 
de silicón. En (g), (h) e (i),  se consideró tanto la desorción como el consumo de 
oxígeno.
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En otras líneas celulares generalmente la demanda de oxígeno es menor. En CI 

Tn-4h no infectadas, CI Sf9 no infectadas y células CHO (ovario de hámster chino), se 

han observado  2Oq  de 2.61 x 10-10 (este  trabajo),  3.82 x 10-10 (Palomares y Ramírez,

1996) y 2.35 x 10-10 mmol ∕ célula h (Palomares y Ramírez, 2000b), respectivamente. Se 

considera  que  los  valores  típicos  de  Xv  y  2Oq  para  CA  son  del  orden  de 

3 x 106 células ∕ mL  y  4 x 10-10 mmol ∕ célula h  (Palomares  y  Ramírez,  2000b). 

Utilizando estos  valores para resolver la  ecuación  (5-28),  se  estimó que se podrían 

alcanzar gradientes de 20 a 0 % de OD sólo en el tC más alto. Sin embargo, de nuevo 

este consumo resultaría insuficiente para obtener el mismo gradiente a tC de 392.2 y 

227.3 s, alcanzando OD mínimos de sólo 4.6 y 11.1 % al final del PFR, y de 0.2 y 

8.5 % al final del conector PFR a STR.

Aunque el  consumo por sí  mismo no mejoraría el  resultado obtenido por la 

transferencia  de  masa  en  el  PFR,  al  considerar  ambos  efectos  en el  balance  de  la 

ecuación (5-28), se encontró que en este simulador se podrían alcanzar gradientes de 

OD de 20 a 0 % en los tres flujos de recirculación (Figura 6.2g, h e i). La amplitud de 

estos gradientes sería la necesaria para simular las condiciones de limitación de OD 

mencionadas anteriormente para cultivos de CA. Sin embargo, en estas condiciones las 
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Tabla  6.2. Razones de Vbm ∕ Vmm, estimadas a partir del tiempo de exposición a 
condiciones limitantes de OD, en el simulador STR ∕ PFR de la Figura 5.2.

tC, (s)

Criterio de tOD limitante, (s) Vbm ∕  Vmm

tOD < 5 % tOD < 2 % tanoxia

tOD  5 %

tOD  5 %

tOD  2 %

tOD  2 %

tcon O2

tanoxia

   Sin células, sólo desorción en PFR (Figura 6.2d, e y f)

625.0 154.4 134.3 55.2 3.0 3.7 10.3

392.2 89.9 72.6 0 3.4 4.4 -

227.3 46.5 32.7 0 3.9 6.0 -

   Con células, consumo de O2 y desorción (Figura 6.2g, h e i).

625.0 174.0 165.1 156.7 2.6 2.8 3.0

392.2 102.1 93.8 85.5 2.8 3.2 3.6

227.3 53.4 46.1 38.2 3.3 3.9 5.0



Resultados y Discusión

razones de Vbm ∕ Vmm estimadas para los tres  tC estarían entre 2.6 y 5.0 (Tabla 6.2), 

todavía un orden de magnitud superiores a lo observado en escala industrial. Debido a 

lo  anterior,  se  decidió  evaluar  también  una  configuración  basada  en  dos 

compartimentos PFR interconectados, para disminuir el Vbm con respecto al Vmm.

6.1.3. Sistema de doble compartimento PFR ∕ PFR

En este diseño, descrito en la sección 5.3.3 (Figura 5.3), se utilizaron flujos de 

0.26,  0.43,  0.60  y  0.78 mL ∕ s,  con  un  volumen  de  trabajo  de  180 mL.  En  estas 

condiciones se simularon ambientes heterogéneos en un medio acuoso sin células, con 

gradientes de OD de 29.8 ± 3.0 a 2.2 ± 0.1 % (tC = 230.8 s), 27.1 ± 3.4 a 0.9 ± 0.4 % 

(tC = 300 s),  27.8 ± 3.0  a  -0.1 ± 0.4 %  (tC = 418.6 s)  y  27.6 ± 3.5 a  -0.1 ± 0.4 % 

(tC = 692.3 s) (Figura 6.3).

Los perfiles de estos gradientes, producidos por la absorción y desorción de gas 

en el sistema, se estimaron de igual forma que en la sección 6.1.2, mediante la solución 

numérica  del  balance  de  masa  para  ambos  compartimentos  de  este  simulador 
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Figura  6.3. Perfiles de OD en el sistema PFR ∕ PFR, en medio acuoso con tC de 
230.8, 300, 418.6 y 692.3 s. Se muestran los datos registrados por los electrodos al 
final  de  cada  PFR,  así  como del  ambiente  externo  utilizado  para  promover  la 
absorción o desorción de oxígeno en cada compartimento.
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[ecuación (5-28)]. Se encontró que, sólo considerando la transferencia de masa, el OD 

al final del PFR de desorción podría alcanzar mínimos de 0, 0.1, 0.6 y 0.7 %, con tC de 

692.3, 418.6, 300 y 230.8 s, respectivamente (Figura 6.4e, f, g y h). Así mismo, si se 

considera como mal mezclado el volumen con OD limitante para células de insecto, la 

relación Vbm ∕ Vmm resultó entre  0.69 y  1.24 (Tabla 6.3), mejorando lo obtenido en el 

simulador STR ∕ PFR de la sección 6.1.2.

Al resolver la ecuación (5-28), considerando sólo el consumo de oxígeno por un 

cultivo de células Tn-4h infectadas (1 x 106 células ∕ mL, MDI de 10 ufp ∕ célula, 2Oq  de 

57

Figura  6.4.  Perfil  del  gradiente  de  OD  en  un  sistema  de  doble  compartimento 
PFR ∕ PFR, estimado para diferentes flujos de recirculación mediante la solución 
numérica del balance de masa para el compartimento PFR [ecuación (5-28)]. En (a), 
(b),  (c)  y  (d),  se  consideró  sólo  el  consumo  de  células  Tn-4h  infectadas 
(1 x 106 células ∕ mL,  MDI = 10 ufp ∕ célula,  2Oq  = 1.63 x 10-9 mmol ∕ célula h).  En 
(e),  (f),  (g)  y  (h),  se  consideró  sólo  la  desorción  a  través  de  la  pared  del  tubo 
permeable de silicón. En (i), (j), (k) y (l), se consideró tanto la desorción como el 
consumo de oxígeno.
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1.63 x 10-9 mmol ∕ célula h),  se encontró que en este sistema la demanda de oxígeno 

también podría disminuir el OD hasta 0 %, en todos los tC simulados. Al igual que en 

el sistema STR ∕ PFR analizado en la sección  6.1.2, la amplitud de estos gradientes 

también  sería  la  necesaria  para  simular  las  condiciones  de  limitación  de  OD 

mencionadas anteriormente para cultivos de CA. Además, dependiendo del criterio 

para definir el OD limitante, con el efecto combinado del consumo y la desorción del 

gas en el sistema se podrían alcanzar relaciones Vbm ∕ Vmm entre 0.57 y 1.00 (Tabla 6.3), 

que se aproximan más a lo esperado en biorreactores de escala de producción.

6.1.4. Esfuerzos de corte

De acuerdo con los flujos de recirculación utilizados, el intervalo de esfuerzos 

de corte máximos estimados en los compartimentos PFR de ambos simuladores fue de 

0.58 < τW, N ∕ m2 < 1.96  (641 < γ, s-1 < 2181)  (Tabla  6.4),  indicando  que  en  ambos 

sistemas  los niveles  de  estrés  hidrodinámico  son  inferiores  a  los  reportados  como 

letales en cultivos de CA. En células de mamífero (HeLa S3 y L929) se ha observado 

que presentan daño celular cuando se someten a  τ de 10 a 200 N ∕ m2 (Augenstein et

al.,  1971),  mientras que células de insecto Sf9 pueden tolerar esfuerzos de corte de 
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Tabla  6.3. Razones de Vbm ∕ Vmm, estimadas a partir del  tiempo de exposición a 
condiciones limitantes de OD, en el simulador PFR ∕ PFR de la Figura 5.3.

tC, (s)

Criterio de tOD limitante, (s) Vbm ∕  Vmm

tOD < 5 % tOD < 2 % tanoxia

tOD  5 %

tOD  5 %

tOD  2 %

tOD  2 %

tcon O2

tanoxia

   Sin células, sólo desorción en PFR (Figura 6.4e, f, g y h)

692.3 409.7 387.5 309 0.69 0.79 1.24

418.6 239.3 220.1 0 0.75 0.90 -

300.0 164.2 145.0 0 0.83 1.07 -

230.8 123.4 107.9 0 0.87 1.14 -

   Con células, consumo de O2 y desorción (Figura 6.4i, j, k y l)

692.3 440.5 428.6 418.4 0.57 0.62 0.65

418.6 256.9 246.0 236.4 0.63 0.70 0.77

300.0 179.8 168.9 159.2 0.67 0.78 0.88

230.8 133.4 124.1 115.2 0.73 0.86 1.00
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hasta  4.51 N ∕ m2 (γ = 3000 s-1)  durante  15 min  cuando  se  agrega  Pluronic  F-68  al 

medio de cultivo (Palomares et al., 2000). Así mismo, en hibridomas murinos HB-32 se 

ha reportado que pueden soportar τ de hasta 7.2 N ∕ m2 (γ = 8000 s-1) durante 20 min, 

en medios suplementados con colesterol, suero fetal bovino y Pluronic F-68 (Ramírez y

Mutharasan, 1990b). Otros ejemplos se pueden observar en la Tabla 2.2.

Por otra parte, los mayores esfuerzos de corte causados por la agitación, tanto 

en el tanque agitado como en la cámara de muestreo de los simuladores STR ∕ PFR y 

PFR ∕ PFR respectivamente, fueron de 0.32 y 0.07 N ∕ m2 (γ de 376 y 83 s-1) (Tabla 6.5), 

siendo también inferiores a los reportados como tolerables por CA. Además, el tamaño 

de la microescala de Kolmogorov generada por la agitación fue un orden de magnitud 
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Tabla  6.4.  Esfuerzos  de  corte  y  gradientes  de  deformación estimados  para  los 
compartimentos PFR de los sistemas evaluados en este trabajo.

Sistema
Flujo

(mL/s)
tC

a

(s)
Reb τW

c

(N ∕ m2)
γd

(s-1)

STR-loop
1 278 178 0.02 21

4 76 714 0.07 83

STR-PFR

0.32 227.3 283 0.72 798

0.51 392.2 446 1.13 1259

0.88 625 773 1.96 2181

PFR-PFR

0.26 692.3 240 0.58 641

0.43 418.6 403 0.97 1077

0.60 300 532 1.35 1501

0.78 230.8 722 1.73 1927

(a) En sistemas de doble compartimento, el tC = VT ∕ Q ,  donde VT es el volumen total de cultivo (mL) 
y Q es el flujo volumétrico de recirculación (mL ∕ s).

(b) En una tubería cilíndrica el régimen de flujo se caracteriza por el Número de Reynolds {Re = Divρ ∕ η, 
adimensional,  donde:  Di es  el  diámetro  interno  de  la  tubería (cm),  v  es  la  velocidad  lineal  del 
fluido (cm ∕ s)  [v = Q ∕ A, donde Q es el  flujo volumétrico de recirculación (mL/s) y  A es el  área 
transversal de la tubería (cm2)], ρ es la densidad (kg ∕ cm3) y η es la viscosidad dinámica (kg ∕ cm s)}. 
Cuando Re < 2 000 el flujo es laminar, cuando 2 000 < Re < 4 000 el flujo es de transición y cuando 
Re ≥ 4 000 el flujo es turbulento.

(c) Calculado a partir del flujo volumétrico de recirculación Q, mediante la ecuación (5-36).

(d)  El  valor  para  el  gradiente  de  deformación (γ = dv ∕ dr)  se  calculó  a  partir  de  τW mediante  la 
ecuación (5-29).
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superior  al  tamaño celular,  por  lo  que se  puede suponer  que la  interacción de  las 

células en cultivo con los microtorbellinos no sería significativa.

Aunque los niveles máximos de  τW,  τmáx, γ y  λK fueron inferiores a los valores 

letales  reportados  para  CA  en  cultivo,  se  deben  descartar  aún  los  efectos  de  tipo 

subletal (ver Tabla 2.4, sección 2.4), provocados en este caso tanto por la magnitud del 

estrés hidrodinámico como por la naturaleza intermitente a la que serían expuestas las 

células en las configuraciones de doble compartimento evaluadas.

6.2. Cultivo de células animales en sistemas de doble compartimento

6.2.1. Tolerancia  de  células  de  insecto  a  la  recirculación  mediante  bomba

peristáltica

En  la  aplicación  de  los  sistemas  de  doble  compartimento  para  simular 

gradientes, el estrés provocado a las células por los esfuerzos de corte producidos en los 

cabezales de las bombas es uno de los inconvenientes principales. Éstos pueden afectar 

al  cultivo negativamente,  además de estar  presentes  también los esfuerzos  de corte 
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Tabla  6.5.  Esfuerzos  de  corte,  gradientes  de  deformación  y  microescala  de 
Kolmogorov,  estimadosa para  los  compartimentos  STR  de  los  simuladores 
evaluados en este trabajo.

Sistema N Re NP
b εc τmáx

d γe λK
f

(rpm) (s-1) (W ∕ kg) (N ∕ m2) (s-1) (μm)

STR recirculado 120 2 4723 0.36 0.0018 0.21 242 137.5

STR ∕ PFR 120 2 4723 0.36 0.0043 0.32 376 110.2

PFR ∕ PFR
(cámara de muestreo)

80 1.3 972 0.45 0.0002 0.07 83 234.8

(a) Se  utilizaron  los  siguientes  valores:  ρ27°C = 996.6 kg ∕ m3,  η27°C = 8.546 x 10-4 Ns ∕ m2, 
υ27°C = 8.576 x 10-7 m2 ∕ s.  Impulsores  de  los  sistemas  STR  recirculado  y  STR ∕ PFR,  D = 4.5 cm. 
Impulsor de la cámara de muestreo en el sistema PFR ∕ PFR, D = 2.5 cm. Medio de cultivo en el 
STR recirculado: 0.3 kg. Medio de cultivo en el STR ∕ PFR: 0.124 kg. Medio de cultivo en la cámara 
de muestreo del PFR ∕ PFR: 0.05 kg.
(b) Al no encontrarse reportes sobre la caracterización del NP para agitadores magnéticos, se asumió 
el  valor  reportado para  turbinas  marinas  (Bailey y Ollis,  1977),  en  las  cuales  se  han observado 
algunos de los menores niveles de estrés hidrodinámico.
(c) Calculado mediante la ecuación (2-8).
(d) Calculado mediante la ecuación (2-11).
(e) Calculado mediante la ecuación (5-29).
(f) Calculado mediante la ecuación (2-6).
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tanto en la pared de los compartimentos PFR (τW) como los causados por la agitación 

mediante el impulsor en los tanques tipo STR (τmáx).

Para evaluar este efecto se realizaron cinéticas de crecimiento con CI Tn-4h en 

el sistema recirculado STR-loop descrito en la sección 5.3.1 (Figura 5.1), controlando 

el OD a 25 %. En este sistema se evaluaron cultivos simulando tC de 278 y 76 s, en los 

que los valores de τW en el circuito de recirculación fueron de 0.02 y 0.07 N ∕ m2 (γ de 

21 y 83 s-1, Tabla 6.4), mientras que τmáx en el tanque agitado se estimó en 0.21 N ∕ m2 

(γ = 242 s-1, Tabla 6.5) con microtorbellinos de Kolmogorov superiores en un orden de 

magnitud  al  tamaño de  las  células.  El  τmáx en  este  compartimento  STR puede  ser 

incluso  menor  (en  consecuencia,  con λK mayor),  ya  que  su  valor  se  estimó 

considerando el NP para un impulsor de tipo propela marina, cuando en realidad se 

utilizó una barra magnética sujeta al eje del tanque (para este tipo de impulsor no se 

encontraron curvas de NP en función del Re, que permitieran calcular de forma precisa 

los  valores  de ε y,  por  consiguiente,  los  de  τmáx, γ,  λK).  En  resumen,  todas  estas 

condiciones hidrodinámicas fueron inferiores tanto a las reportadas como letales para 

CA en cultivo (Tabla 2.2) como a aquéllas que los afectan de forma subletal (Tabla

2.4).

En los cultivos recirculados no infectados se observó una viabilidad superior al 

95 %  durante las etapas de crecimiento exponencial y estacionario, mostrando un 

comportamiento  similar  al  cultivo  control  sin  recirculación (Figura  6.5a, b y c). 

Además,  las células se multiplicaron exponencialmente en los dos tC evaluados, con 

una μ que en ambos casos fue sólo 7.7 % inferior a la observada en el control (Tabla

6.6), demostrando la capacidad de estas células para tolerar el estrés hidrodinámico en 

el cabezal de la bomba peristáltica. Sin embargo, los decrementos de 30.4 y 43.5 % en 

las Xvmáx alcanzadas con los tC de 278 y 76 s, respecto al cultivo no recirculado (Tabla

6.6),  hacen  suponer  la  existencia  de  efectos  subletales,  que  podrían  resultar  en 

aumentos  de  la  energía  de  mantenimiento  y  una  disminución  del  rendimiento  de 

células. Éstos al parecer impiden al cultivo alcanzar altas concentraciones celulares, sin 

provocar daños que disminuyan la proporción de células viables.

De igual forma, en las condiciones de recirculación mencionadas anteriormente 

se  demostró  la  capacidad  de  estas  células  de  producir  PR (Figura  6.5d,  e  y  f)  al 
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infectarlas  con  el  baculovirus  descrito  en  la  sección  5.2.  En  este  caso  hubo  una 

reducción entre  43.2  y  67.8 % en la  producción  volumétrica  total  de  SeAP de  los 

cultivos recirculados, con respecto al cultivo control (Tabla 6.6). Esto sustenta la idea 

anterior de un posible efecto subletal provocado por la recirculación, ya que se reduce 
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Figura  6.5.  Cinéticas  de  crecimiento  de  CI  Tn-4h  en  el  sistema  recirculado 
STR-loop (Figura 5.1). (a), (b) y (c) son cultivos no infectados; (d), (e) y (f) son 
cultivos  infectados,  con  producción  de  PR  (SeAP).  Las  flechas  indican  el 
TDI = 1 x 106 células ∕ mL, con MDI = 10 ufp ∕ célula.  (a) y (d), cultivos control, en 
STR  sin  circuito  de  recirculación;  (b)  y  (e),  cultivos  recirculados  a  1 mL ∕ s 
(tC = 278 s); (c) y (f), cultivos recirculados a 4 mL ∕ s (tC = 76 s).
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la productividad de SeAP al incrementarse el estrés hidrodinámico. Aún así, en las tres 

condiciones se produjo de 2.4 a 7.4 veces más proteína heteróloga que la obtenida en 

cultivos  agitados  en  “spinner”  (1.6 μg ∕ mL,  este  trabajo)  y  de  4.2  a  13.1  veces  la 

obtenida en cultivos estáticos en frasco T-75 (0.9 μg ∕ mL, este trabajo).

Keane et al. (2003) reportaron un comportamiento similar en la producción de 

PR,  en cultivos de células CHO adheridas a una  cámara de crecimiento celular, con 

recambio de medio en condiciones de flujo laminar. Estos autores observaron un cese 

en  la  producción  de  hormona  de  crecimiento  humana  (hGH,  “human  Growth 

Hormone”), al exponer las células a esfuerzos de corte de 0.1  N ∕ m2, aún cuando no 

hubo  diferencias  en  viabilidad  ni  morfológicas  entre  las  células  sometidas  al  flujo 

laminar y el cultivo control (cultivo estático). Este efecto fue contrarrestado al agregar 

PF-68  al  medio  de  cultivo,  sin  embargo,  aún  en  presencia  de  este  surfactante  la 

productividad de hGH fue de sólo el 49 % con respecto al control, al incrementarse el 

esfuerzo  de  corte  entre  0.005  y  0.8 N ∕ m2.  Además,  bajo  estas  condiciones  se 

registraron incrementos de 42 % en el consumo de glucosa, así como decrementos en 

la  producción  de  lactato  que,  aunados  a  la  reducción  en  la  producción  de  hGH, 

reflejaron cambios metabólicos significativos relacionados con la exposición a niveles 

subletales  de  estrés  hidrodinámico,  que  impactaron  el  rendimiento  de  productos  a 
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Tabla 6.6. Parámetros de los cultivos de CI Tn-4h en el biorreactor 
recirculado de la Figura 5.1.

Condición de cultivo
μ

(h-1)
Xvmáx

(células ∕ mL)
SeAP

(μg ∕ mL)

No infectados:

      STR, No recirculado 0.026 2.3 x 106 -

      STR-loop, tC = 278 s 0.024 1.6 x 106 -

      STR-loop, tC =   76 s 0.024 1.3 x 106 -

Infectados:

      STR, No recirculado 0.019 * 1 x 106 * 11.8

      STR-loop, tC = 278 s 0.024 * 1 x 106 * 6.7

      STE-loop, tC =   76 s 0.022 * 1 x 106 * 3.8

(*) Las μ fueron estimadas en la etapa preinfección. El valor de Xvmáx es el mismo 

debido al cese del crecimiento exponencial al infectar con MDI = 10 ufp ∕ célula.
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partir de glucosa.

Cabe resaltar que los esfuerzos de corte que provocaron estos efectos en células 

CHO en el trabajo de Keane et al. (2003), son del mismo orden de magnitud que los 

generados  en  el  sistema STR recirculado  del  presente  trabajo.  Aquí  se  observaron 

también alteraciones tanto en el consumo de glucosa como en la producción de lactato 

y  de  PR,  relacionadas  con  la  exposición  del  cultivo  a  distintos  niveles  de  estrés 

hidrodinámico.

Al experimentar τW de 0.02 y 0.07 N ∕ m2, la qGlc se redujo con respecto al cultivo 

control entre 32.3 y 40.5 % en la etapa preinfección, aunque el YXv ∕ Glc fue superior en 

ambos casos (1.95 veces) (Tabla 6.7). Como se describió anteriormente, la viabilidad en 

ambas condiciones de recirculación fue superior al 95 % (Figura 6.5), pero las μ y las 

Xvmáx alcanzadas  fueron  inferiores  (Tabla  6.6).  Esto,  aunado  al  hecho  de  que  el 

rendimiento biomasa ∕ glucosa fue casi el doble en ambas condiciones, puede ser un 

indicio de que el carbono de la glucosa se está utilizando en mayor medida para el 

mantenimiento  de  la  integridad  celular,  dirigiéndose  más  hacia  la  biosíntesis  (por 

ejemplo, de ácidos grasos para reparar las membranas) que a la obtención de energía. 

Esta idea se puede apoyar también por la producción de lactato, ya que al disminuir el 

consumo de glucosa se registró también un descenso de 59.5 y 83.2 % en la qLac, pero 

con YLac ∕ Glc de 0.6 y 0.3 veces los observados en el cultivo no recirculado (Tabla 6.8), 

lo que indica una menor proporción del carbono de la glucosa asimilada utilizado para 

obtener energía.

En  la  etapa  postinfección  de  las  tres  condiciones  evaluadas,  las  demandas 

específicas  de  glucosa  con  respecto  a  las  condiciones  no  infectadas  tuvieron  un 

descenso  de  7.6,  5  y  31 %  (cultivo  sin  recircular,  con  tC = 278 s  y  con  tC = 76 s, 

respectivamente)  (Tabla  6.7).  Así  mismo,  las  qGlc en  los  cultivos  recirculados  se 

redujeron con respecto al cultivo control entre 30.4 y 55.5 % (Tabla 6.7). Esto se reflejó 

en disminuciones hasta de 54.5 y 67.8 % en la qSeAP y la producción volumétrica de PR 

al incrementarse el estrés hidrodinámico (Tablas  6.9 y  6.6). El cultivo no recirculado 

presentó producción de lactato al inicio de la infección, que después fue consumido en 

parte  (valores  negativos  de  qLac y  YLac ∕ Glc)  al  agotarse  la  glucosa  a  las  48  horas 

postinfección (hpi) (a las 86 h de cultivo), mientras que en los cultivos recirculados sólo 
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Tabla  6.7.  Consumo  de  glucosa  en  cultivos  de  células  Tn-4h  con  y  sin 
recirculación mediante bombeo peristáltico.

Sistema,
τW(N ∕ m2), tC(s)

Preinfección Postinfeccióna

qGlc

( gμ Glc ∕ 1x106 células h)
YXv ∕ Glc

(células / mgGlc)
qGlc

( gμ Glc ∕ 1x106 células h)

STR,
no recirculado

35.3 5.38 x 105 32.6

STR-loop,
0.02, 278

23.9 1.05 x 106 22.7

STR-loop,
0.07, 76

21.0 1.05 x 106 14.5

(a) El YXv ∕ Glc no fue calculado en la etapa postinfección debido a que la alta MDI utilizada provocó el 
cese en el crecimiento.

Tabla  6.8.  Producción  de  lactato  en  cultivos  de  células  Tn-4h  con  y  sin 
recirculación mediante bombeo peristáltico.

Sistema,
τW(N ∕ m2),tC(s)

Preinfección Postinfección

qLac

( gμ Lac ∕ 1x106 células h)
YLac ∕ Glc

(gLac ∕  gGlc)
qLac

( gμ Lac ∕ 1x106 células h)
YLac ∕ Glc

(gLac ∕  gGlc)

STR,
no recirculado

19.0 0.54 -11.8a -0.36a

STR-loop,
0.02, 278

7.7 0.32 6.0 0.26

STR-loop,
0.07, 76

3.2 0.15 2.2 0.15

(a) Se observó consumo de lactato cuando se agotó la glucosa.

Tabla  6.9.  Producción de  SeAP en cultivos  de  células  Tn-4h con y  sin 
recirculación mediante bombeo peristáltico.

Sistema,
τW(N ∕ m2),tC(s)

Postinfección

qSeAP

( gμ SeAP ∕ 1x106 células h)
YSeAP ∕ Glc

(gSeAP ∕  gGlc)
YSeAP ∕ Lac

(gSeAP ∕  gLac)

STR,
no recirculado

0.2233 0.0068 0.0189a

STR-loop,
0.02, 278

0.1018 0.0045 -

STR-loop,
0.07, 76

0.1016 0.0070 -

(a) Se calculó debido a que hubo consumo de lactato mientras se mantuvo una producción 
importante de SeAP.
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hubo producción del mismo, con decrementos en la qLac y el  YLac ∕ Glc de 63 y 42 % 

respectivamente,  al  aumentar  τW (Tabla  6.8).  Aunque  el  YSeAP ∕ Glc en  el  cultivo  no 

recirculado  fue  similar  a  los  registrados  bajo  estrés  hidrodinámico,  tal  vez  las 

necesidades  de  carbono  en  este  cultivo  –para  sostener  una  mayor  y  más  veloz 

producción  de  SeAP–  fueron  suplidas  mediante  el  consumo  de  parte  del  lactato 

producido previamente y, probablemente, de la glutamina presente en el medio (que no 

fue  cuantificada  y  de  la  que  se  conoce  es  un  componente  determinante  en  el 

desempeño  de  cultivos  de  CI,  Palomares,  1996).  Las  qSeAP en  ambas  condiciones 

recirculadas  fueron  similares,  sin  embargo,  el  YSeAP ∕ Glc fue  55.6 %  superior  con 

τW = 0.07 N/m2 que cuando fue de 0.02 N/m2 (Tabla 6.9) En este cultivo con tC = 76 s, 

que alcanzó menor producción volumétrica de SeAP, pero a velocidad similar que el 

recirculado con tC de 278 s,  el  mayor rendimiento de PR con respecto a la glucosa 

asimilada indica que se puede estar destinando una mayor cantidad del carbono hacia 

la  biosíntesis,  para contender con el  daño subletal  ocasionado por los esfuerzos de 

corte, en vez de destinarlo a la obtención de energía, de forma similar a lo observado 

en condiciones no infectadas.

Se desconoce cuáles son los esfuerzos de corte a los que una CI sometida a 

bombeo  continuo  experimenta.  Mardikar  y  Nirajan  (2000) reportaron  que  existen 

niveles óptimos de estrés hidrodinámico en los cuales las CA son capaces de sobrevivir. 

Al  evaluar la  resistencia de varias  líneas celulares  a  esfuerzos  que normalmente se 

encontrarían en biorreactores agitados y burbujeados, encontraron que es tan dañino 

para las células ser sometidas a esfuerzos de 1 N ∕ m2 como de 100 N ∕ m2 (durante el 

mismo periodo de tiempo), presentando a esfuerzos de 10 N ∕ m2 niveles óptimos de 

sobrevivencia y viabilidad. Estos autores sugieren realizar los cultivos de CA a niveles 

óptimos de esfuerzo, ya sea controlando la velocidad de agitación o mediante el uso de 

agentes protectores en el medio de cultivo.

El medio TNMFH utilizado en este trabajo está adicionado de 10 % de Suero 

Fetal  Bovino  (SFB)  y  0.5 %  de  Pluronic F-68  (PF-68).  Se  ha  observado  que  estos 

aditivos protegen del estrés hidrodinámico a las células en cultivo, por efectos tanto 

físicos como bioquímicos. Los reportes indican que entre los principales mecanismos 

de protección se encuentran la disminución de la adhesión de las células a las burbujas 
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y la reducción en la fluidez de la membrana celular (Chisti, 2000; Day y Emery, 1999; 

Palomares et al., 2000; Wu et al., 1995; Wu et al., 1997). De esta manera, el SFB y el 

PF-68 pueden estar contribuyendo a la sobrevivencia de las células Tn-4h frente al 

estrés al que están siendo sometidas en el biorreactor recirculado.

Entre  los  efectos  que  podrían  presentarse  como  respuesta  a  estrés 

hidrodinámico se encuentran la inducción de apoptosis (muerte celular programada), 

además  de  cambios  en  la  síntesis  de  proteína,  en  las  velocidades  de  consumo  de 

nutrientes y el pH intracelular (Al-Rubeai et al., 1995; Palomares et al., 2006). En este 

trabajo, aunque las células están creciendo, manteniendo alta viabilidad y produciendo 

PR en condiciones definidas de estrés  hidrodinámico, es  evidente de los  resultados 

descritos hasta ahora que se están produciendo efectos subletales, de tipo fisiológico, 

que están alterando el metabolismo de las CI Tn-4h. Este efecto se está reflejando en la 

concentración celular máxima alcanzada en los cultivos recirculados, en la velocidad 

de producción y el rendimiento de PR y, sobre todo, pueden estar afectando la calidad 

de la misma. Este tema se abordará más adelante en la sección 6.3.

6.2.2. Evaluación  de  cultivos  de  células  animales  en  el  sistema  STR ∕ PFR,

con OD constante

Para evaluar el desempeño del simulador STR ∕ PFR se utilizaron células Tn-4h 

y H5 de insecto (no infectadas), así como células CHO de mamífero (Tabla 5.1). Estas 

líneas  celulares  fueron  cultivadas  en  medios  TNMFH,  SF900II  e  IS-CHO, 

respectivamente, en condiciones de OD constante a 25 %, con un flujo de recirculación 

de 0.32 mL ∕ s para probar las condiciones hidrodinámicas menos severas.

Resultados  en  células  de  insecto: Las  CI  Tn-4h  y  H5  mantuvieron  viabilidad 

superior al 90 % durante las primeras 48 h, pero sin mostrar la capacidad de crecer bajo 

estas condiciones. Tanto la población total como la viable de células Tn-4h comenzó a 

descender  desde  el  inicio  del  cultivo,  mientras  que  las  células  H5  mostraron  una 

concentración  celular  estable  hasta  las  48  h,  tiempo  a  partir  del  cual  comenzó  la 

muerte del cultivo (Figura 6.6a y b).

Resultados en células de mamífero: En el caso de las células CHO, se observó 

solamente un crecimiento limitado durante las primeras 24 h, con viabilidad superior 
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al  90 % hasta las 48 h (Figura 6.6c).  Sin embargo, el  descenso en la concentración 

celular total y viable observado a partir de las 24 h indicó lisis de las células, provocado 

por las condiciones hidrodinámicas en el simulador (ver Tablas 6.4 y 6.5).

6.2.3. Evaluación  de  cultivos  de  células  animales  en  el  sistema  PFR ∕ PFR,

con OD constante

Resultados  en células  de  insecto: El  simulador PFR ∕ PFR fue probado con CI 

Tn-4H y H5 no infectadas, usando medio TNMFH, con OD constante a 25 % y un 

flujo  de  recirculación  de  0.26 mL ∕ s.  Se  probaron  dos  concentraciones  iniciales  de 

células Tn-4H, 5.35 x 105 y 8.23 x 105 células ∕ mL, para determinar el efecto de una 

mayor concentración de inóculo en el desarrollo del cultivo en este sistema. En ambas 

condiciones se observó viabilidad superior al 90 % durante las primeras 36 h de cultivo. 

Sin  embargo,  sólo  el  cultivo  inoculado  con  8.23 x 105 células ∕ mL  mostró  un 
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Figura  6.6.  Cultivos  en  el  sistema  STR ∕ PFR,  con  células 
(a) Tn-4h, (b) H5, (c) CHO.



Resultados y Discusión

crecimiento apenas perceptible, aunque con decremento en la viabilidad desde el inicio 

del  experimento,  mientras  que  en  el  cultivo  iniciado  con  5.35 x 105 células ∕ mL  la 

población celular comenzó a descender desde el tiempo cero (Figura 6.7a y b). La alta 

viabilidad registrada en las primeras horas, aunado al descenso en la concentración 

celular en estas  condiciones indica muerte  celular por procesos líticos,  similar a  lo 

observado  en  el  simulador  STR ∕ PFR.  Las  células  H5  se  desarrollaron  de  forma 

similar, mostrando un ligero crecimiento durante las primeras 60 h de cultivo, pero con 

un decremento sostenido en la viabilidad, desde 98 hasta 70 %, a partir del tiempo cero 

(Figura 6.7c).

69

Figura  6.7.  Cultivos  en  el  sistema  PFR ∕ PFR,  con  células  (a) y (b) Tn-4h 
(inoculados con 5.35 x 105 y 8.23 x 105 células ∕ mL, respectivamente), y (c) H5.
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6.2.4. Análisis de resultados en los sistemas de doble compartimento

Estos  resultados  son  contrarios  a  lo  observado  en  el  caso  de  los  cultivos 

recirculados  mostrados  en  la  sección  6.2.1,  aún  cuando  el  flujo  utilizado  en los 

sistemas STR ∕ PFR y PFR ∕ PFR  es menor. Sin embargo, se debe considerar que el 

diámetro interno (di) de la tubería de silicón utilizada en los compartimentos PFR es 

de 1.6 mm, con una longitud de 21 m, comparado con el di de 7.9 mm y longitud de 

75 cm utilizado anteriormente para las pruebas de la sección 6.2.1. Esto ocasiona que 

las condiciones de estrés hidrodinámico sean distintas, como se puede observar en la 

Tabla 6.4, los valores de Re < 2000 indican que en las tuberías el flujo es laminar en 

todos los casos, con τW en los sistemas STR ∕ PFR y PFR ∕ PFR de por lo menos uno y 

dos órdenes de magnitud superiores a los generados en el biorreactor STR recirculado.

Ramírez y Mutharasan, 1990b, reportaron que los hibridomas en cultivo son 

capaces de tolerar  τ de hasta 7.2 N ∕ m2 (γ = 8000 s-1). Así  mismo,  Palomares et  al.,

2000 observaron  que  las  células  de  insecto  Sf-9  pueden  soportar  hasta  4.51 N ∕ m2 

(γ = 3000 s-1). En  ambos  casos  se  agregó  PF-68  al  medio  de  cultivo  y  las  células 

animales fueron capaces de mantener viabilidad superior a 90 %. Ambos niveles letales 

de esfuerzo de corte son superiores a los que se muestran en las tablas 6.4 y 6.5 para los 

sistemas de cultivo discutidos en este estudio. Sin embargo, en estos trabajos las células 

evaluadas fueron sometidas a estrés hidrodinámico durante tiempos cortos (entre 15 y 

20 min) comparados con el tiempo de duración de un cultivo de células animales, que 

puede estar entre las 120 y 160 h, aproximadamente.

En los cultivos en el sistema STR-loop con tC de 278 y 76 s, las células Tn-4h 

estuvieron expuestas en la tubería a los esfuerzos de corte subletales de la  Tabla 6.4 

durante  sólo  36.7  y  9.2 s,  respectivamente,  que  son  13.2  y  12.1 %  del  tC 

correspondiente.  Esto sugiere, dada la respuesta de los cultivos en este sistema (ver 

sección 6.2.1), que no sólo la magnitud de los esfuerzos de corte que experimentan las 

células suspendidas determinará la respuesta del cultivo ante el estrés hidrodinámico, 

sino también el tiempo de exposición a dicho estrés y la sensibilidad de la línea celular 

al mismo. Además, este tipo de sistemas tiene la particularidad de someter a las células 

de forma intermitente a dichos esfuerzos de corte, por lo que quizá no permite a las 

células adaptarse a las condiciones hidrodinámicas, ya que siempre están variando en 
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intervalos de tiempo regulares.

Por otra parte, en los sistemas STR ∕ PFR (con tC = 227.3 s) y PFR ∕ PFR (con 

tC = 692.3 s), el tiempo de residencia (tR) en los compartimentos PFR (sin considerar 

los tubos conectores, con di = 7.9 mm) fue de 131.9 y 324.8 s, es decir, el 58 y 47 % del 

tC correspondiente. Esto significa que las células estuvieron expuestas a esfuerzos de 

corte mayores que en el sistema STR-loop (Tabla 6.4), durante tiempos prolongados 

que se aproximaron a la mitad del tC. Sin embargo, en ambos sistemas los esfuerzos de 

corte fueron considerablemente inferiores a los esfuerzos de corte letales y subletales 

reportados para CA (Tablas 2.2 y 2.4).

Lo anterior  permite  suponer  que aunque no existe  daño  mecánico aparente 

reflejado en la  viabilidad durante  las  primeras  48 h  de  cultivo,  es  probable  que la 

exposición periódica y prolongada a los esfuerzos de corte en los tres sistemas esté 

provocando daños no letales que se van acumulando con el tiempo de cultivo. Esto 

explicaría  la limitación en el  crecimiento celular,  la reducción en la producción de 

SeAP en el sistema STR-loop y los cambios en el consumo de glucosa y la producción 

de lactato, así como la ausencia de crecimiento de las células evaluadas en los sistemas 

STR ∕ PFR y PFR ∕ PFR, ocasionando después de un tiempo la muerte del cultivo. Esta 

ausencia de crecimiento celular no permitió evaluar el efecto de los gradientes de OD 

que se lograron simular en ambos sistemas.

6.3. Impacto  de  esfuerzos  de  corte  subletales  sobre  el  perfil  de  glicosilación

de SeAP producida en un sistema de CI-BV

Como se describe en la Tabla 2.1, se sabe que las células Tn-4h de insecto tienen 

la capacidad de producir SeAP con glicosilación de tipo complejo, incluyendo glicanos 

con ácido siálico terminal (Palomares et al., 2003; Joshi et al., 2000; Joshi et al., 2001). 

Esta modificación postraduccional afecta a la actividad biológica de las proteínas, lo 

que es especialmente importante en proteínas de interés terapéutico.

Debido a las  alteraciones en el  metabolismo de glucosa y lactato en células 

Tn-4h, así como en el crecimiento celular y la producción de SeAP, ocasionadas por la 

exposición a los niveles subletales de esfuerzos de corte discutidos en la sección 6.2.1, 

surge la necesidad de determinar si el estrés provocado alteró también los patrones de 
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glicosilación  de  la  PR.  Entender  esto  adquiere  relevancia  ya  que  el  estrés 

hidrodinámico es un factor presente en cualquier cultivo en biorreactores agitados tipo 

STR. Por esta razón, de los cultivos con células de insecto Tn-4h infectados descritos 

en la Tabla 6.6, se realizó la determinación por HPLC del perfil de glicosilación de la 

proteína  producida  bajo  las  tres  condiciones  estudiadas:  Un cultivo no  recirculado 

(sistema STR) y dos cultivos recirculados (sistema STR-loop) a 1 y 4 mL ∕ s (τw de 0.02 

y 0.07 N ∕ m2, respectivamente), para evaluar el efecto del estrés hidrodinámico en el 

procesamiento postraduccional de la proteína recombinante producida en un sistema 

de CI-BV.

Con base en el tiempo de elución de los glicanos, a su sensibilidad a la digestión 

con exoglicosidasas y a la diferencia de migración de los glicanos cargados al utilizar 

formato de amonio 25 y 250 mM, se proponen las 27 estructuras mostradas en la Tabla

6.10.  Se  puede  observar  que  en  los  tres  perfiles  se  encuentran  casi  las  mismas 

estructuras, con diferencias notables en cuanto a la proporción según las condiciones 

de  cultivo.  Predominan  las  estructuras  del  tipo  paucimanosa,  altas  en  manosa  y 

estructuras complejas con ácido siálico terminal, con sólo una estructura con galactosa 

terminal y ausencia de glicanos híbridos.

De la agrupación de los glicanos por tipo de estructura (Tabla 6.11) se puede ver 

que  al  incrementarse  el  esfuerzo  de  corte  al  que  las  células  están  expuestas,  la 

proporción  de  estructuras  de  tipo  complejo  tiende  a  incrementarse,  principalmente 

aquellas con ácido siálico terminal completamente sialidadas. Así mismo, disminuye la 

proporción de estructuras tipo paucimanosa, mientras que la proporción de estructuras 

de  tipo  altas  en  manosa  e  híbridas  permanece  sin  cambios  notables  al  variar  la 

magnitud  del  esfuerzo  de  corte.  El  incremento  en  estructuras  de  tipo  complejo  al 

parecer  se  da  a  expensas  del  decremento  en  estructuras  de  tipo  paucimanosa, 

indicando  que  probablemente  el  estrés  hidrodinámico  influye  disminuyendo  la 

producción volumétrica de SeAP, lo que se refleja en un mejor proceso de edición de 

los glicanos. Cabe aclarar que en cultivos estáticos se ha observado hasta 20.4 % de 

glicanos  complejos, lo que  es  muy  similar  a  lo  obtenido  en  el  biorreactor  sin 

recirculación, pero inferior a ambos cultivos recirculados.
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En  cultivos  de  células  CHO  en  tanque  agitado,  se  ha  observado  que 

manipulando el estrés hidrodinámico por medio de la agitación es posible favorecer la 

producción  de  la  forma  completamente  glicosilada  (tipo  II)  sobre  la  parcialmente 

glicosilada (tipo I)  de la proteína recombinante activadora de plasminógeno (r-tPA, 

“Recombinant Tissue-Type Plasminogen Activator Protein”) (Senger y Karim, 2003). Esto se 

realizó manipulando el Re a valores de 1870, 3720, 5590, 7460 y 9310, encontrando las 
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Tabla  6.10.  Estructuras  propuestas  y  proporción  relativa  (por  HPLC)  para 
N-glicanos  de  SeAP,  producida  por  células  Tn-4h  expuestas  a  diferentes 
condiciones de estrés hidrodinámico.

Unidades 
de Glucosa

Estructura propuesta*

% del total de glicanos

STR,
No Recirculado

STR-loop
tC = 278 s

τW = 0.02 N ∕ m2

STR-loop
tC = 76 s

τW = 0.07 N ∕ m2

1.81 Maltosa** - - -
2.60 MN2 17.1 5.0 8.5
3.55 M2N2 8.9 8.1 5.3
4.03 M2N2F 9.2 8.9 5.1
4.48 M3N2 4.3 3.3 5.2
4.93 M3N2F 12.8 7.9 10.1
5.45 NM3N2F 4.9 2.5 1.5
5.60 M4N2 1.6 2.1 1.1
5.99 N2M3N2F ND 2.9 1.4
6.24 M5N2 3.2 5.2 4.9
6.40 M5N2 1.1 ND ND
6.46 M5N2 4.1 ND ND
7.13 M6N2 7.1 8.1 8.6
7.70 M7N2 2.2 5.7 3.3
8.02 M7N2 2.7 3.1 2.5
8.49 G3N3M3N2 1.7 2.7 2.0
8.73 S2G2N2M3N2 0.6 1.3 0.9
8.90 M8N2 0.6 1.3 0.9
9.18 S2G2N3M3N2F 2.3 4.1 3.8
9.52 M9N2 0.7 1.3 1.0
9.61 SG3N3M3N2 1.3 2.1 2.5
9.83 SG3SN3M3N2 0.6 ND ND
10.23 S2G3N3M3N2 2.3 3.4 3.8
10.81 S3G3N3M3N2 4.5 7.5 8.8
11.24 S3G3SN3M3N2 2.2 3.5 5.3
11.36 S3G3SN3M3N2 2.2 5.0 6.2
11.77 S4G4N4M3N2F 1.7 3.8 5.6
12.21 S4G4N4M3N2F 0.3 1.0 1.4

(*)  Nomenclatura:  S = Ácido  Siálico,  G = Galactosa,  N = N-acetil  glucosamina,  M = Manosa, 
F = Fucosa. La estructura está escrita de forma que el extremo reductor está a 
la derecha.

(**) La maltosa se añade a la muestra de glicanos antes de separar las estructuras por HPLC, como 
control interno.
ND = No Detectado.
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máximas producciones volumétricas de r-tPA (ambos tipos) y de r-tPA (tipo II) cuando 

Re = 5590, mientras que la máxima proporción de r-tPA (tipo II) se obtuvo cuando 

Re = 9310, aunque con daño letal sobre las células. Estos autores también observaron 

incrementos  de  la  síntesis  intracelular  como  respuesta  al  estrés  hidrodinámico, 

requiriendo el uso de glucosa, lactato, glutamina y asparagina en vías no relacionadas 

con la división celular.

En contraste con lo anterior, un estudio más reciente reportó que una línea de 

células CHO de interés industrial, al ser sometida a estrés hidrodinámico18 mediante 

18 El  estrés  hidrodinámico  fue  aplicado  en  cultivos  de  0.6  a  1.1 L  en  tanques  agitados  de  2 L, 

recirculándolos  a  través  de  lo  que  los  autores  denominaron  “cámara  de  tortura”,  formada  por  un 

dispositivo de microflujo diseñado para reducir  drásticamente el  diámetro de la  recirculación (hasta 

225 μm, 1.5 mm y 2 mm), volver después al diámetro original y regresar el cultivo al tanque agitado, 

usando flujos de recirculación de 3 a 90 mL/min durante 10 días (Godoy-Silva et al., 2009).
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Tabla 6.11. Distribución relativa por tipo de estructura para N-glicanos de SeAP, 
producida por células Tn-4h en medio TNMFH, bajo diferentes condiciones de 
estrés hidrodinámico.

Tipo de estructura

% del total de glicanos

No 
Recirculado

tC = 278 s
τW = 0.02 N ∕ m2

tC = 76 s
τW = 0.07 N ∕ m2

Paucimanosas 52.2 33.3 34.3

Altas en manosa 23.3 27.0 22.4

Híbridas 4.9 5.5 2.8

Complejas 19.6 34.3 40.4

     Galactosa terminal 1.7 2.7 2.0

     Siálico terminal 17.9 31.6 38.4

Sialidación parcial (sp) 6.4 9.6 10.1

Sialidación completa (sc) 11.5 22.0 28.2

Proporción de subgrupos con siálico terminal

sp 35.7 30.4 26.4

sc 64.3 69.6 73.6
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energías  de  disipación  de  hasta  6.4 x 106 W ∕ m3  19 (que  en  un  tanque  agitado 

equivaldría  a  τmáx de  354.5 N ∕ m2), no  se  ve  afectada  en  crecimiento,  consumo de 

glucosa, producción de lactato ni  en producción de un anticuerpo monoclonal. No 

obstante, estos autores sí observaron diferencias en los perfiles de N-glicosilación de los 

anticuerpos  producidos  al  someter  a  las  células  a  energías  de  disipación  entre 

6.0 x 104 W ∕ m3 (34.3 N ∕ m2, dos órdenes de magnitud inferior al valor letal para esta 

línea celular) y 6.4 x 106 W ∕ m3 (354.5 N ∕ m2). Al incrementar la energía de disipación 

registraron en general una disminución de 80 a 55 % en estructuras biantenarias de tipo 

G0  (N2M3N2F),  además  de  incrementos  en  estructuras  complejas  con  galactosa 

terminal  G1  (G1N2M3N2F)  y  G2  (G2N2M3N2F)  de  10  a  30 %  y  de  1  a  5 %, 

respectivamente. Sin embargo, no se observó un comportamiento dosis-respuesta de la 

glicosilación  con  respecto  al  nivel  de  estrés  hidrodinámico,  mostrando  la  misma 

proporción  de  estructuras  en  el  intervalo  de  energía  de  disipación  mencionado. 

Además, con energías de disipación de 1.2 x 101 W ∕ m3 (0.5 N ∕ m2) y 0.9 x 102 W ∕ m3 

(1.3 N ∕ m2) no hubo cambios, manteniéndose las proporciones de estructuras G0, G1 y 

G2 sin cambios significativos (73.3, 9.1 y 0.9 %, respectivamente) (Godoy-Silva et al.,

2009).

Existen trabajos en los que se argumenta que una alta producción de proteína 

recombinante se refleja en un deficiente procesamiento del glicano en el aparato de 

Golgi y el retículo endoplásmico, debido a la posible “saturación” de la maquinaria 

enzimática  de  edición  de  los  glicanos,  mientras  que  a  bajos  niveles  de  síntesis  de 

proteína heteróloga esto no sucedería (Palomares y Ramírez, 2002;  Senger y Karim,

2003).  Sin  embargo,  esto  no  está  todavía  debidamente  documentado.  Un  primer 

acercamiento a esto sería realizar cultivos en los que la infección se realice a bajas y 

altas multiplicidades de infección, con lo que se podrían inducir tanto bajos como altos 

niveles de síntesis de proteína recombinante. Otra alternativa sería utilizar la misma 

MDI  con  diferentes  baculovirus  en  los  que  el  gen  de  interés  se  encuentre  bajo 

promotores de diferente fuerza, para de esa manera evaluar el procesamiento de los 

glicanos a bajos y altos niveles de expresión.

19 Este valor es varios órdenes de magnitud superior a la energía disipada en biorreactores de producción 

(promedio: 10 W ∕ m3; inmediaciones del impulsor: 1 x 103 W ∕ m3) (Godoy-Silva et al., 2009).
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Se  ha  discutido  también  que  un  mecanismo  de  respuesta  ante  el  estrés 

hidrodinámico puede involucrar la activación de integrinas en la membrana celular. 

Éstas  pueden  funcionar  como sensores  de  estrés  mecánico,  cuya  activación  puede 

encender múltiples señales de transducción, como la polimerización de actina en el 

citoesqueleto. Se ha demostrado que esto puede modificar la organización estructural 

del aparato de Golgi,  afectando la morfología de las cisternas y en consecuencia la 

organización de las enzimas que editan los N-glicanos unidos a la proteína, influyendo 

en su capacidad para realizar de forma adecuada esta modificación postraduccional 

(Godoy-Silva et al., 2009).

Se  ha  observado  que  en  ciertas  líneas  celulares  de  origen  animal,  las 

condiciones  subletales  de  estrés  hidrodinámico  pueden  encender  la  producción  del 

activador transcripcional c-fos en tiempos tan cortos como 1 min (Ranjan et al., 1996). 

Sin embargo, todavía no se comprenden del todo los mecanismos que intervienen en la 

respuesta  celular  al  estrés  mecánico,  que  incluyen  entre  otros  a  la  generación  de 

mensajeros secundarios, la activación de proteínas y la modulación de la expresión de 

genes. Con este antecedente, podría plantearse el estudiar si las condiciones de estrés 

encienden de alguna manera la síntesis o asimilación de precursores de los azúcares 

complejos, así como la inducción de la actividad de las enzimas que intervienen en el 

procesamiento de los glicanos complejos, como las N-acetil glucosaminil transferasas, 

galactosil  transferasas y sialil  transferasas;  o bien,  si  se  produce la inhibición de la 

actividad  de  hexosaminidasa  (que  desvía  la  edición  del  glicano  hacia  las 

paucimanosas).

Este  trabajo  representa  uno  de  los  primeros  pasos  para  diseñar  técnicas  de 

simulación  de  gradientes  de  oxígeno  disuelto  en  cultivos  de  células  animales,  que 

permitan  acercarse  más  a  la  condiciones  observadas  en  escala  de  producción.  Así 

mismo, los efectos observados en el crecimiento celular, así como en el metabolismo, la 

producción de proteína recombinante y sus patrones de glicosilación, serán útiles en la 

comprensión del  efecto que los esfuerzos  de corte  subletales  pueden tener sobre el 

desempeño de los cultivos de células animales.
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7. CONCLUSIONES

● Se  demostró  que  la  capacidad  de  transferencia  de  oxígeno  en  biorreactores 

agitados, en condiciones típicas para el cultivo de células animales en escala de 

laboratorio,  no  es  suficiente  para  la  simulación  de  gradientes  de  oxígeno 

disuelto en sistemas de doble compartimento STR ∕ STR. Sólo considerando el 

consumo de oxígeno por el cultivo y valores de kLa del doble o triple de los 

observados  experimentalmente  sería  posible  la  simulación  de  gradientes  de 

oxígeno disuelto de 20 a 0 %, en cultivos con tiempos de circulación de 500 s, 

que es aún el doble que el mayor tiempo de circulación esperado en escala de 

producción.

● Con los sistemas de doble compartimento STR/PFR y PFR/PFR fue posible 

simular gradientes de oxígeno disuelto en medio acuoso sin células, con tiempos 

de circulación y relaciones de volumen bien mezclado a mal mezclado cercanos 

a  los  esperados  en  biorreactores  de  escala  de  producción.  Además,  en  los 

compartimentos PFR se estimaron esfuerzos de corte hasta 3 y 2 órdenes de 

magnitud inferiores a los niveles letales y subletales registrados en la literatura.

● Al evaluar los simuladores STR ∕ PFR y PFR ∕ PFR con células de mamífero 

(CHO) e insecto (Tn-4h y H5), éstas no lograron crecer, mostrando descenso en 

la viabilidad a partir de las 24 a 48 h de cultivo. Esto probablemente fue debido 

al  tiempo  de  exposición  a  los  esfuerzos  cortantes  de  0.72  y  0.58 N ∕ m2 

generados  en  los  compartimentos  PFR,  con  tiempos  de  residencia  en  los 

mismos  de  58  y  47 %  del  tiempo  de  circulación,  respectivamente  en  cada 

sistema.

● En el  sistema STR-loop,  bajo  condiciones  de  oxígeno disuelto  constante  no 

limitante de 25 %, las células de insecto Tn-4h crecieron y produjeron fosfatasa 

alcalina humana recombinante,  soportando el  estrés  por  esfuerzo de corte  a 

niveles de 0.02 y 0.07 N/m2 durante tiempos de residencia en el circuito de 

recirculación de 13.2 y 12.1 % del tiempo de circulación, respectivamente.
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● En el sistema STR-loop, la exposición a esfuerzos de corte subletales al parecer 

ocasiona que las células  de insecto Tn-4h destinen el  carbono de la  glucosa 

principalmente hacia las rutas de biosíntesis para mantener la integridad celular, 

en vez de utilizarlo para obtener energía. El efecto del estrés hidrodinámico se 

reflejó en reducciones en las velocidades de consumo de glucosa y producción 

de  lactato,  con  rendimientos  biomasa/glucosa  mayores  y  lactato/glucosa 

inferiores a los registrados en el cultivo control sin recirculación, además de un 

mayor rendimiento SeAP/glucosa al incrementarse el esfuerzo de corte.

● Al aumentar el esfuerzo de corte al que las células Tn-4h fueron expuestas, la 

proporción de glicanos de tipo complejo se incrementó, principalmente aquellas 

estructuras con ácido siálico terminal completamente sialidadas. Al parecer esto 

se llevó a cabo  a expensas del decremento en la proporción de estructuras de 

tipo  paucimanosa,  debido  a  un  mejor  procesamiento  postraduccional  de 

menores cantidades de proteína recombinante producida,  que probablemente 

no saturaron la maquinaria enzimática de edición de los glicanos en el aparato 

de Golgi y el retículo endoplásmico.

● El tiempo de exposición de las células Tn-4h al estrés hidrodinámico parece ser, 

además de la magnitud del esfuerzo cortante y la sensibilidad de la línea celular, 

uno de los factores determinantes en la respuesta del cultivo al daño mecánico 

de  tipo  subletal.  Los  resultados  de  este  trabajo  muestran  que  la  exposición 

intermitente  a  esfuerzos  de  corte  subletales,  por  períodos  de  tiempo 

prolongados, podrían provocar un efecto acumulativo al transcurrir el tiempo de 

cultivo.  Por  esta  razón,  los  niveles  de  esfuerzo  cortante  letales  y  subletales 

reportados en la literatura deben tomarse con reservas, ya que en su mayoría 

fueron evaluados en dispositivos como viscosímetros y tubos capilares, en los 

que el tiempo de exposición al estrés hidrodinámico varía entre 1 y 60 min, 

mientras que los cultivos de células animales pueden durar entre 120 y 336 h.
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PERSPECTIVAS

 Diseñar compartimentos PFR con tuberías de diámetro mayor a los evaluados 

en este trabajo, utilizando materiales con valores de kL superiores al silicón, que 

permitan mejorar la desorción de oxígeno en el simulador. Así,  ajustando la 

longitud del PFR para mantener el volumen de trabajo y usando los flujos de 

recirculación  mencionados  en  las  secciones  anteriores,  los  tiempos  de 

circulación y las relaciones de volumen bien mezclado a mal mezclado podrían 

mantenerse en los valores reportados aquí.  De esta  forma,  para  los  mismos 

flujos de recirculación, los esfuerzos de corte serían menores a los reportados en 

el  presente  estudio,  permitiendo  el  crecimiento  de  las  células  en  cultivo  sin 

comprometer  la  capacidad  del  sistema  para  simular  gradientes  de  oxígeno 

disuelto. De esta manera se podría evaluar el efecto de gradientes de oxígeno 

disuelto sobre el crecimiento celular, así como en el rendimiento, producción de 

proteína  recombinante  y  sus  perfiles  de  glicosilación  en  cultivos  de  células 

animales.

 Evaluar  de  forma precisa  el  efecto  de  esfuerzos  de  corte  subletales  sobre  la 

glicosilación  de  proteína  recombinante,  en  cultivos  de  células  animales  en 

condiciones  de  oxígeno  disuelto  no  limitante.  Debido  a  las  alteraciones 

observadas  en  el  metabolismo,  reflejadas  en  el  consumo  de  glucosa  y 

producción de lactato a diferentes niveles de esfuerzo de corte, sería interesante 

complementar estos experimentos con una evaluación detallada del consumo de 

las fuentes de carbono en el medio, así como en la producción de metabolitos. 

Una alternativa para realizar esto sería utilizar el sistema STR ∕ loop descrito en 

el presente trabajo, en el que sólo probando diferentes combinaciones de flujo 

de recirculación, diámetro y longitud del tubo, se podrían estudiar diferentes 

niveles  de  esfuerzo  de  corte  a  distintos  tiempos  de  residencia,  manteniendo 

constante  el  volumen  de  trabajo.  Otra  forma  podría  ser  estudiar  diferentes 

niveles de estrés hidrodinámico en tanques agitados, variando la velocidad de 

agitación para  obtener  diferentes  niveles  de  esfuerzo de  corte  y  observar  su 

efecto sobre la glicosilación de proteína recombinante.
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Perspectivas

 Estudiar  detenidamente  la  posibilidad  de  que  a  menores  rendimientos  de 

proteína  recombinante  se  pueda  obtener  un  mejor  procesamiento  de  los 

glicanos en la proteína recombinante.  Como primer acercamiento se podrían 

realizar  cultivos  de  células  de  insecto  a  bajas  y  altas  multiplicidades  de 

infección, con lo que se podrían inducir tanto bajos como altos rendimientos de 

proteína recombinante. Otra alternativa sería utilizar la misma multiplicidad de 

infección con diferentes baculovirus en los que el gen de interés se encuentre 

bajo  promotores  de  diferente  fuerza,  para  de  esa  manera  evaluar  el 

procesamiento de los glicanos a bajos y altos niveles de expresión y producción 

de proteína recombinante.

 Estudiar  si  las  condiciones  de  estrés  hidrodinámico  afectan  la  síntesis  o 

asimilación de precursores de los azúcares complejos, así como la inducción de 

la actividad de las enzimas que intervienen en el procesamiento de los glicanos 

complejos, como las N-acetil glucosaminil transferasas, galactosil transferasas y 

sialil  transferasas;  o  bien,  si  se  produce  la  inhibición  de  la  actividad  de 

hexosaminidasas (que desvía la edición del glicano hacia las paucimanosas).
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