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RESUMEN

El ior® t4 anti-CD4, se utiliza para cuantificar las subpoblacionales linfocitarias t4 a partir de
muestra de sangre humana. Este diagnosticador tiene el anticuerpo monoclonal anti-CD4 como
ingrediente farmacéutico activo. El presente trabajo tiene como objetivo la propuesta de un proceso
productivo in vitro para la obtencion del anticuerpo monoclonal anti-CD4. Primeramente, se realizé
la caracterizacion de la cinética de crecimiento y produccion del Hibridoma t4 anti-CD4 en medio
de cultivo PFHM-I1, en frascos Rollers y en el Biorreactor de olas. El sobrenadante de fermentacion
mantuvo las mismas caracteristicas de calidad descritas para la molécula obtenida por el proceso
in vivo. También se establecid el proceso de purificacion mediante cromatografia de afinidad,
obteniéndose una pureza superior al 99 % para los lotes purificados. A partir de los resultados
experimentales se realizo la propuesta del proceso productivo para satisfacer la demanda de 1g de
producto. El andlisis econébmico demostrd las ventajas del nuevo proceso sobre el proceso
tradicional empleado en LABEX, se determind el costo directo de produccion con un valor de
1546,93 UM.
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ABSTRAC

ior® t4 Anti-CD4 is used to quantify subpopulations t4 lymphocyte from a human blood sample.
This diagnostizer has the anti-CD4 monoclonal antibody as an active pharmaceutical ingredient.
The present work aims at the proposal of an in vitro production process for obtaining the anti-CD4
monoclonal antibody. First, the characterization of the growth kinetics and production of
Hybridoma t4 anti-CD4 in PFHM-II culture medium was carried out, in Rollers bottles and in
Wave Bioreactor. The fermentation supernatant maintained the same quality characteristics as
described for the molecule obtained by the in vivo process. The purification process was also
established by affinity chromatography, obtaining a purity greater than 99% for the purified
batches. From the experimental results the proposal of the productive process was made to satisfy
the demand of 1g of product. The economic analysis demonstrated the advantages of the new
process on the traditional process used in LABEX, the direct cost of production was determined
with a value of 1546.93 UM.
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Glosario de términos:

Ac: anticuerpo

AcM: anticuerpo monoclonal

ARN: &cido ribonucleico

cel: células

CENPALAB: Centro Nacional de Producciones de Animales de Laboratorios
CO2: dioxido de carbono

CUP: Peso Cubano

d: dias

"ELISA: Ensayo por inmunoabsorcién ligado a enzimas (Siglas del inglés: Enzymelinked
InmunoSorbent Assay).

Fab: fragmento de union al antigeno
Fc: fragmento cristalizable

g: gramo

h: hora

HAMA: respuestas humorales de anticuerpos humanos antiraton (del inglés human anti-mouse
antibody reaction)

IFA: ingrediente farmaceutico activo

Ig: inmunoglobulinas

kDa: kilo dalton

I: litro

LABEX: Laboratorios de Anticuerpos y Biomodelos Experimentales
LAM: liquido ascitico murino

M: molar

mA: mili ampere

MHC: Complejo de Histocompatibilidad
min: minuto

ml: mililitro

mM: milimolar
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NaCl: cloruro de sodio

nm: nanémetro

°C: grados celcius

PBS: buffer fosfato salino

pl: punto isoeléctrico

PNO: Procedimiento Normalizado de Operacion
rpm: revoluciones por minuto

SC: sobrenadante de cultivo

SFB: suero fetal bovino

SIDA: Sindrome de inmunodeficiencia adquirida
SN: Sobrenadante

SNc: Sobrenadante concentrado

TCR: Receptor de linfocitos T

UM: unidad monetaria

v/v: Relacion volumen-volumen

V: Voltius

VIH: Virus de inmunodeficiencia adquirida
w/v: relacién peso-volumen

Yp/s: rendimiento producto-sustrato

pl: microlitro

pm: micrémetro

%: porciento
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1. INTRODUCCION

Laboratorios de Anticuerpos y Biomodelos Experimentales (LABEX) es un centro dedicado a la
investigacion, desarrollo y produccion, con la aplicacion de las técnicas de la biotecnologia
industrial a la produccion y comercializacion de medios diagndsticos. Esta unidad realiza un aporte
significativo al sistema de salud, poniendo a su disposicién productos de interés y amplio uso en el
mercado internacional, los cuales son utilizados en la clasificacion de grupos sanguineos y
seguimiento de enfermedades del sistema inmune. Uno de estos productos es el ior® t4 anti-CD4
que se emplea para cuantificar las subpoblacionales linfocitarias t4 a partir de muestra de sangre
humana (www.cim.co.cu).

Este diagnosticador tiene el anticuerpo monoclonal (AcM) anti-CD4 como ingrediente
farmacéutico activo (IFA), el cual se obtiene en LABEX utilizando Biomodelos Animales,
empleandose alrededor de 500 ratones balb/c para producir un litro de liquido ascitico murino
(LAM), materia prima que es purificada para obtener el producto final (1).

Esta tecnologia de produccién fue la primera que surgié para la produccion industrial de
anticuerpos monoclonales y aunque tiene la ventaja de rendir concentraciones de producto
relativamente altas, es necesario utilizar miles de animales para obtener cantidades en el orden de
los miligramos o gramos de producto. Ademas, se hace muy dificil purificar el LAM por la
diversidad de biomoléculas que contiene incluso como anticuerpos, haciendo méas costoso el
proceso productivo. Por otro lado, resulta hoy en dia un problema ético el empleo de los animales
en la biotecnologia, ademas de que el precio de compra y traslado de los mismos al laboratorio se
eleva cada vez mas y pone riesgo las producciones, por contar con sélo un proveedor de biomodelos
animales certificados en todo el pais: el Centro Nacional de Producciones de Animales de
Laboratorios (CENPALAB) (www.biocubafarma.cu).

Para superar estos aspectos es necesaria la transicién a la tecnologia in vitro, proponiéndose el
empleo de fermentadores de ola, los cuales permitiran obtener mayores volimenes de productos a
partir de sobrenadante de cultivo (SC).

El producto de estas fermentaciones sera procesado igualmente por técnicas de extraccion y
purificacion, para alcanzar altos niveles de pureza que no permitan interferencias en el diagnéstico
a los pacientes. En la transicion de tecnologias para obtencion de productos, LABEX debe cumplir

también con los principios y regulaciones de las producciones farmacéuticas, sometidas a
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constantes inspecciones por autoridades sanitarias nacionales, enfocadas a comprobar la calidad de
los productos, instalaciones y procesos.

MARCO TEORICO DE LA INVESTIGACION
PROBLEMA:

La necesidad de obtener un anticuerpo monoclonal Anti-CD4 en un sistema de produccion in vitro,
que permita obtener mayores volimenes de IFA a procesar y pueda ser empleado en el diagnostico

y seguimiento de enfermedades del sistema inmune.
HIPOTESIS:

Si se establece un proceso productivo in vitro se dispondra de mayores cantidades de una molécula

anti-CD4, a un costo menor y que cumpla con los parametros de calidad establecidos.
OBJETIVO GENERAL.:

Proponer un proceso de produccion en fermentador de ola para la obtencién del Anticuerpo
monoclonal Anti-CD4.

OBJETIVOS ESPECIFICOS:

1- Estudiar el del comportamiento del Hibridoma t4 productor del anticuerpo monoclonal
Anti-CD4 en un fermentador de ola.

2- Establecer parametros operacionales del proceso productivo.

3- Evaluar un proceso de separacion de la molécula anti-CD4 a partir del sobrenadante de
cultivo del fermentador.

4- Establecer una comparacion entre la produccion de Anti-CD4 in vivo e in vitro.
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2. REVISION BIBLIOGRAFICA

2.1.  ANTICUERPOS: CARACTERISTICAS Y SUS APLICACIONES

Los anticuerpos son glicoproteinas (proteinas que contienen azlcares) que pertenecen a la
superfamilia de las inmunoglobulinas (Ig). En los mamiferos, hay cinco clases de Ig: I1gA, IgD,
IgE, 1gG vy IgM. En algunos mamiferos, las IgG e IgA se dividen en subclases, que se refieren a
sus isotipos debido a polimorfismos existentes en la region conservada de la cadena pesada. Estos
diferentes isotipos desempefian funciones diferentes y ayudan a dirigir la respuesta inmune
adecuada para cada tipo diferente de “agente” extrafio (antigeno). Independientemente de la clase
de anticuerpo, todas las inmunoglobulinas contienen un dominio estructural comdn y se componen
de dos copias idénticas.

La Figura 1 muestra la estructura de una molécula de inmunoglobulina, e ilustra las partes
principales del anticuerpo: Las cadenas pesadas aparecen en negro y las ligeras en gris claro. CH
son los dominios de la region constante de la cadena pesada; CL es el dominio constante de la
cadena ligera. En COOH se identifica el extremo carboxiterminal y con NH, el extremo
aminoterminal; mientras Fab y Fc son los fragmentos resultantes de protedlisis. VH es el dominio
variable de la cadena pesada; VL, dominio variable de la cadena ligera; mientras en linea
discontinua (- - -), se identifican los puentes disulfuros.

Durante la década 1970-1980 se desarrollaron las herramientas que permitieron aislar e
inmortalizar células productoras de anticuerpos (2; 3). Estas constituyen clones parentales, pues
todas las células hijas generadas por divisién celular de un Gnico clon parental sintetizan
anticuerpos con una secuencia aminoacidica similar, es decir, anticuerpos con estructuras similares
gue reconocen un unico epitope en el antigeno.

Los anticuerpos monoclonales murinos han sido ampliamente utilizados en la produccién de
inmunodiagnosticadores y también con fines terapéuticos, pero con menos éxito en esto ultimo;
pues el cuerpo humano desarrolla anticuerpos propios dirigidos contra estos AcM murinos, lo que
se conoce como respuesta HAMA (siglas en inglés para Human Anti Mouse Antibodies)
provocando reacciones de toxicidad, poca eficacia en el tratamiento, rapida neutralizacién y

eliminacion de los anticuerpos terapéuticos (4; 5).
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El mercado de los Anticuerpos monoclonales ha tenido una tendencia a subir en los ultimos afios
del presente siglo, y ya en el 2011 se habian comercializados unos 28, por compaiiias de Estados

Unidos de América (EE. UU) y la Unién Europea (UE). Hoy en dia, unos 10 monoclonales son

Region
variable

Union a antigeno Union a antigeno

Fab

Bisagra

Activacion de
complemento

Unién a células

COOH

Figura 1. Estructura basica del anticuerpo 1gG (6).
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ampliamente utilizados, capaces de generar beneficios de mas de 1000 millones de ddlares cada
uno, a las compafiias que los comercializan. En el 2012, las ventas mundiales de productos
terapéuticos basados en anticuerpos monoclonales superaron los 50 000 millones de dolares. De

los 15 medicamentos mas vendidos en ese afo, seis son moléculas basadas en anticuerpos (7).

En el caso del diagnéstico clinico, existen alrededor de 100 kits diagndsticos diferentes basados en
la tecnologia de anticuerpos monoclonales disponibles en el mercado, con aplicaciones en técnicas
tan variadas como el Wenstern blot, la inmunocitoquimica, la inmunohistoquimica, el ELISA, la
inmunoprecipitacion y la citometria de flujo, entre otras (8). De igual forma se ha presentado el
reto de lograr procesos méas fiables y seguros en una industria donde existe un alto nivel de

regulacion de los procesos productivos (9).

Por supuesto, nuevos anticuerpos terapéuticos y para diagnéstico vienen en camino, dado el
creciente numero de estos medicamentos en diferentes fases de ensayo clinico; asi como, las

utilidades y especificidades de deteccion de enfermedades, mediante su uso.

El anti-CD4 es utilizado en la inmuno-fenotipificacién de linfocitos, se aplica ampliamente para el
diagnostico de inmunodeficiencias como la Inmunodeficiencia Adquirida (SIDA). Esta molécula
reacciona con una glicoproteina de aproximadamente 59 kDa de peso molecular, presente en la
mayoria de las células T humanas del subtipo auxiliar/ inductor. Esta glicoproteina regula la
funcién del complejo CD3/ TCR, acttia como receptor del Virus de la Inmunodeficiencia Humana
(VIH) y para las moléculas del Complejo de Histocompatibilidad (MHC) clase I1. Se establece que
el recuento de la poblacién CD4 en paciente sano debe estar en el rango 32,3% -56,7%, con un

promedio de aproximadamente el 45,37% (10).

2.2. LOS HIBRIDOMAS.

El primer método para producir anticuerpos homogéneos o monoclonales con una especificidad
conocida fue descrito por Georges Kohler y Cesar Milstein en 1975. ElI mismo esta basado en la
hibridacion de linfocitos B procedentes de un Biomodelo previamente inmunizado (generalmente
raton), con células de un mieloma blanco que no secreta anticuerpos y puede dividirse
indefinidamente en cultivo celular. Estos aprovechan la especificad de la molécula de anticuerpo
generada por el linfocito B y la capacidad indefinida de division celular del mieloma generando

clones especificos. Entre los mielomas méas usados como pareja de fusion a linfocitos B murinos

5
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estan los derivados del plasmacitoma MOPC21 (P3-X63-Ag8, NS-1-Ag4-1(NS-1), el NSO y el
SP2/0-Agl4) (3; 11; 12).

Durante la técnica de fusion celular no existe forma de controlar la dotacion cromosomica de la
futura célula hibrida, ya que el nucleo hibrido se forma al azar. De esta manera, gran parte del éxito
de la técnica de obtencion de un Hibridoma descansa en una correcta seleccion del clon adecuado
entre la gran variedad de clones formados de manera aleatoria. Esto se lleva a cabo basicamente
sembrando clones celulares en pocillos individuales, en un medio selectivo conocido como medio
HAT, en el cual crecen solamente las células resultantes de la hibridacion mieloma-linfocito B. El
sobrenadante de cultivo de los pocillos donde hubo crecimiento es estudiado para determinar la
presencia de anticuerpos con las caracteristicas inmunoquimicas deseadas. De esta forma se
selecciona el clon adecuado, el cual es expandido en cultivo celular y luego conservado por
congelacion (2).

La produccion econdémica de proteinas recombinantes en células de mamiferos es dependiente de
la seleccién de las lineas celulares altamente productoras. Este proceso de seleccion conlleva
elevados costos, tiempo, trabajo y depende en gran medida de las habilidades del investigador. Las
moléculas de anticuerpos son estructuralmente grandes y complejas, necesitan un correcto
plegamiento y ensamblaje de las cadenas polipeptidicas que las conforman, asi como de la
incorporacion de otros elementos no proteicos para lograr las propiedades que poseen. Estas
caracteristicas dificultan notablemente el empleo de microorganismos como sistemas de expresion,
aunque se ha logrado expresar con éxito fragmentos de anticuerpos en bacterias (13; 14). Por lo
que, es limitado el uso de estas técnicas de ingenieria genética para reducir los costes asociados a
procesos productivos y se concentran los esfuerzos en la obtencion de mejores Hibridoma o las

constantes mejoras en los disefios productivos y las etapas o procesos que lo componen.

2.3.LA PRODUCCION DE ANTICUERPOS MONOCLONALES.

A partir del surgimiento de la tecnologia del Hibridoma, se desarrollé la tecnologia de produccion
de AcM inoculando una cantidad discreta del Hibridoma murino secretor, expandido en cultivo en
la cavidad peritoneal de ratones compatibles. La misma crece, se desarrolla como un tumor y el
LAM es el que se extrae mediante punciones sucesivas en la cavidad peritoneal hasta que el animal
muere. El método de produccién de AcM en ascitis murina tiene como principales ventajas que no

requiere servicios ingenieros de envergadura, ni alto nivel de capacitacion del personal; ademas

6
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que el AcM se obtiene en concentraciones relativamente elevadas, por lo que reduce la probabilidad
de pasos posteriores de concentracion del producto.

Entre las principales desventajas estan la manipulacion simultanea de un numero elevado de
animales inmunodeficientes en areas bajo condiciones ambientales controladas, lo que limita el
escalado productivo; el proceso tiene un bajo nivel de automatizacion y control, lo que trae consigo
alta variabilidad entre lotes, un alto perfil de impurezas proteicas y no proteicas en la ascitis, en la
que se incluyen anticuerpos generados por el hospedero; y la posible presencia de agentes
infecciosos de origen murino (15; 16). Por otro lado, la técnica esta restringida a Hibridoma
murinos compatibles con la linea de ratones empleada y no menos importante son las implicaciones
éticas referidas a un método que aporta un estrés significativo a los animales, los cuales
irremediablemente mueren al final del proceso de extraccidn de ascitis (17).

Simultdneamente al uso del método de produccion de AcM via ascitis murina, se fueron
desarrollando tecnologias de produccion in vitro en la medida en que la adaptacién de la tecnologia
de fermentacion clésica a los requerimientos de las células animales lo permitid, asociado ademas
al desarrollo de sistemas de produccion novedosos. La tecnologia de produccién de AcM mediante
biorreactores ha ganado terreno hasta imponerse en la actualidad sin que la produccion de ascitis
haya caido totalmente en desuso. La tendencia actual refleja el peso del componente bioético en el
uso de ratones para la produccion de anticuerpos en liquido ascitico. Se reducen paulatinamente
los organismos reguladores que aprueban el uso de ratones para estas producciones, justificando el
uso de los mismos en la produccion de AcM cuando se ha demostrado que los métodos in vitro
desarrollados en la actualidad resultan inadecuados para una linea celular Hibridoma con un

proposito particular (18).

2.3.1. Los Medios de Cultivo.

Las células animales provienen de ambientes naturalmente asépticos y altamente controlados desde
el punto de vista fisico, quimico y bioquimico. Su desarrollo y cultivo fuera de sus localizaciones
naturales, requieren el empleo de medios disefiados para suplementar sus amplios requerimientos
y condiciones similares a in vivo. En general, los medios de cultivo para células de mamiferos estan
compuestos por una mezcla de aminoacidos esenciales y no esenciales, glucosa, lipidos, vitaminas,
sales inorgénicas y otros elementos como tampones de pH, agentes antioxidantes, agentes
protectores de las células ante el estrés hidrodindmico, factores de crecimiento y antibioticos, entre

otros.
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Los primeros medios de cultivo disefiados para células animales fueron medios basales cuya
composicion trataba de imitar la composicion del suero sanguineo. Varios de estos medios son
usados en la actualidad y se caracterizan por la necesidad de ser suplementados con suero animal,
pues si no se emplea como aditivo las células en cultivo degeneran y mueren (19).

En los medios libres de suero las células deben adaptarse a un nuevo ambiente donde los factores
promotores del crecimiento que posee el suero estan ausentes. En muchas ocasiones la adaptacion
es lenta, ocasionando cambios en los patrones de crecimiento y productividad de la linea celular.
En la actualidad, el suero animal mayoritariamente utilizado es el suero fetal bovino (SFB), el cual
es capaz de promover el crecimiento de una amplia variedad de tipos celulares (20). Su
disponibilidad y fécil conservacién, junto a su rica composicién de nutrientes y factores de
crecimiento, asi como su baja concentracion de gammaglobulinas en comparacion con otros sueros
animales, ha conducido a su adopcién como el suplemento estandar de medios basales. Este
generalmente se emplea entre un 5 % y un 10 % (v/v) del medio seleccionado (21).

Existen casos en que las células no logran adaptarse a un medio en particular, ain con
suplementacion de sueros, problema que podria superarse probando con otras formulaciones. Los
propietarios intelectuales de las formulaciones libres de suero mantienen protegida la composicion
del medio de cultivo, de ahi su alto componente innovador, lo que puede dificultar la interpretacion
de resultados y la optimizacion del proceso de fermentacion (22).

Aunque la ausencia de suero en la composicion minimiza las impurezas que acompafian al
producto, aspecto importante para la etapa de purificacion, se mantienen otras proteinas liberadas
por las células en cultivo que pueden tener efectos perjudiciales, como es el caso de las proteasas
(23; 24). Al retirar el suero también se pierde el efecto protector del mismo ante el estrés
hidrodindmico, problema que suele solucionarse afiadiendo suplementos sustitutos para esta
funcién en particular (25; 26) (27).

Ambas estrategias, las variantes de medios suplementados con sueros animales y medios no
suplementados, resultan aspectos que deben ser estudiados en las investigaciones de optimizacion

de producciones de AcM, como etapas criticas del proceso.

2.3.2. Etapas del Crecimiento Celular.
Las células animales muestran una curva de crecimiento semejante a la observada en el crecimiento

microbiano en cultivos sumergidos (Fig. 2) (28).
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Figura. 2 Curva de crecimiento de un cultivo de células.
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Las cinéticas del crecimiento celular y de produccién de determinadas biomoléculas, describen las
velocidades de transformacion de los nutrientes presentes en el medio de cultivo en biomasa y
productos, respectivamente. En general, estas velocidades se calculan determinando en intervalos
regulares de tiempo, la concentracion especifica de la sustancia que se consume o se produce, asi
como la concentracion celular en el cultivo (29). Segln la fase en la cual se determina, pueden
darnos informacion valiosa para evaluar el crecimiento, o la propia produccién de los compuestos
de interés. Las diferentes fases que se describen son:

- Fase de adaptacion:

Durante la fase de adaptacion o rezago, las células se adaptan a las condiciones de crecimiento. Es
el periodo en el que las células individuales estdn madurando y no tienen aun la posibilidad de

dividirse. Durante la misma se produce la sintesis de ARN, enzimas y otras moléculas (30).
- Fase exponencial:

La fase logaritmica o exponencial es un periodo caracterizado por la duplicacion celular. EI nimero
de nuevas células que aparecen por unidad de tiempo es proporcional a la poblacién actual. Si el
crecimiento no se limita, la duplicacion continuara a un ritmo constante, por lo tanto, el nimero de
células de la poblacion se duplica con cada periodo de tiempo consecutivo. Para este tipo de
crecimiento exponencial, la representacién grafica del logaritmo del nimero de células frente al
tiempo genera una linea recta, de ahi su nombre. El crecimiento exponencial no puede continuar
indefinidamente, porque el medio llega pronto al agotamiento de nutrientes, mientras se acumulan
los desechos. Es por ello que la extension de esta fase y la velocidad que la caracteriza, estaran
afectadas por las condiciones de crecimiento que afecta a la frecuencia de los eventos de division

celular y a la probabilidad de que ambas células hijas sobrevivan (30).
- Fase de Aceleracion negativa:

Describe el periodo intermedio entre la fase exponencial y la fase siguiente, conocida como fase
estacionaria. En la curva de crecimiento se muestra como la zona donde la pendiente de la curva al
final de la fase exponencial comienza a disminuir, debido a que los nutrientes alcanzan valores de
concentracion sub-optimos, por lo que el desempefio del cultivo comienza a limitarse. La
concentracion de células continta aumentando, pero esta vez a una velocidad inferior a la velocidad
especifica de crecimiento maxima, y va disminuyendo paulatinamente. Durante esta etapa ocurre

un empobrecimiento del medio de cultivo, acompafiado de la induccion de sintesis de metabolitos
9
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que pueden resultar toxicos o inhibitorios para el crecimiento. Esta fase se conoce también como

fase limitante (31).
- Fase estacionaria:

Las condiciones del cultivo se han vuelto desfavorables hasta el punto en que la velocidad
especifica de muerte celular se iguala a la velocidad especifica de crecimiento, por lo que la
concentracion de células vivas se mantiene relativamente constante en su valor maximo. Durante
esta etapa ocurren cambios importantes en la fisiologia del cultivo, pues las células en cultivo

deben adaptar su maquinaria metabolica a un escenario adverso (30).
- Fase de muerte:

Por ultimo, las condiciones del cultivo se han vuelto méas agresivas, las reservas de energia del
medio de cultivo estan exhaustas, la velocidad de muerte supera a la velocidad de crecimiento. La
concentracion de células vivas disminuye, llega a ser superada por la concentracion de células

muertas y se observa una caida progresiva de la viabilidad del cultivo.

Al realizar estudios cinéticos se puede llegar a conocer como se relaciona la velocidad de
produccién de la linea celular con las diferentes fases del cultivo, brindando una informacion

valiosa a la hora de establecer estrategias en el disefio del proceso de fermentacion (30).

2.3.3. Variables criticas del Proceso de Produccion de Anticuerpos.
En la produccion de Anticuerpos existen varios factores o variables que requieren ser atendidos
para llevar eficientemente el proceso. A continuacién, esbozaremos algunos de ellos, que ademas
pueden ser manipulados durante un proceso de optimizacion o mejoras, teniendo resultados
superiores a los que tradicionalmente se obtenian.

- Temperatura:
Es una de las variables criticas més estudiadas en el mantenimiento saludable de los cultivos
celulares. Pequefias variaciones en este parametro pueden conducir a la muerte del cultivo, o a
serias alteraciones de la cinética de crecimiento y produccion de las células (32). Aunque la
temperatura ideal para el crecimiento de la mayoria de las células de mamiferos es 37 °C, se ha
observado que puede no ser la temperatura ideal para la produccion de anticuerpos monoclonales

y otras proteinas recombinantes (33).
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- pH:
Es considerado uno de los pardmetros mas importantes para el cultivo de células de mamiferos, por
el impacto que causa su variacion sobre el crecimiento del cultivo, la productividad, el metabolismo
celular, y la glicosilacion de las proteinas. El cultivo debe mantener valores de pH similares a los
fisioldgicos, evitando la tendencia a la basicidad excesiva en los inicios del cultivo, y sin caer muy
por debajo de 7.0 durante el resto del tiempo. Valores entre 6.6 y 7.4 son usualmente aceptables
(34). Los valores mas altos dentro del rango aceptable favorecen el crecimiento celular. Al
transcurrir el tiempo y acumularse sustancias acidulantes como el acido lactico, el valor de pH
disminuye desfavoreciendo el crecimiento celular, pero esta condicién puede mejorar la
productividad especifica (35).
- Demanda de Oxigeno (DO):

Las células de mamiferos requieren oxigeno para la produccion de energia a partir de fuentes
orgénicas de carbono. Mantener oxigeno disponible en el cultivo es un pardmetro importante para
el cultivo. La cantidad de oxigeno disuelto (DO) en el medio depende de diversos factores, entre
los que se encuentran la velocidad de transferencia de oxigeno (OTR, siglas en inglés para Oxygen
Transference Rate), que depende a su vez de la geometria del sistema y del mecanismo de
suministro de oxigeno, la temperatura, la presion parcial de oxigeno, la presion total dentro del
equipamiento de fermentacion, la velocidad de agitacion y la velocidad con que ocurren los
procesos de transferencia de masa en el equipo. Otros factores a tener en cuenta son la velocidad
de crecimiento celular, las fuentes de carbono y la velocidad especifica de consumo de oxigeno por
las células, lo que conduce a estado de equilibrio dinamico de DO. Aungue la DO no afecta
negativamente los niveles de crecimiento celular y de produccién en un rango relativamente amplio
(entre 20 y 100 % de saturacion de aire), en ocasiones puede tener consecuencias negativas en la
calidad del producto, especificamente en los patrones de glicosilacion. Por otro lado, niveles bajos
de DO en el cultivo pueden afectar la viabilidad celular (36). Durante el escalado puede resultar
problematico mantener los niveles correctos de DO en el cultivo porque los métodos existentes
para este proposito no aseguran alta oxigenacion sin causar algin dafio celular (37; 38; 39).
Incrementar los niveles de DO en el cultivo, minimizando los dafios celulares es objeto de

investigacion y desarrollo en la actualidad (40).

11



Obtencion del Anticuerpo Monoclonal anti-CD4 en Biorreactor de Ola Applikon 50L a: E

2.4. BIORREACTORES

Un biorreactor es un recipiente en el que se lleva a cabo un proceso quimico que involucra
organismos o sustancias bioquimicamente activas derivadas de dichos organismos; en muchos
casos son procesos fermentativos, de ahi que reciban igualmente el nombre de fermentadores. Este
proceso que se desarrolla en su interior puede ser aerobio o anaerobio, en dependencia de la
presencia 0 no de oxigeno. Podemos encontrar biorreactores de variadas formas, volimenes,
materiales de construccion, formas de operar, etc. (Anexo 1). Los que mas comunmente
observamos en las industrias son de geometria cilindrica, variando en tamafio desde algunos

milimetros hasta metros cubicos y son usualmente fabricados en acero inoxidable.

2.4.1. Biorreactores de tanque agitado.

El biorreactor de tanque agitado esta constituido por un vaso provisto de uno o varios impelentes
para mantener la homogeneidad dentro el mismo (Fig. 3). La biomasa y los gases se encuentran en
el seno del liquido formando parte de una Unica mezcla. La adicion de oxigeno al interior del vaso
tiene varias maneras de realizarse. La mas difundida es a partir de un aditamento horadado que se
coloca en la parte inferior (“sparger”) y que suministra un flujo de burbujas de aire que ademas de
aportar el oxigeno al cultivo, contribuye a mantener la mezcla entre las capas del liquido. Sin
embargo, este modo de oxigenacion se reporta como la fuente de mayor aporte de esfuerzos
mecéanicos para el cultivo en suspension, mayor ain que los introducidos por la agitacion (41).
Como se habia comentado, se ha reportado que el empleo de medios libres de suero eleva la
sensibilidad del cultivo a dichos esfuerzos (23).

La principal ventaja que ofrecen los biorreactores de tanque agitado es la posibilidad del escalado.
La mayor escala actualmente reportada para la explotacién industrial, es 20 000 | para la operacion
de cultivos por lote o “batch” y por lote incrementado o “fed batch”, y de 2 000 | para la operacion

en perfusion con el empleo de “spinfilter” como aditamento de retencion celular (22).
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Figura. 3 Biorreactor de tanque agitado de 1500 L empleado en las producciones del Centro de

Inmunologia Molecular.
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2.4.2. Biorreactores desechables.

En la industria biofarmacéutica actual, los requerimientos para el disefio de un biorreactor difieren
sustancialmente de aquellos de hace 50 afios. Hoy en dia las nuevas estrategias de cultivo permiten
obtener alta densidad celular, con altos rendimientos de productos biotecnolégicos, que deben
cumplir con elevados estdndares de calidad y normatividad compleja en su produccion. Lo anterior
obliga el desarrollo de nuevas tecnologias para suplir estas necesidades, por lo que en los ultimos
diez afios el disefio y uso de biorreactores desechables ha crecido notablemente.

Los biorreactores de un solo uso, disponibles por varios proveedores, hoy en dia son robustos y
proporcionan el alto rendimiento necesario para la fabricacion comercial de productos
biofarmacéuticos. Los avances significativos en los disefios de estos biorreactores, mecanismos de
agitacion acoplados y sus sistemas de sensores, han contribuido a la adopcion creciente de reactores
desechables desde el laboratorio a la escala de produccion. Los proveedores de biorreactores
desechables, siguen trabajando estrechamente con los clientes para atender las necesidades
cambiantes, como premisa para su empleo en tecnologias de alto requerimientos basados en las de
las terapias celulares y génicas de proxima generacion y el bioprocesamiento continuo (42).

Los beneficios de la tecnologia desechable son principalmente: la eliminacién de largos procesos
de limpieza, esterilizacion, calificacion, validacion, reduccion de tiempo entre lotes; el
procesamiento de diferentes productos en la misma area; entre otros, lo que conlleva a la
disminucion de los costos que implican esta serie de procedimientos, haciendo cada vez mas
accesibles econémicamente su empleo a escala industrial. Estos han sido disefiados en su mayoria
para cultivos con baja demanda de oxigeno y calor, pues las velocidades de agitacion y capacidades
de transferencia de oxigeno y calor son en general menores que las que pueden alcanzarse en
biorreactores convencionales de acero inoxidable (43; 44). Un ejemplo de biorreactor desechable

es el de Olas.
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- Biorreactor de Ola
Este consiste en una bolsa desechable, pre-esterilizada, flexible en forma de “almohada” y colocada

en una superficie que se mueve (Fig. 4). El control de temperatura se lleva a cabo en la superficie
metalica sobre la que descansa la bolsa, y el oxigeno disuelto y el pH son medidos en linea por
electrodos desechables, controlados por un sistema de adquisicion y control adicional. La bolsa se
Ilena con medio de cultivo hasta la mitad de su capacidad y es inflado con aire (oxigeno o mezclas
de gases) usando un filtro también desechable de 0.22 um. Un gran nimero de compafiias presentan
disefios similares. Ejemplos de estos son comercializados en el mercado farmaceéutico como el
Wave Bioreactor® o el Appiflex®, de Applikon (www.applikonbio.com) (ver figura 4); o los

BIOSTAT®y el CultiBag RM®, de Sartorius-stedim (www.sartoriusstedim. com), los que han sido

ampliamente comercializado por tener un sistema robusto de adquisicion y control de los
parametros de cultivo como lo es el BioPAT® que es de gran aceptacion entre operarios e ingenieros

de proceso.
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Figura 4. Wave Bioreactor® de Sartorius-stedim (www.sartoriusstedim. com).
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2.5. MODOS DE OPERACION DE LOS PROCESOS FERMENTATIVOS.
Los bioprocesos o fermentaciones pueden ser clasificados en funcion de su modo de operacion en
(45; 46):

- Fermentaciones en lote (Batch).
Se trata de un sistema cerrado, en el que en al inicio de la operacidn se afiade la solucidn esterilizada
de nutrientes y se inocula con el microorganismo, permitiendo que se lleve a cabo la incubacion en
condiciones Optimas de fermentacion. En los procesos a escala industrial, se interrumpe la
fermentacion al final de la fase logaritmica (metabolitos primarios) o antes de que comience la fase
de muerte celular (metabolitos secundarios). Se trata de un método robusto, bien conocido y que
precisa de instalaciones simples. Sin embargo, la utilizacién de los medios materiales y humanos
no es Optima, por cuanto se ha de comenzar cada ciclo nuevamente después de reponer los medios
e inéculos.

- Fermentaciones en lote incrementado (Feed-batch).
Es basicamente similar a la fermentacion discontinua, pero en este caso, algunos sustratos se
afiaden paulatinamente a diferentes intervalos de tiempo a lo largo del proceso, reponiendo los
nutrientes agotados al cultivo celular. También es un método robusto, bien conocido, que precisa
de instalaciones simples, ademas, ofrece una mejora en la produccion.
Sin embargo, la utilizacion de los medios materiales y humanos sigue sin ser 6ptima (47).

- Fermentaciones en Continuo.
En la fermentacion continua se establece un sistema abierto. La solucion nutritiva estéril se afiade
continuamente al biorreactor y una cantidad equivalente de cultivo con los microorganismos, se
extrae simultaneamente del sistema. Se trata de un proceso continuo que permite una buena
utilizacion de los recursos materiales y humanos. Sin embargo, requiere una atencion mucho mayor
que los modos de operacion anteriores para lograr el mantenimiento de la estabilidad, por ejemplo,

en la composicion del sustrato y de la esterilidad del sistema.

- Fermentaciones en Perfusion.
Esta operacion es semejante al modo continuo. La diferencia consiste en que las células se
mantienen dentro del fermentador mediante un dispositivo de retencion celular, los cuales
presentan variados disefios y operan bajo diferentes principios de operacién, y en dependencia de

esto pueden hallarse ubicados adentro o afuera del biorreactor. La perfusion es frecuentemente

15



Obtencion del Anticuerpo Monoclonal anti-CD4 en Biorreactor de Ola Applikon 50L a: E

empleada para aumentar la baja productividad inherente a los procesos productivos basados en
células de mamiferos (48; 49). El modo de cultivo en perfusién permite mantener altas
concentraciones celulares durante largos periodos de tiempo y cosechar una mayor cantidad de
producto que en los otros modos de cultivo ya antes mencionado, por lo que es recomendable para
escalados productivos en el orden de los kilogramos de productos por afio. Las principales
desventajas son las mismas observadas en los cultivos continuos, con una demanda de control de

procesos aun superior (50).

- Fermentaciones en semicontinuo.
Es basicamente similar a la fermentacion discontinua, pero en este caso, la fermentacion no termina
cuando se alcanza el volumen de trabajo, se le extrae un volumen determinado (no superior al 10
%) en la misma medida que algunos sustratos se afiaden escalonadamente a lo largo del proceso.
También es un método robusto, bien conocido, que precisa de instalaciones simples, ademas, ofrece
una mejora en la produccion. Sin embargo, la utilizacién de los medios materiales y humanos sigue

sin ser Optima (47; 51).

2.6. PROCESOS DE PURIFICACION DE ANTICUERPOS MONOCLONALES.

Las células y organismos contienen una gran cantidad de componentes diferentes, muchos de los
cuales tienen propiedades similares, lo que dificulta su separacion o purificacion. Entre ellos, las
proteinas constituyen una fraccion sustancial y son el objetivo mas habitual de las técnicas
bioguimicas de purificacién, y el que precisa y permite mas variedad de ellas por la heterogeneidad
de sus caracteristicas (52; 53).

Para la purificacion de estas moléculas como paso previo a su estudio o utilizacion, suele ser
necesario utilizar uno o varios pasos, que consisten en procedimientos de fraccionamiento o
separacion de manera progresiva de las proteinas de otras sustancias, en los que se aprovechan sus
propiedades fisicoquimicas. La idea principal no es tanto minimizar la pérdida de proteina, como
la de eliminar los otros componentes de la mezcla, de manera que solo quede la sustancia requerida
o0 de interés (52; 54).

Las técnicas de purificacion son aplicables a la la mayoria de las muestras biologicas y entre ellas,
las técnicas cromatograficas son las que tienen mayor versatilidad y aplicacion, aunque también se
suelen aplicar otras como la precipitacion diferencial o el isoelectroenfoque. Los procedimientos

para separacion cromatogréafica de proteinas y otras biomoléculas suelen basarse en uno o varios
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criterios: solubilidad, carga ionica, polaridad, tamafio y forma molecular, union especifica a otras
moléculas, entre otros (55).

En general, para el trabajo con anticuerpos nos referiremos a biomoléculas o solutos tipo proteinas,
que son los grandes protagonistas de los procesos cromatograficos bioguimicos.

Aunque los anticuerpos muestran una alta variabilidad en cuanto a origenes, clases y subclases, los
elementos basicos en las estrategias generales de purificacion tienen un caracter genérico, los que
permiten un enfoque global durante el desarrollo de estos procesos. Estos principios basicos como
captura, purificacion intermedia y pulido, son claves en el orden de optimizar la calidad, el
rendimiento y la productividad global (56). La prioridad es concentrar, y estabilizar el producto lo
mas pronto posible, removiendo las impurezas criticas durante el procesamiento.

Hay que tomar en cuenta también que las moléculas son sometidas a mayor riesgo de alteracién
estructural mientras mas pasos cromatograficos se empleen, lo que también afecta el recobrado
final del producto y su actividad biol6gica, con repercusiones desde el punto de vista econémico y
practico (57).

Las moléculas de anticuerpo varian en su solubilidad y estabilidad frente a factores fisico-quimicos.
El punto isoeléctrico (pl) se encuentra tipicamente entre 5-9, y varia principalmente debido al
contenido de carbohidratos insertados en la estructura. Las técnicas de purificacion de anticuerpos
no son muy diferentes a las empleadas en otras proteinas, y se enfocan principalmente en su
bioafinidad, carga eléctrica, hidrofobicidad y tamafio molecular (58).

En los procesos mas recurridos de purificacion de anticuerpos, el primer paso después de la cosecha
es la clarificacion, de la cual se obtiene una solucién libre de células, generalmente diluida, que
sera aplicada al primer paso de recobrado. En la clarificacion el sobrenadante es centrifugado o
filtrado a través una cascada de filtraciobn con una porosidad desde 8 um hasta 0.22 pm
paulatinamente (53). El paso de procesamiento siguiente esta enfocado en la captura del producto.
Existe un nimero elevado de esquemas propuestos para el recobrado inicial de AcM, destacandose
el empleo de la cromatografia de afinidad, técnica que provee una alta selectividad para la molécula
de interes (59). Cuando al anticuerpo purificado tiene una aplicacion in vitro, no se requieren pasos
de purificacion intermedia pues el paso de captura por cromatografia de afinidad eleva la pureza
del producto a mas de 95% (55; 60).
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3. MATERIALES Y METODOS

3.1. HIBRIDOMA.
El Hibridoma utilizado en este estudio es el t4 anti-CD4, para la obtencién del AcM anti-CD4. El
mismo se encuentra conservado en crioviales, en el banco celular del LABEX, a -196°C y en

atmosfera de nitrogeno.

3.2. MEDIO DE CULTIVO.

El medio de cultivo empleado en este trabajo fue PFHM-I1, formulacion libre de sueros y proteinas
perteneciente a la linea de productos Gibco® de Invitrogen Life Technologies™:;
(www.lifetechnologies.com). EI medio fue suplementado de la siguiente forma (w/v): PFHM Il en
polvo (15.01 g/l), Bicarbonato de Sodio (2 g/l), L-Glutamina (0.30 g/I), Glucosa (1g/l) y Pluronic
F-68 (1 g/l). El medio preparado fue esterilizado por filtracion a través de membranas filtrantes con
un tamafio de poro de 0.22 pum y posteriormente se le monitored la esterilidad a 37 °C durante 48

horas. Se conservo en un rango de temperatura de 2- 8 °C hasta su uso.

3.3. PREPARACION DEL CULTIVO CELULAR.

Se descongel6 un criovial del banco maestro de t4 anti-CD4, el cual contenia 10 millones de células
en 1 ml de medio PFHM-II para realizar los estudios cinéticos y el indculo de fermentacion. Este
cultivo fue transferido a un frasco de 25 cm? e incubado a 37 °C en atmdsfera himeda con CO: al
5 %. La expansion de los cultivos, asi como la primera etapa del indculo se realizd en frascos
estandar CELLSTAR® para cultivo celular en suspension desde 50 mL y de 650 mL (Greiner Bio-
one™) (www.gbo.com).

Los ensayos cinéticos, asi como la parte final del in6culo se realizaron en frascos rotatorios,
también conocidos como frascos Rollers® (Greiner Bio-one™). La velocidad de agitacion
empleada fue de 6 r.p.m, en una rolera CELLspin®.

La fermentacion fue realizada en Biorreactores de Ola (Wave Bioreactor®) de Applikon™,
utilizando bolsas desechables de polietileno con volumen total de 50 L y volumen de trabajo de 25
I, controlando la mezcla de gases de aire y CO2 mediante la unidad de control automatico del

fermentador (www.apllikon-biotechnology.com).
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Para conocer diferentes condiciones de operacion del biorreactor se estudiaron los factores:
volumen y velocidad de agitacion. Las variables de respuesta fueron: Concentracion de células
vivas, concentracion de anticuerpos, productividad, tiempo de duplicacion y velocidad especifica

de crecimiento celular.

3.4. CARACTERIZACION CINETICA DEL HIBRIDOMA T4 ANTI-CDA4.

La caracterizacion cinética de crecimiento y produccion del Hibridoma t4 anti-CD4 fue realizada
en el medio de cultivo PFHM-II.

Para la caracterizacion del crecimiento en este medio se sembraron tres frascos rollers de 2000 ml
con un volumen efectivo de 500 ml, a una concentracion de 0,3-10° células/ml y viabilidad celular
superior al 90 %. A partir de la hora de siembra y cada 24 horas, se tomaron muestras de 1,5 ml de
cada frasco. A cada muestra se les determinaron la concentracion de células vivas, la concentracion
de células muertas, la concentracion de células totales y la viabilidad celular. Posteriormente cada
muestra fue centrifugada a 1000 rpm durante 5 minutos, y el sobrenadante libre de células fue
conservado de 4-8°C hasta su caracterizacion posterior.

También se caracterizan los cultivos realizados en el Fermentador de Ola. Para ello las cosechas
de sobrenadante de cultivo obtenidas de la fermentacion fueron filtradas, empleando filtros
SARTOPORE 2 (Sartorius®) en una cascada de filtracion con tamafio de poro desde 8um hasta
0.22 um para eliminar todas las células. La concentracion del sobrenadante se realizé empleando
un cartucho de fibra hueca para hemodialisis con una porosidad de 30kDa. El sobrenadante de

cultivo concentrado, fue conservado en refrigeracion de 4-8°C para su posterior procesamiento.

- Valor de concentracién celular y la viabilidad del cultivo.
El calculo de la concentracion celular y la viabilidad del cultivo se efectuaron mediante conteo
en Camara de Neubauer, aplicando el método de exclusién con el colorante vital Tripan azul al
0.4% (61). Primeramente, se mezclaron 100 ul de suspension celular con 100 pl de Tripan azul al
0.4% y la mezcla se deposito en la camara de Neubauer. La cdmara montada se observo al
microscopio Optico y se contd por separado la cantidad de células vivas (tefiidas), muertas (no
tefiidas) y totales, de los cuatro cuadrantes de la cdmara por separado.

La concentracidn de células vivas muertas y totales se determind a partir de la siguiente ecuacion:
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Symt

n

X x Fd x Fc--- Ecuacidnt

vmt =

Donde:

Xv,m,t: concentracion celular de las células vivas, muertas o totales segun el caso a determinar
(cel-mlY).

Sv,m,t: suma de la cantidad de las células vivas, muertas o totales segun el caso a determinar.

n: nimero de cuadrantes de la Camara de Neubauer (4 cuadrantes).

Fd: factor de dilucion de la muestra en Tripan azul al 0,4 %. En este caso es igual a 2, por resultar
el inverso de la dilucion (1:2).

Fc: factor constante de la camara, igual a 10%. Es derivado del volumen que encierra un cuadrante

de la cdmara, en ml.

La viabilidad del cultivo se muestra como el porcentaje que representan las células vivas respecto

a las células totales en una suspension celular. Se determin6é mediante la siguiente ecuacion:

Vb = %x 100--- Ecuacion?

Donde:
Vb: viabilidad del cultivo (%)
Sv: suma de la cantidad de células vivas.

St: suma de la cantidad de células totales.

- Determinacién de la Velocidad Especifica de Crecimiento ().
Se calcul6 la velocidad especifica de crecimiento a partir de la variacion de la concentracion de
células vivas. El valor maximo de velocidad especifica de crecimiento (Umax) se calculd a partir del
ajuste lineal de la curva en la fase de crecimiento exponencial. Para el célculo de la velocidad

especifica de crecimiento se empleo la formula siguiente:
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Inys —In
Umax = —X X _ Ecuaciétn3
tr —to

Donde:

pmax: Velocidad especifica de crecimiento maxima (h2).

Xo: concentracion celular en el primer punto de la curva en la fase de crecimiento
exponencial.

Xt: concentracion celular en el ultimo punto de la curva en la fase de crecimiento
exponencial.

to: tiempo transcurrido en el primer punto de fase de crecimiento exponencial (h).

tr: tiempo transcurrido en el Gltimo punto de fase de crecimiento exponencial (h).

- Determinacion del Tiempo de Duplicacion (ta).

El tiempo de duplicacion consiste en el tiempo en que la concentracion celular se duplica, y se

calcula en la fase exponencial, empleando la formula siguiente:

In2 »
tg = — — — Ecuacion 4
.umax

Donde:

ta: tiempo de duplicacion del cultivo en fase de crecimiento exponencial (h).

- Determinacion de la velocidad de dilucion (D).

El cultivo durante la fermentacion se oper6 en modo semicontinuo, donde la velocidad de dilucion

se calculd a partir de la siguiente ecuacion:

D= %— — — Ecuacion 5
Donde:

D: velocidad de dilucion (d™2).

Vi: Volumen de recambio ()

Vferm: Volumen Fermentador (I).

At: intervalo entre adiciones (d)
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3.5. CARACTERIZACION DE LA CINETICA DE PRODUCCION DEL ANTICUERPO
MONOCLONAL ANTI-CDA4.

La caracterizacion de la produccién de AcM para reconocimiento del CD4 a partir del Hibridoma
t4 anti-CD4 fue realizada igualmente en el medio de cultivo PFHM I1.

Para ello se tomaron los sobrenadantes de las muestras obtenidas de cultivos en Rollers y los
sobrenadantes concentrados de la fermentacion en Reactores de Ola, centrifugados o concentrados,
preservados de 4-8 °C; como refiere el acapite 3.4.

Las concentraciones celulares se determinaron segun los métodos descritos en el acapite anterior.
Para la determinacién de los anticuerpos producidos como 1gG se utilizé una inmunoelectroforésis
- ELISA tipo sandwich (62); la que se describe en el acapite 3.7.

Para su caracterizacion se definen varios parametros, cuyos calculos se realizan segun las

ecuaciones descritas a continuacion.

- Determinacion de la velocidad especifica de produccion (gp).

1 dP
qp = Yodr Ecuaciéon 6

Donde:

qp: Velocidad especifica de produccion (ug cel*h™).

Xv: Concentracion de células vivas (cel ml?).

P: Concentracion de 1gG (ug mlt)

t: tiempo (h)

Para ello se define la etapa de mayor interés o concentracion de la molécula de interés, en este caso

las IgG.

- Determinacion de la velocidad especifica de consumo de sustrato (gs).
Para su calculo se toma como referencia el consumo de glucosa, por ser el sustrato de mayor
accesibilidad e importancia en la bioquimica de estos procesos. La determinacion de glucosa se

describe en el acapite 3.7.

qs = —————— Ecuacion 7
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Donde:
gs: Velocidad especifica de consumo de glucosa (g cel’th™).
S: Concentracion de glucosa (g I™%)

Xv: Concentracion de células vivas (cel ml™?).

3.6. PROCESO DE PURIFICACION DEL ANTICUERPO MONOCLONAL.
La purificacion del AcM anti-CD4 se realiz6 empleado una Cromatografia de afinidad y una

Diélisis, como segundo paso para obtener la proteina en el buffer final de formulacion.

Para la primera etapa se utilizé un equipo cromatografico Akta Explorer® (Amersharmpharmacia
Biotech™), que consta de tres mddulos: el medidor de absorbancia a 280nm para la deteccion de
las proteinas, el medidor de pH/Conductividad y la bomba peristaltica; todos ellos acoplados a un
ordenador con el programa computacional Unicorn- 4.12%, el que permitio registrar los datos de

la corrida en un cromatograma.
- Condiciones de la Cromatografia de afinidad.

Para cargar la columna, se utilizd la matriz proteina A (AbSolute®) (54). Se preparé una columna
XK50/20 con 50 ml de gel, para la purificacion de un gramo de IgG en cada corrida, empleando
un flujo de 19.6 ml min?,
Los pasos del protocolo de purificacion fue el siguiente:

1- Equilibrar la columna con Tris 50 mM, NaCl 1M pH 7.5.

2- Aplicacion del sobrenadante concentrado.

3- Lavado de la columna con Tris 50 mM, NaCl 1M pH 7.5.

4- Elucion de la proteina de interés con Buffer Citrato 0,1 M pH 4.0.

5- Ajustar el pH del purificado a 7 con Tris 3M.

6- Regeneracion de la columna aplicando Buffer Citrato 0.1M pH 3.

- Desarrollo de la Dialisis.
Al purificado obtenido del paso cromatogréafico, se le sometio a una dialisis en Buffer Fosfato
Salino pH 7,2 por 24 h, empleando una membrana de porosidad 30 kDa de la firma Spectrum;

realizando tres recambios antes de su culminacion (63).
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- Determinacién del recobrado del proceso.
El recobrado del proceso de purificacion se calcul6 segun la siguiente ecuacion:

M purificado

Recobrado % = X 100 — — — Ecuacién 8

aplicada

Donde:
Mopurificado: Masa del AcM purificado (g).

Mapiicada: Masa del AcM en el Sobrenadante concentrado (g).

La masa del anticuerpo se calcula a partir de la concentracion en el volumen total de la muestra

colectada

3.7. TECNICAS ANALITICAS.

- Determinacién de la concentracion especifica de IgG por Elisa.

La concentracion de inmunoglobulinas en los sobrenadantes de cultivo se determind mediante un
ELISA tipo sandwich (64). Se aplicaron para cada muestra dos diluciones (v/v), consistentes en
1:25-1:400 para las muestras menos concentradas y 1:100-1:1600 para las méas concentradas,
realizandose por triplicado cada dilucién. Las diluciones se realizaron en PBS 1X, Tween 20 al
0,05 %, BSA 0,25 %. Se incubaron las placas a 37 °C durante 1 hora. Se lavaron los pocillos tres
veces con PBS 1X, Tween 20 al 0,05 % y posteriormente se aplico un reactivo anti-1gG de raton,
producido en carnero, conjugado con Peroxidasa. Se incubé a 37 °C durante 1 hora. Los pozos se
lavaron nuevamente tres veces con PBS 1X, Tween 20 al 0,05 % (200 ul/pozo). Se aplico solucion
sustrato consistente en: 2 mg de OPD (o-Phenylenediamine dihydrochloride), 5 ml de Tampén
Citrato-Fosfato pH 5, 10 ul de Perdxido de hidrégeno al 37 % y se incubd nuevamente bajo las
mismas condiciones. Se detuvo la reaccion afiadiendo Acido Sulfarico al 10 %, y se leyo la
absorbancia a 490 nm en un lector de placa Dialab®. Para determinar la concentracion de cada
muestra, los valores de densidad dptica obtenidos fueron extrapolados en una curva patrén estandar
(Anexo 2).
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- Determinacién de la concentracion de proteinas.

Se procedio segun el método Espectrofotometria de absorcion molecular UV cercano, que se rige
por la ley de Lambert — Beer, basandose en la propiedad intrinseca de las proteinas para absorber
luz en el UV, de acuerdo a lo establecido en el procedimiento G10 PNO 0045 en productos
obtenidos de Fermentacion en forma de purificados y de concentrados. Para llevar a cabo la
determinacion de la concentracion de la proteina en las muestras se esperd a que el equipo realizara
el programa interno de autocalibracion que dura aproximadamente 30 segundos y se introdujo la
longitud de onda 280 nm. Se utilizé buffer PBS 1X como blanco y las deméas mediciones se
realizaron con las muestras de purificados, a las que se le realiz6 previamente una dilucion 1/10
v/v. Se ajustd a cero el equipo con el blanco y se tomo el valor de absorbancia de cada muestra.

Se selecciond el coeficiente de extincidn 0,694 que corresponde a las 1gG, incluyendo el anti-CD4,

y la concentracion se calculd de acuerdo a la siguiente formula:

Cpurificado = A X C¢ X D — — — Ecuaciéon 9
Donde:
Cpurificado Concentracion de Ac del purificado (mg ml™?)
A: Absorbancia
Ce: Coeficiente de Extincién

D: Dilucién de la muestra

- Determinacion de la especificidad de reconocimiento del anticuerpo.

Para determinar especificidad del AcM de interés producido en la fermentacion, se empleo el

método de inmunofluorescencia indirecta usando la Citometria de Flujo, tomando como muestras

los sobrenadantes de cultivos de las cosechas de fermentacion, los concentrados y el propio

purificado. Se emplearon controles positivos comerciales anti-CD4 de la firma comercial DAKO®

en cada ensayo.

Para esto se afiadio 100 pl de sangre total humana y 20 pl de las diluciones del control positivo

comercial y del AcM a evaluar en cada tubo de ensayo. Los tubos se agitaron suavemente con el

vortex e incubados de 2 a 8 °C durante 30 min. Se afiadid a cada tubo 20 pl de la dilucion de trabajo

del anti-raton conjugado, agitados con el vortex e incubados durante 30 min. Luego se afiade a cada
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tubo 2 ml de solucion lisante y se incuba a temperatura ambiente durante 10 min. Inmediatamente
se centrifugd y se procedio a los lavados correspondientes a 1200 rpm durante 5 min a 4°C, y se
desechd el sobrenadante. Para la lectura de las muestras se re-suspendieron en 500 pl de PBS 1X,
se agitaron los tubos suavemente y se filtré a 40 um como tamario de poro.

Para leer las muestras en el Citdmetro de Flujo (Gallius de la firma Coulter) se utilizaron las
plantillas de adquisicion especificos para linfocitos. El ensayo se analizé en el programa WinMDi®
y se compararon los resultados obtenidos con los criterios de aceptacion. Segun procedimiento G10

PNO 009 Inmunofluorescencia por Citometria de Flujo (65).

- Evaluacioén de pureza del AcM.

Para la evaluacién del criterio de pureza de esta proteina obtenida de la familia de las 1gG, se
utilizaron dos técnicas con diferentes principios de funcionamiento: la electroforesis y la

cromatografia; permitiendo corrobar los resultados.
e Electroforesis.

Se selecciond una electroforesis en condiciones desnaturalizantes segin Procedimiento
Normalizado de Operacién A5 PNO.003 Electroforesis en gel de poliacrilamida (SDS — PAGE).
Para su desarrollo se preparé los geles de poliacrilamidas con duodecil-sulfato de sodio (SDS-
PAGE). Una vez preparados los geles separador y concentrador, se procedié al montaje de la
camara electroforética. Para ello se afiadié cuidadosamente entre los dos cristales la solucién del
gel separador hasta una altura aproximadamente de 5mm, por debajo de la posicion que ocupa el
peine en el gel concentrador y se recubrié con una solucién que permitio eliminar las burbujas
existentes que pudieran interferir en la corrida y resolucion de las muestras. Luego se adiciond la
solucion del gel concentrador hasta superar el borde superior del cristal delgado y se coloco el
peine de 10 pozos. Una vez polimerizado el gel concentrador se retir6 el peine, se lavaron los pozos
con agua para inyeccion y se colocaron los geles en la cubeta de electroforesis. Se afiadié 800mL

de tampdn de corrida Tris aminometano previamente enfriado.

Para la corrida de las muestras, se tomé como referencia una concentracién de proteina en la misma
de 3.75 — 5 ug, para lo que se diluyé con buffer sample una solucion inicial de la muestra de AcM
con concentracion de 0.25 mg mlL. Previo a la corrida se calentaron las muestras a 100°C durante

5 min, para su desnaturalizacion.
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En la corrida de las muestras y el revelado de los geles se afiadié tampon de corrida en los
reservorios de la cdmara y se realiz6 previo una pre-corrida durante 15 minutos, a una corriente de
30 mA y un voltaje de 120 V. Una vez transcurridos los 15 minutos se elimino el tampon de corrida
incorporado a los pocillos y se aplicaron las muestras o el patron. En el primero se aplico 10 ul del
patron de peso molecular (Biorad) y a continuacion se aplicaron 15 pul de las muestras. Después de
aplicadas las muestras, se comenzo6 la corrida a 100 V, la misma intensidad, durante 1.5 h

aproximadamente, hasta que se observo que el frente de corrida llegé al gel tapon.

Una vez terminada la corrida se desarmo la cdmara para recuperar el gel, y se sometié al proceso
de revelado. Para ello se tifi6 el gel con una solucion de tincion de Azul de Coomasie al 2% (1g/500
ml) durante no menos de 30 minutos, en agitacién lenta. Luego se elimind esta solucién de tincién
cuidadosamente y se destifio con solucidn decolorante de solucion de acido acético (10%, v/v), en
agitacion suave, hasta visualizar las bandas de proteinas y el resto del gel quedo transparente. Se
detuvo la reaccion lavando con agua destilada. Para su conservacion y obtencion de la imagen, el
gel se deshidraté colocandolo en un secador durante 45 minutos a 80°C, se escaned la corrida y se
imprimié la imagen correspondiente.

e HPLC
Para determinar la pureza por cromatografia liquida de alta presion-HPLC, se utilizé la modalidad
de filtracion en gel por exclusion molecular, utilizando una columna TSK-GEL G3000 SWXL.
Para el analisis de las corridas se utilizo el software LC Solution® version 1.03 SP6 (Shimadzu
Corporation).
Se vertieron en dos viales 250 pl del material de trabajo de referencia: MRT Bh-R3. En un tercer
vial se vertio el mismo volumen del material de referencia diluido 1:20 (v/v) con Buffer Fosfato
Salino 0,01 M pH 7.2 (PBS). La concentracion de la muestra se ajustd con PBS a 5 mg ml* de
proteinas. Luego de ajustar el equipo, se colocaron las muestras en el auto-inyector, se equilibré la
columna 15 min antes de comenzar la corrida, se inyect6 por duplicado cada uno de los viales del

control y de la muestra; posteriormente se analizaron los resultados obtenidos en el cromatograma.

- Determinacion de la concentracion de Glucosa.
La determinacion de la concentracion de Glucosa en los sobrenadantes y medios de cultivo se
determind utilizando un medidor de Glucosa SUMA SENSOR SXT(A) basado en una reaccion
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enzimaética en sensores previamente preparados para medicidn en suero sanguineo. Para mayor

exactitud a cada muestra se midio6 por duplicado.

3.8. DISENO EXPERIMENTAL Y TRATAMIENTO ESTADISTICO DE LOS
RESULTADOS.

Para los estudios cinéticos se realizé seguimiento de los parametros escogidos en el tiempo.

Se realiz6 un disefio multifactorial para conocer las mejores condiciones de operacion del
biorreactor. Se estudiaron dos factores (volumen y velocidad de agitacion) y las variables de
respuesta fueron: concentracion de células vivas, concentracion de anticuerpos, productividad,
tiempo de duplicacion y velocidad especifica de crecimiento celular. La comparacion de las
varianzas obtenidas en cada tratamiento, se realizd mediante ANOVA tipo Il y posteriormente las
medias se compararon por el método de minimas distancias (LS) con un nivel de aceptacion de
95% (o= 0,05). EIl programa estadistico que se utilizo fue el Statgraphics Centurion V para
Windows 7.
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4. RESULTADOS Y DISCUSION

La tecnologia de cultivo de células de mamiferos se ha convertido en un campo importante en la
biotecnologia moderna, especialmente en el area de la salud humana. Productos bien establecidos
de células de mamifero comprenden vacunas virales, proteinas terapéuticas recombinantes, asi
como anticuerpos monoclonales para diagnostico (60; 66; 67). Todas estas aplicaciones se basan

en el cultivo de células primarias o lineas celulares establecidas bajo condiciones controladas.

Mediante el cultivo del Hibridoma t4, es obtenido el anticuerpo monoclonal Anti-CD4 que se
utiliza en la evaluacion cuantitativa de los linfocitos T cooperadores y, por ende, en los estudios de

seguimiento de VIH/SIDA, enfermedades del sistema inmune entre otras inmunodeficiencias (68).

Un paso importante para obtener mayores producciones de anticuerpos monoclonales usando
tecnologia in vitro, es realizar los estudios cinéticos que permitan la caracterizacion del crecimiento
y comportamiento del Hibridoma en las nuevas condiciones de trabajo que serén aplicadas, en el

establecimiento de nuevos procesos productivos.

El Hibridoma T4 anti-CD4 se deriva del clon 93/24/51, el cual es producto de la fusion de células
de mieloma de raton p3/x63.ag8.653 y linfocitos del bazo de ratones Balb/c previamente
inmunizados con linfocitos T auxiliadores de sangre periférica de donantes sanos. El producto de
secrecion es una inmunoglobulina de raton del tipo 1gGzb, que reconoce especificamente al
antigeno de superficie celular CD4 humano, marcador de la diferenciacién de la subpoblacion de

linfocitos T auxiliadores/inductores.

4.1. ESTUDIO CINETICO DEL HIBRIDOMA T4 ANTI-CD4 EN ROLLER.

En la cinética de los cultivos celulares, uno de los aspectos que hay que tener en cuenta es la
formacion de producto, lo cual va a determinar la estrategia fermentativa mas apropiada para la
produccion.

Este estudio se realiz6 a escala de laboratorio primariamente en frascos Roller, porque este sistema
presenta semejanzas con el biorreactor de ola, al no tener impelentes para la agitacion del cultivo,
sino una base de agitacion externa. La figura 5, muestra el perfil de crecimiento, formacion de
producto, consumo de glucosa y viabilidad del cultivo del Hibridoma bajo estudio, que expresa el
AcM anti-CD4.
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Figura 5. Curvas de crecimiento y produccion del Hibridoma T4 en medio de cultivo PFHM-11
en Frascos Rollers. (A), descripcion en funcidn de parametros cinéticos; (B) descripcion en
funcion de parametros productivos.

Xv: Concentracién de células vivas, Xm: Concentracién de células muertas,
Xt: Concentracioén de células totales, Vb: Viabilidad P: Concentracién de Ac.
S: Concentracién de glutamina, t: tiempo
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Como se puede observar en el perfil de la figura 5 (A), durante las primeras 24 h transcurre la fase
de adaptacion celular, donde las células presentan la menor velocidad de crecimiento. A
continuacion, la concentracion de células vivas aumenta hasta las 48 h de cultivo,
correspondiéndose con la fase de crecimiento exponencial, durante esta la viabilidad del cultivo es
superior al 95% vy la concentracion de anticuerpos aumenta progresivamente, como se observa.
Luego sigue la fase de desaceleracion, disminuyendo la velocidad de crecimiento del cultivo, y a
partir de las 72 h transcurre la fase de muerte celular. Sin embargo, resulta interesante que la
concentracion del anticuerpo, medido mediante la técnica de ELISA, sigue en aumento hasta
valores de 146,5 pug ml? debido a la acumulacion de este en el sobrenadante de cultivo. Algunos
autores han reportado que las células sometidas a senescencia apoptética tienden a aumentar la
produccidn de algunas proteinas por la secrecion o liberacion al medio del anticuerpo intracelular
acumulado (36).

En la fase de crecimiento exponencial, la velocidad especifica de crecimiento del Hibridoma t4
alcanza un valor de pimax= 0.046 h™! para un td = 15.2 h, que comparado con los resultados obtenidos
por Miranda en 2011 (umax= 0,034 h! para un td = 20,4 h) para la obtencién del mismo anticuerpo,
fueron superiores como resultados (1). Esto puede deberse a que el autor referido utilizé frascos
Spiner donde la agitacion por impelente provoca a las células un mayor estrés mecanico, a
diferencia de los frascos Roller (69; 70; 71).

Por su lado, la velocidad especifica de produccion de AcM calculada fue de 4,11-10"pug cel*h?
durante la fase exponencial. En fermentaciones donde se utilizé el mismo medio de cultivo para la
produccion del anticuerpo Nimotuzumab o hR3, se report6 una gp=2 -107 pg cel*h (72). Por lo
que el tipo de biomolécula y el hibridoma utilizado, determina la velocidad especifica a la cual se
producen los diferentes anticuerpos, aun cuando las condiciones de cultivo sean muy similares.
También las condiciones de operacion del fermentador determinan una mayor o menor
productividad. Por ejemplo, en este trabajo de desarrollo de tecnologias para la produccion de Anti-
CD4, los cultivos en lote obtenidos superan a los que se obtienen por Zorrilla en el 2011, operando
en el mismo modo pero en frascos spiner el cultivo de un hibridoma en medio suplementado con
suero, donde obtuvo una qp de 1,5-10"ug cel*h? (73).

A pesar que la productividad en el cultivo en lote es mayor en la fase final, resulta importante la
caracterizacion de la fase exponencial porque la fermentacion a escala productiva se propone en

modo semicontinuo, donde las células no deberan alcanzar la fase de muerte celular.
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La velocidad especifica de consumo de glucosa fue de 1.93-10"2 g cel’th? este valor es bajo
comparado con 1,8-10° g cel*h que reporta Henry y Kwok para otro Hibridoma (74). Algunos
hibridomas se caracterizan por un mayor o menor consumo de glucosa. Durante el cultivo se
observa que la concentracion de glucosa disminuye a medida que aumenta la poblacion de células
viables, sin embargo, no se consume toda la glucosa presente en el medio (Figura 5 B). Este aspecto
es similar en algunos cultivos de células de mamiferos porque ademas de la glucosa, la glutamina
es otra fuente de carbono y energia en la mayoria de los medios de cultivo y ambos nutrientes son
requeridos para el crecimiento celular. La proporcion del consumo de cada nutriente depende del
estado del metabolismo celular (34).

El Hibridoma en este medio de cultivo alcanz6 concentraciones de Ac maximas superiores a los
100 pg mlt, encontrandose en el rango reportado para este tipo de linea celular (20-200 pg mi™).
Por otro lado, para el cultivo por lotes la literatura refiere una densidad celular de 1-2-10° cel ml~,
y en este estudio se obtuvo 1.94-1068 cel mI (75). Ademas la productividad obtenida de 4,11- 107
ng.cel’th es superior a la que obtuvo Miranda en medio RPMI 1640 suplementado con SFB (2-
107 pg cel*ht) y ligeramente inferior a la obtenida por el mismo autor en medio MyeloCIM
(5.95-107 pg celth ) (2).

Como se puede apreciar en la tabla 1, haciendo un resumen de parametros importantes del cultivo
celular que nos interesa, el comportamiento del Hibridoma en medio PFHM-I1 indica que se puede
realizar el proceso productivo de obtencion del anti-CD4 en las condiciones que nos hemos
planteado; resultando en un aprovechamiento de los componentes del medio (tomando como base
la fuente carbonada) con un rendimiento Yp/s de aproximadamente 0.21, y una productividad
volumétrica de mas de 120 pg ml* de anticuerpo, lo que es considerado como bueno para cultivo
de células superiores (76).
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Tabla 1. Resumen de los parametros cinéticos del hibridoma t4 en medio PFHM-I1, utilizando
Roller como biorreactores.

Parédmetro XVmax Mmax td 19Gmax ap gs

cinético (108 (hh) (h) (ug mit) (107 (1012
cel ml?) g celth?) g celth?)

Roller 1 1.96 0.044 15.8 167.10 0.239 1.39
Roller 2 1.96 0.044 15.8 124.60 0.417 1.39
Roller 3 1.90 0.049 14.1 147.66 0.578 3.02
Promedio 1.94 0.046 15.2 146.45 0.411 1.93
Desv. Est. 0,03 0.002 0.9 21.27 0.169 0.94
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4.2. ESTABLECIMIENTO DE LAS VARIABLES DE OPERACION PARA LA
FERMENTACION CONTINUA.

Un pardmetro importante para tener en cuenta en cultivos agitados es el estrés hidrodindmico
generado por el flujo de fluidos y el mezclado. Este parametro juega un papel de gran importancia
en el crecimiento y produccion de cada linea celular, como se ha demostrado ampliamente en
tanques agitados mecanicamente. Sin embargo, son pocos los reportes relacionados con el efecto
del estrés hidrodindmico en cultivos celulares en biorreactores de olas (77).

Otro pardmetro a tener en cuenta es la transferencia de oxigeno del liquido hasta las células pues
esta depende del disefio del biorreactor y de las condiciones de operacion del sistema de cultivo:
caudal de aire, volumen del liquido, régimen de agitacion, area de transferencia y viscosidad del
cultivo. El coeficiente de transferencia de oxigeno (kLa) disminuye con la viscosidad y el volumen
del liquido y aumenta con el &rea de transferencia y la agitacion (78; 45; 79).

La forma mas facil de obtener el oxigeno para el biorreactor es por medio del aire, que tiene en su
composicion un 21% (v/v) de oxigeno y ademas su suministro es mas economico, reduciendo los
costos en el proceso de cultivo de células eucariotas superiores (80; 45). En sistemas de cultivo en
suspension, como es el caso, el intercambio gaseoso se produce por difusion simple que puede ser
aumentada por la agitacion que se realice al cultivo (12).

En el caso del Biorreactor de Ola propuesto, que es un sistema de cultivo con agitacion no
convencional, la transferencia de oxigeno a las celulas depende del &ngulo de inclinacion y la
velocidad de la plataforma de agitacion, provocando un movimiento ondulado y de esta forma
ocurre la transferencia entre la superficie del cultivo con la atmosfera de aire y CO2 que se crea en
el recipiente. Estos parametros pueden ser fijados en dependencia del volumen atil del reactor,
quedando la agitacion como parametro a monitorear.

Este biorreactor tiene como ventaja que, mediante la unidad de control, se pueden controlar
automaticamente el flujo de gases para mantener en rangos adecuados el pH y la concentracién de
oxigeno. La velocidad de oscilacién depende del volumen del cultivo, la densidad celular y el
tamariio de la bolsa de fermentacion. Generalmente, se aumentan las oscilaciones por minuto (rpm)
a medida que aumenta la demanda de oxigeno (81).

Para seleccionar los parametros de operacion, que permitieran un buen desempefio del cultivo, en
el disefio experimental se estudiaron dos factores criticos y sus interacciones: la velocidad de

agitacion, en los niveles 17 y 25 rpm y el volumen de trabajo a 15, 20 y 25 .
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Para la fermentacidn se empled un sistema de aire comprimido libre de particulas y filtrado con
filtros para aire de 0.22um.

Como variables de respuestas se midieron la cantidad de células vivas, velocidad de crecimiento y
productividad. Las caracteristicas del disefio y el comportamiento de los parametros cinéticos en

cada una de las corridas se muestran en la tabla 2.

Tabla 2. Resultados obtenidos en la corrida experimental en el biorreactor de olas Applikon
50L.

Volumen, Xv IgG VI qp

Agitacion (10%cel ml?) (ug ml?) (h'1) (107 ug celth?)
151, 17 rpm 1.52 +0.25 52.29 + 7.68 0.033 £ 0.005* 6.13+2.10
151, 25 rpm 1.15+0.32 29.37+£9.22 0.027 £ 0.004 4.80+1.70
201,17 rpm 2.09 £ 0.07 74.67 + 4.16% 0.030 = 0.002* 13.50 + 3.03*
201, 25 rpm 1.46 +0.27° 53.03 + 3.62 0.021 + 0.002 8.05+3.20
251, 17 rpm 0.97£0.12 44.00 + 7.55 0.024 + 0.002 10.86 £ 2.20
251, 25 rpm 0.85+0.04 28.33+3.21 0.029 + 0.003 8.11+£1.33

* Mejor valor mostrando diferencias significativas, respecto al resto de los valores en una misma

columna.
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La experimentacion se realizd6 en modo semicontinuo, el cual tiene como ventaja, la mejora
significativa de la eficiencia del cultivo en comparacién con el modo por lote, a pesar de los
cambios ambientales constantes que se les imponen a las células, por la extraccion y reposicion de
medio (82). Se inoculd el biorreactor en un volumen total de 15 | y una concentracién de 0,4-10°
cel mIt. Una vez adaptadas las células al medio y haber iniciado la fase de crecimiento exponencial,
se comenz6 a tomar los datos experimentales, utilizando una velocidad de dilucion de 0.5 d. Para
los otros volimenes estudiados, se aumentd el medio de cultivo hasta alcanzar 20 y 25 | y se ajustd

la concentracion a 0,4-10° cel mI"t en ambos casos.

Como se puede apreciar en el analisis estadistico realizado para la concentracion de células vivas
Xv (Anexo 3), podemos decir que tanto el volumen y la agitacion influyen significativamente por
separado en el comportamiento de este parametro cinético, no siendo asi la contribucion conjunta
de ambos factores. Mediante la prueba de rangos maltiples se compararon las medias de cada
tratamiento, resultando en diferencias significativas entre si. Los mejores valores de Xv se obtuvo
para un volumen de 20 | y 17 rpm, para un valor promedio de 2.09-10° cel mIt; mientras que para
25 | de volumen y 25 rpm, se tiene la menor concentracion celular que fue de 0.85-108 cel ml*
(Tabla 2).

En el caso de 15 |, con agitacion de 17 y 25 rpm se obtuvo una concentracion celular de 1.52-10°
y 1.15-10° cel ml? respectivamente, menor que las fermentaciones a 20 | como era de esperar,
estando relacionadas con la productividad que exhibe este Hibridoma y siendo desfavorecida la
viabilidad con el incremento de la agitacion en todos los casos (Figura 6). Efecto similar se observd
a 25 | y la mayor agitacion de 25 rpm, donde la concentracién celular fue el mas bajo resultado
obtenido, como se describié anteriormente. Por lo que los resultados con diferentes volumenes
indican que a estas condiciones se debe trabajar a una agitacién menor, para disminuir los niveles

de espuma en el biorreactor que pueden causar el estrés celular (81).

El incremento de volumen en el reactor aunque podria parecer ser apropiado para incrementar la
disponibilidad de nutrientes, los mejores valores se obtienen a 20 I, pues a mayor volumen se
muestra afectacion del conteo celular (Figura 6), que puede ser causada por insuficiente
oxigenacion por una baja transferencia de oxigeno a las células; determinando para 25 | una
concentracion de células vivas menor incluso que el tratamiento con volumen de 15 I, alcanzando
s6lo 0.97-10° cel mI (Tabla 2).
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Como podemos observar en el Andlisis de Varianza (Anexo 3) que compara las diferentes
condiciones y su efecto en la velocidad de crecimiento, mostré que la agitacion, el volumen y la
interaccion entre estos, tienen un efecto estadisticamente significativo y desfavorable sobre la
velocidad de crecimiento con un 95,0 % de nivel de confianza. Segun el Duncan el comportamiento
de este parametro cinético no tiene diferencia significativa entre 15y 20 I, para la menor velocidad
de agitacion, donde se obtiene un resultado similar entre 15 y 25 | para 25 rpm; estableciendo una
tendencia a disminuir el valor de este pardmetro con el incremento del volumen o la agitacién
(Tabla 2, Figura 6). El menor valor de p=0.021 h* para los 20 | y 25 rpm (Tabla 2). Con respecto
a los cultivos de Hibridoma podemos decir que esta velocidad se encuentra en las medias reportadas
de 0.020 y 0.035 ht por la literatura (47; 72; 76). Al analizar la velocidad de agitacion el mejor

comportamiento de forma general se obtuvo para 17 rpm.

En el gréafico de interacciones de la Figura 6, se puede corroborar estos resultados indicando que
las mejores condiciones de operacion referente a la velocidad de crecimiento celular sona 151y
17 rpm con un valor de 0.033 h?, este valor es importante para la fermentacion porque indica el

tiempo que demoran las células para duplicar su generacion (76).

La productividad especifica de produccion es una medida de la produccién de anticuerpos por
célula viable, mientras mayor sea su valor, mayor serd la produccién de anticuerpos durante la
fermentacion. Por este motivo se tom6 como criterio decisivo para la eleccion de los parametros

de operacion (83; 76).

El analisis de varianza indic6 que ambos factores, tienen influencia significativa sobre la
productividad celular, sin embargo, la interaccion entre ellos no tuvo efecto (Anexo 3). La
comparacion de las medias obtenidas por cada tratamiento arroj6é que para 25 y 20 | el
comportamiento es similar estadisticamente (Figura 6), mientras que para 15 | hay una menor
productividad. Con respecto a la agitacion los mejores resultados se obtuvieron a 17 rpm. En la
tabla 2 se puede apreciar como a 17 rpm y 20 | se tienen los mejores valores de productividad, con
un promedio de 13,5-10° ug cel*h, acumulandose IgG hasta llegar a una concentracion de 74.67
+4.16 ug ml.

La experimentacion demostro que a pesar de que el volumen maximo de trabajo en el fermentador

es de 25 |, los resultados obtenidos no fueron los mejores. Segun la bibliografia un mayor volumen
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de trabajo exige de una mayor velocidad de agitacion para mantener en el cultivo una adecuada
concentracion de oxigeno, pero a su vez esto provoca espuma en el fermentador ocasionando dafios
a las membranas celulares de la linea celular que estamos empleando y por ende la productividad
disminuye (81).

El mejor desempefio del cultivo del Hibridoma t4 en el fermentador fue a 20 | y 17 rpm, donde en
estas condiciones se observd menor formacion de espuma y baja turbulencia, indicando que la
geometria del sistema y el modo de agitacion son importante a la hora de escoger las variables de

operacion.
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Figura 6. Grafico de las interacciones entre las variantes de volumen (15 I, 20 I, 25 1) y agitacion
(17 rpm, 25 rpm) para las diferentes variables de respuesta: [, velocidad especifica de
crecimiento; Xv, concentracion de células vivas; gp, productividad celular de anticuerpos.
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4.3. ESTABLECIMIENTO DEL PROCESO PRODUCTIVO.

Los procesos de produccion de anticuerpos monoclonales en la industria comprenden dos etapas
fundamentales: el cultivo celular (fermentacion) y la purificacion. Antes de iniciar la etapa
productiva es necesario tener optimizado el proceso de cultivo celular, lo cual no sélo se logra
mediante la seleccidn de clones altamente productivos, sino también, mediante la optimizacion de
la composicion del medio y de las condiciones de funcionamiento del biorreactor (84).

Una nueva tendencia para estas producciones es la implantacion del sistema de biorreactores de un
solo uso, o desechables, los que tienen como ventajas una menor inversion de capital y costos
operativos, mejora de la programacion de la produccion y mayor replicacion del proceso. Ademas,
son aplicables en las producciones con calidad, asegurando las buenas practicas de manufacturas
(GMP) (43).

De ahi que se escogiera el Biorreactor de Ola (Wave Bioreactor®) de la firma Applikon™ (Figura
7), utilizando bolsas desechables de polietileno con volumen total de 50 | y un volumen de trabajo
de 25 I; controlando la mezcla de gases de aire y CO2 mediante la unidad de control automatico del
fermentador (www.apllikonbiotechnology.com). La seleccion se hizo por resultar apropiado su
relacion costo/volumen y segun las demandas previas establecidas para este tipo de producto en el
pais, que no sobrepasan 1 g del AcM en el afio, se deben emplear alrededor de 400 € en la
adquisicion de la bolsa de fermentacion para obtener 50 | de sobrenadante anti-CD4
(www.apllikonbiotechnology.com).

Por otro lado, el desarrollo de los procesos de purificacion se enfoca en la obtencion de altos
rendimientos y productividades, asi como altos grados de pureza. Tradicionalmente los anticuerpos
monoclonales han sido purificados por una secuencia de diferentes pasos cromatograficos y
operaciones de separacion por membrana (85; 86).

Las etapas que comprenden el proceso productivo para la obtencidn de la molécula anti-CD4 son
las siguientes:

1- Preparacion del medio de cultivo.
2- Preparacion y montaje del fermentador.
3- Obtencién del Inéculo.
4- Corrida de fermentacion.
5- Clarificacion y Concentracion.
6- Purificacion del sobrenadante.
A continuacion, se detallan las caracteristicas del proceso que se propone, en cada etapa referida.
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Figura 7. Wave Bioreactor® (Bioreactor de Ola) utilizado en LABEX de la empresa Applikon
(www.applikonbio.com).


http://www.applikonbio.com/
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4.3.1. Preparacion del Medio de Cultivo.

El medio de cultivo constituye el aporte de nutrientes indispensables para el crecimiento de las
células. En el proceso productivo propuesto se emplea el PFHM-I1 que es un medio libre de suero,
ya que el mismo fue disefiado y optimizado para el crecimiento de hibridomas y la produccion de
anticuerpos monoclonales (www.fishersci.com). En procesos anteriores, para la obtencion de AcM,

se ha utilizado en el CIM el RPMI 1640, medio de cultivo suplementado con suero fetal bovino.

El medio seleccionado tiene como principal desventaja su adquisicién, porque es comercializado
por empresas norteamericanas lo que pone en riesgo su suministro constante; sin embargo, por su
factibilidad econdmica y eficiencia en el cultivo, ha sido ampliamente utilizado en la produccion

de anticuerpos monoclonales por el Centro de Inmunologia Molecular, en los Gltimos diez afios.

Por estas razones se prepararon 150 | de este medio de cultivo seleccionado, los cuales fueron
empleados tanto en la obtencion del inoculo y la fermentacion, una vez que se comprobd la

esterilidad del mismo.

4.3.2. Montaje del Fermentador.

El Biorreactor de Ola de la firma Applikon™, al tener un disefio no convencional tiene como
operacion mas critica, el montaje de la bolsa de fermentacion. Esta operacion consiste en acoplar
al sistema todas las conexiones y sensores necesarios para el suministro y extraccion de medio,
gases, muestras e indculo. Esta etapa fue realizada en cabina de flujo laminar, que brinda un
ambiente libre de particulas necesario para evitar la contaminacion del sistema. Un error en este

paso puede comprometer todo el proceso productivo (Anexo 4).

4.3.3. Obtencién del Inéculo.

El principal objetivo del in6culo es conseguir un alto nivel de biomasa viable en un estado
fisioldgico 6ptimo para su uso. Un indculo adecuado debe estar en fase de crecimiento activo, estar
libre de contaminacion, y tener capacidad de formacion de productos. Para obtener el mismo son
esenciales el sistema de cultivo y el medio de produccién (87).

Para la generacion de la cantidad de células requeridas para la inoculaciéon del fermentador se
emplearon sistemas de cultivo estaticos (frascos de cultivo T) en la primera etapa y agitados
(frascos rollers) en la etapa final. Este ultimo sistema de cultivo fue probado con buenos resultados,

durante la evaluacion del crecimiento del hibridoma y su productividad (ver acapite 4.1).
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Para llevar a cabo esta primera etapa de la generacion del inoculo se descongelé un ampula del
banco de trabajo, la misma contenia 11-10° cel mI* con una viabilidad de 96%. Las células fueron
expandidas a dos frascos “T” de cultivo de 75 cm? a una concentracién inicial de 0.3-108 cel mlIL.
Una vez alcanzado 150-10° cel con un 95% de viabilidad, se pasé a la etapa del cultivo en agitacion
ya que este permite obtener mayores concentraciones celulares y rendimientos volumétricos, asi
como facilita el aumento de escala, comparado con el sistema estatico. (88).

A partir de este cultivo se sembré un frasco rotatorio con 0.3-10° cel mI™ten 300 ml de medio de
cultivo. EIl cultivo se trabajo cada 48 h y una vez alcanzada una buena confluencia celular se
sembraron nuevos frascos, hasta llegar a un maximo de 8 unidades. Estas condiciones permitieron
obtener un inéculo de 6300 millones de células en 4 | de medio con una viabilidad de 94 %. La
calidad del inoculo influye en el buen desarrollo del proceso de fermentacion al reducir el tiempo

de la fase de adaptacion.

4.3.4. Corrida de Fermentacion.

Para empezar la corrida de fermentacion se fijaron los parametros de operacion segun los resultados
obtenidos en el disefio experimental, manteniendo siempre la agitacion en 17 rpm que fue donde
se obtuvieron los mejores valores de los parametros cinéticos. El fermentador se inoculéen 151y
0.4-10° cel mlI, en la etapa inicial el modo de trabajo empleado fue de lote incrementado hasta
alcanzar los 20 | a las 48 h. A partir de este momento se empezé a aplicar el modo de operacién
semicontinuo, empleando como estrategia de cosecha 0.2 a 0.5 d*, siempre que la concentracion
celular fuera superior de 1.5-10° cel ml%, de esta forma se garantiz6 el recambio en el fermentador
para disminuir los metabolitos toxicos presentes en el cultivo.

Los dias que se obtuvieron concentraciones inferiores al limite establecido, se esperaron 24 h més
para realizar la cosecha, estos puntos en su mayoria coinciden con el momento en que se realizaron
diluciones al fermentador superiores de 0.4 d!, lo cual provoco que las células cayeran en la fase
de adaptacion, lo que sugirio mantener un limite de dilucion inferior a 0.4 d* para obtener un mayor
crecimiento celular.

Como resultado, durante la corrida productiva se mantuvo la viabilidad por encima del 90 % con
un promedio de 96 + 2 %, demostrando un excelente estado fisioldgico de la linea celular durante
toda la fermentacion. Las concentraciones celulares diarias estuvieron alrededor de (1.71 + 0.39)
-10° cel mI*. El comportamiento en la variacion de la concentracion celular coincide con lo

reportado en trabajos previos (89; 47) que refieren a mayores velocidades de dilucién se obtienen
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menores concentraciones celulares, pero mayor fraccion de células viables para el cultivo de
Hibridoma en modo semicontinuo (Figura 8). La variacion de la concentracion de glucosa en el
medio de cultivo no fue significativa, manteniéndose en 3.16 + 0.23 g I como promedio durante
toda la corrida, demostrando que el Hibridoma es bajo consumidor de esta fuente de energia,
coincidiendo con los datos obtenidos durante el estudio cinético. Se ha demostrado en la literatura
que existen Hibridomas que utilizan la glutamina como fuente principal de carbono para su
metabolismo, como ya se habia hecho referencia anteriormente (90; 20).

La concentracion de anticuerpos en los primeros dias de la corrida varié constantemente,
llegandose alcanzar valores superiores a 65 mg 1%, sin embargo, a partir de las 435 h se mantuvo
mas estable, cercana a los 50 mg I. Este comportamiento se debe a que en esta etapa se estabiliza
las diluciones de trabajo de 0.4 a 0.5 d?, utilizando como estrategia sacrificar velocidad de
crecimiento para mantener una buena viabilidad del cultivo y acumular mayor cantidad de producto
(Figura 9).

En los gréaficos de la figura 9, se observa como durante toda la fermentacién no hay un
comportamiento estable de los parametros cinéticos p y td, pues se obtienen valores promedios de
0.015 h'! y 53.26 h respectivamente, inferiores a los obtenidos en el estudio en frascos rotatorios
por lote y en la corrida experimental. Este resultado se debe al modo de operacion empleado, en
donde a medida que se realizan las cosechas varian las poblaciones celulares en el cultivo, por lo
que la poblacion celular en el fermentador se vuelve heterogénea y tiende a disminuir la velocidad
de crecimiento con el tiempo (46; 47).

La productividad promedio fue de 4-107 pg cel’*h’, con una tendencia variable por la influencia
de las “"cosechas” realizadas al fermentador que determind la reduccion drastica de este parametro
durante la fermentacién (figura 9). La literatura recoge la existencia de una correlacion
inversamente proporcional entre gp y Y, como patrén mas comun entre el crecimiento celular y la
produccién de anticuerpos para células de Hibridoma, que no se observa sin embargo en este
cultivo (91; 92; 93).

En la corrida de fermentacion se cosecharon 3 bolsas de sobrenadante con volimenes cercanos a
los 50 I, a las 264, 552 y 792 h. En la tabla 3 se muestran los valores de los volimenes de las 3
cosechas, asi como las concentraciones de anticuerpos, las que estuvieron alrededor de 42.66 mg
I y también la masa generada en cada caso. Como se puede apreciar la diferencia entre cada lote

no son significativas, por lo que podemos concluir que el proceso fue repetitivo y estable.
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Figura 8. Cinética de Crecimiento y produccion del hibridoma t4. Corrida de la fermentacion
en el Biorreactor de Olas.

Xv: Concentracion de células vivas, D: Velocidad de dilucion, Vb: Viabilidad
P: Concentracion de Ac., S: Concentracion de glucosa.
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Finalmente, en esta corrida se obtuvo 6 563.26 mg del AcM, masa suficiente para cumplir futuras
demandas de este producto.

La obtencidn de las cantidades deseadas del producto fue muy importante, pero no suficiente para
considerar establecido el proceso productivo de fermentacién, pues para ello se debia comprobar
la calidad de la molécula de anticuerpo monoclonal mediante la prueba de actividad bioldgica a lo
largo del proceso.

Un método muy potente utilizado para evaluar esta actividad bioldgica in vitro es la citometria de
flujo, basada en las caracteristicas morfoldgicas de las células y en su capacidad de fluorescencia,
asociado al reconocimiento especifico mediante un anticuerpo secundario conjugado a una
molécula fluorescente (94). La técnica emplea como control de referencia el patron fabricado por
la firma DAKO™ que reconoce de un 30 a un 51 % de linfocitos en sangre periférica.

En el Anexo 5 aparecen los resultados con el patrén, en dos diluciones diferentes, que serviran para
evaluar este reconocimiento.

Los resultados mostrados en la tabla 3, de la actividad biologica para cada cosecha fueron
superiores al 40% de reconocimiento especifico del antigeno CD4+ en superficie celular, lo cual
significa que este anticuerpo cumple las especificaciones establecidas.

La propuesta utilizada para fermentacion y obtencién de indculo en este trabajo, se aprob6 como
procedimientos normalizados y es recogido en el documento del Proceso O3 - Obtencion de IFA'y
Sobrenadante de Cultivo (95).

4.4. CLARIFICACION Y CONCENTRACION DEL SOBRENADANTE.

Se han utilizado varios tipos de operaciones unitarias para la cosecha y clarificacion de productos
expresados extracelularmente a partir de cultivos de células de mamiferos. Las técnicas claves
incluyen centrifugacion, microfiltracion, filtracion en profundidad, filtracion a traves de
membranas de tamafio absoluto de poros, adicion de floculantes para mejorar otros pasos de
cosecha y cromatografia en lecho expandido (96).

El método empleado fue filtracion tangencial con membrana, muy utilizado en la industria
biotecnologica, por consistir en una operacion simple y brindar un permeado totalmente libre de

células. Sin embargo, tiene como principal limitacion que, en dependencia de los componentes del
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cultivo, puede ocurrir la obstruccién de la membrana, debido a la aglomeracion de células durante

el proceso.

Las tres cosechas durante la fermentacion del Hibridoma t4 fueron filtradas, con solo un 10 % de
pérdida de volumen por retencién en las membranas de los filtros utilizados; quedando un volumen
final por bolsas filtrada de 45, 50 y 45 | respectivamente, con una masa de anticuerpos superior a
los 1700 mg y en todas las cosechas el anticuerpo mantiene un % de reconocimiento en el rango
establecido de 30 % a 51 % segun la especificacion (Tabla 3). Estas pérdidas se encuentran en el
rango reportado para el proceso de clarificacion y purificacién, que establece como limite un 70%
de recobrado y por tanto, menos del 30 % de pérdidas (60).

Para disminuir el volumen de carga y el tiempo de aplicacion del sobrenadante de cultivo en el
proceso de purificacion, se decidié introducir un método de concentracion previo al proceso
cromatogréfico. Para la concentracion de cada bolsa de sobrenadante filtrado fue empleado un
cartucho de fibras huecas con tamafio de poro de 30 kDa, lo que permitid la retencion del anticuerpo
en la corriente de circulacion. La principal ventaja de este dispositivo es su facil manipulacion y
bajo costo de operacion, ademas los elementos de la membrana pueden recuperarse y reutilizarse
(97). Su principal inconveniente es que no puede ser emplear con sobrenadantes de muy alta
concentracion debido a que su superficie activa se puede agotar en muy poco tiempo.

En el proceso de concentracion se redujo el volumen entre 1.3 y 2.4 | para un factor de
concentracion superior a 20 veces. Estos concentrados fueron caracterizados y los resultados se
muestran en la tabla 4, donde se observa una alta eficiencia en el proceso, superior al 90 %. En el
caso del lote D41Sc1303, fue mayor el volumen procesado, por lo que presenta la menor
concentracion de anticuerpos con respecto al resto de los lotes, debido al agotamiento del cartucho
de concentracion, el cual puede ser reutilizado hasta tres veces, como demostré el presente estudio
(98).

Al comparar el promedio de porciento de reconocimiento tanto del sobrenadante concentrado
(47.83 %) como del filtrado (48.33 %), se obtiene que la diferencia es no significativa, por lo que
se concluye que el proceso de concentracion propuesto es efectivo al permitir reducir mas de 20
veces el volumen inicial de producto y mantener la integridad y la propiedad de reconocimiento de
la molécula de anti-CDA4.
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La tendencia historica en la produccion “in vivo™ de LAM anti-CD4 en LABEX tiene como
caracteristicas la obtencion de un litro de producto a partir de 500 ratones, donde la concentracion
oscilaentre 1.5—2 g I'* de anticuerpos. Cuando se compara estos datos con los resultados obtenidos
en la concentracion de sobrenadante (Tabla 4) se puede observar que a pesar de que la tecnologia
in vivo brinda mayor concentracion de producto, cuando se emplea el biorreactor de ola se pueden
obtener menores cantidades de impurezas a separar mediante la cromatografia, ademas de eliminar

los problemas bioéticos asociados al uso de animales de laboratorio.
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Tabla 3. Datos de las cosechas de fermentacion (A) y filtrado mediante filtracion tangencial con
membrana (B).

A)
Volumen Concentracion Masa gf;'l\élﬁsg
Cosecha Lote g
-1
U (mg 1) (mg) (%)
1 D41S1301 50 40,22 2011 42,6
2 D41S1302 54 41,19 2224 51,0
3 D41S1303 50 46,56 2328 51,4
Promedio 51+2 42,66 + 3,42 2188 + 162 48,3+49
B)
Lote Volumen (1) Concentracion Masa Actividad %
(mgl?) (mg) Biologica Pérdidas
(%)
D41S1301 45 40,22 1809,9 42,60 10
D41S1302 50 41,19 2059,5 51,00 7
D41S1303 45 46,56 2095,2 51,40 10
Promedio 47 42,66 1988,2 48,33 9
Desv. Estd 3 3,00 155,0 5,00 1
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Tabla 4. Caracterizacion del Sobrenadante de la fermentacion concentrado.

Lote Volumen | Concen- Masa Eficiencia Reduccién Actividad
tracién
() (mQ) (%) del Volumen Bioldgica
(mg 1)
(%)
D41Sc1301 1,3 1309 1702 94 34,6 47,0
D41Sc1302 1,7 1137 1933 94 23,5 494
D41Sc1303 2,4 843 2023 97 20,8 47,1
Promedio 1,8 1096 1886 95 26 47.8
Desv. Estd 0,6 236 166 2 7 1,4
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4.5. PURIFICACIE:;:::-ON DEL ANTI-CDA4.

El método de separacidén cromatografico més usado para purificar la mayoria de las especies de
IgG es la Cromatografia de Afinidad, usando el empaquetamiento con matrices consistente en
Proteina A (99). La Proteina A, originalmente derivada de una cepa de Staphylococcus aureus, esta
compuesta por un anico polipéptido de una masa molecular de 42 kDa. La misma posee la
propiedad de unirse a moléculas de IgG por la fraccidn constante, lo que naturalmente aprovecha
el microorganismo para bloquear la respuesta del sistema inmune. El estandar actual es una version
recombinante truncada de 32 kDa que exhibe la misma afinidad por la IgG que la proteina nativa,

pero que, a la vez, posee propiedades de uniones no especificas considerablemente menores (100).

La captura de proteinas "diana” de la cosecha cruda define las etapas de procesamiento downstream
restantes. Cuanto mas eficiente y selectiva sea la captura, menos complicadas seran las siguientes
operaciones de cromatografia, filtracién, formulacion y acabado. Para anticuerpos monoclonales,
la captura invariablemente selecciona preferencialmente la cromatografia de afinidad con resinas
de Proteina A (101).

Para realizar la separacion del anticuerpo monoclonal anti-CD4 contenido en el sobrenadante
concentrado se empled la cromatografia de afinidad como paso de captura y concentracién de la
molécula, siguiéndole luego un cambio de buffer empleando membranas de dialisis de 10 KDa.
Este proceso es el mismo que se emplea para la obtencion de este AcM, purificado a partir de
Liquido Ascitico Murino (LAM) (102).

Fueron realizadas 6 corridas productivas donde se dividié cada lote de sobrenadante concentrado
en dos volumenes iguales para su aplicacion a la columna. El perfil cromatogréfico que se obtuvo

se muestra en el Anexo 6, el cual cumple con el patron reportado (1; 100).

En todos los casos quedo registrado la elucion en un pico Unico, lo que reflejo la alta pureza de las
proteinas salientes. La altura del pico es una medida indirecta de la masa de anticuerpos
introducidos al sistema en los sobrenadantes aplicados, y es también un reflejo de la concentracion
de anticuerpos en el purificado. Las caracteristicas del proceso establecido se muestran en la tabla
5.
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Tabla 5. Resultados de la purificacion del sobrenadante concentrado.

APLICADO ELUIDO
Lote del Volumen conc. Masa | Volumen | Conc. | Masa | RECOBRADO
purificado | g AcM | (mg) | (ml) |(mgml) | (mg) 06)
(ml) (mg ml?)

D41P1302 550 1.309 719.95 96 4.80 459.36 63.80
D41P1304 550 1.309 719.95 99 5.26 520.74 72.33
D41P1305 850 1.137 966.45 100 5.26 526.00 54.43
D41P1306 850 1.137 966.45 96 6.76 526.00 67.15
D41P1307 1200 0.843 1011.60 99 5.32 526.68 52.06
D41P1308 1200 0.843 1011.60 96 5.40 518.40 51.25

Promedio 97 5.47 512.86 60.17

SNc: sobrenadante concentrado
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Las concentraciones de los purificados se mantuvieron entre 4.8 - 6.7 mg ml, estas son superiores
a las obtenidas por Miranda quien trabajo a una escala inferior, reportando concentraciones de 2.55

mg ml™? (1).

El estandar de la industria para el recobrado en pasos de captura de anticuerpos monoclonales en
Proteina A varia entre 70 y 95 % (103). En este caso se obtiene un valor medio de 60.17 %. La
diferencia entre el valor reportado en la literatura y los valores obtenidos en la captura del anti-
CD4 puede estar dada por el método de cuantificacion de IgG en el crudo de fermentacion,
mediante ELISA, que tiene una tendencia a subestimar los resultados; por lo tanto, los valores de
recobrado obtenidos tomando esta técnica como referencia, pueden ser inferiores a los valores
reales. Otros procesos de purificacion de anticuerpos de la familia 1gG refieren datos de recobrados
entre 55.3 y 95 % para diferentes proteinas A (104; 55).

El sistema de calidad de LABEX tiene establecidos limites de aceptacion para la molécula que se

obtiene a partir de LAM los cuales se muestran en el Anexo 7 (105).

Estos mismos criterios fueron los evaluados para los productos obtenidos en el nuevo proceso
productivo. Para ello fueron enviadas muestras al laboratorio de control de la calidad del CIM,
donde se realizaron: determinacién de identidad por la técnica de electroforesis en condiciones
desnaturalizantes y reducida (SDS-PAGE), la prueba de pureza por cromatografia liquida de alta
resolucion (HPLC) y la actividad biolégica por citometria de flujo, ademés de otras pruebas. Los

resultados principales se muestran en la tabla 6.

Los purificados presentaron una pureza determinada por el método de electroforesis SDS-PAGE
reducido con valores que oscilaron entre 53 y 58 kDa para la cadena pesada y 24 y 25 kDa para la
cadena ligera; cumpliendo con el criterio de aceptacion, donde establece que la cadena pesada debe
estar cercana a 50 kDa y la cadena ligera aproximadamente en 25 kDa manifestando patrones

electroforéticos que evidenciaban pureza e identidad de la molécula (Anexo 8).
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Tabla 6. Resultados de las especificaciones de calidad del Anti-CD4 purificado a partir de
sobrenadante de cultivo.

Lotes Pureza por Identidad por Actividad
electroforesis Bioldgica
HPLC (%)
(kDa) (%)
D41P1302 99.89 57.57 —25.34 35.6
D41P1304 99.93 58.08 —25.45 37.8
D41P1305 99.67 54.22 -25.13 37.8
D41P1306 99.70 53.68 — 25.00 31.2
D41P1307 99.91 53.68 — 25.00 36.0
D41P1308 99.83 53.06 — 24.65 47.0
Promedio 99.82 +0.11 55.05 - 25.09 37.6+5.21
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La pureza también fue evaluada mediante la técnica de HPLC obteniéndose como resultado un
promedio de 99.82 % (Anexo 9). La actividad bioldgica mostré valores que se encuentran entre 31
y 47 % de reconocimiento especifico cumpliendo igualmente con los limites estipulados (Tabla 6).
En la tabla 7 se muestran los resultados de calidad para purificados obtenidos a partir de LAM y
usando el proceso que se ha disefilado. Como se puede apreciar no hay diferencias entre las
moléculas obtenidas entre ambos procesos. En el caso de la pureza los valores promedios estan
cercano al 99.8 % y la actividad biologica, a pesar de existir diferencias estan en el rango reportado
por la especificacion (105). Por lo que se puede inferir que la introduccién de la fermentacién en
biorreactor de ola, no modifica la estructura, identidad y actividad biol6gica de la molécula Anti-
CDA4.

Tabla 7. Resultados de las especificaciones de calidad del Anti-CD4 purificado a partir de
liquido ascitico murino.

Lotes Pureza Identidad Actividad Biologica
HPLC por electroforesis (%)
(%) (kDa)
02P1201 99.94 57.74 - 24.07 50.9
02P1202 99.43 55.07 -25.00 37.0
02P1203 99.95 57.24 -25.25 39.6
Promedio 99.77 £ 0.29 56.68 — 24.77 425+7.5
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4.6. VALORACION ECONOMICA DEL PROCESO PRODUCTIVO "IN VITRO".
Uno de los aspectos méas importantes en el establecimiento de un proceso productivo
independientemente de su naturaleza, es determinar el costo de produccion. Este dato nos permite

conocer la rentabilidad del proceso en si, ademas de su viabilidad.

A continuacién, se presenta el diagrama de flujo con la secuencia del proceso productivo propuesto
a validar (Figura 10).

El nuevo proceso productivo introduce cambios principalmente en la etapa de obtencion del
Ingrediente Farmacéutico Activo (up-stream), manteniéndose invariable el resto de las operaciones
a partir de la etapa de purificacion. Por estas razones el analisis economico abarca el proceso de

preparacion de medios, obtencion de indculo, fermentacion, clarificacion y concentracion.

Partiendo de un analisis de los datos historicos durante los afios 2011 al 2013, de la produccién de
anti-CD4 purificado a partir de LAM, donde existio la mayor demanda para este producto llegando

a 1 g al afo. Sobre esta base se disefid el proceso productivo y se realizo el calculo econémico.

Para obtener un gramo de producto es necesario partir de 50 | de sobrenadante de cultivo, rico en
anticuerpo monoclonal Anti-CD4. En la corrida de fermentacion, este resultado se obtiene a los 11
dias de trabajo, con una masa total de 2 g, pero debido a las pérdidas por procesamiento, esta
cantidad se reduce hasta 1,7 g al final del proceso de concentracion.

A cada una de las etapas se le confecciond la ficha de costo, donde se reportan los gastos directos
en que se incurre directamente en las operaciones, definidos principalmente por los reactivos,
materiales y la mano de obra de operacion (Anexo 10).

En la Fig. 11 se muestra el desglose de los gastos por operaciones, el cual tiene un valor total de $
1546,93 UM, donde el mayor por ciento esta representado por la etapa de clarificacion (32 %) y a
continuacidn la de fermentacion (28 %); definiéndose como los dos procesos criticos. Esto se debe
a que los materiales que se utilizan, en su gran mayoria son filtros y bolsas, los cuales son
importados y tienen un precio elevado, debido a su costo unitario y su fletaje. La tercera etapa en
importancia es la preparacion de medio de cultivo para la fermentacién, con un 18 %, donde se
utilizan materiales gastables y medio de cultivo, los cuales también son importados. Por tanto, es
preciso, que estas tres etapas sean las de mayor eficiencia durante el proceso productivo, porque

son las que tienen una mayor repercusion en el costo total de operacion.
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Figura 10. Diagrama de Flujo del Proceso productivo propuesto.



P

Obtencion del Anticuerpo Monoclonal anti-CD4 en Biorreactor de Ola Applikon 50L - ﬁ

|

ESTRUCTURA DEL COSTO DIRECTO DE OPERACION

MEDIO DE
EXPANSIONES;
91.93
CONCENTRACION ;
116.37 6% EXPANSION - INOCULO;

115.90
7%

8%

FERMENTACION;
434.37

28%
18%

32%
CLARIFICACION; 502.26

Figura 11. Estructura de los gastos directos de operacion en la ficha de costos de procesos.



Obtencion del Anticuerpo Monoclonal anti-CD4 en Biorreactor de Ola Applikon 50L a: E

Para la produccién de un litro de LAM anti-CD4, es necesario emplear 500 animales, en este
volumen se obtiene igual cantidad de producto que en 50 | de sobrenadante, sin embargo, la
adquisicion de los Biomodelos se realiza en CENPALAB, centro que se encuentra ubicado en la
Habana. Cada ratdn tiene un precio de 27.48 CUP, los cuales deben ser trasladados en avion hasta
Santiago de Cuba y una vez en el centro son sometidos a cuarentena, la cual dura de 7 — 10 dias,
después son liberados y pre inoculados, luego de un tiempo minimo de espera de 7 dias, se realiza
la inoculacion, la etapa de extraccién comienza aproximadamente después de 15 dias y puede
demorar hasta 15 dias mas; con una ganancia de tiempo de alrededor de 30 dias, si se emplea la
fermentacion en el biorreactor. Durante todo este periodo los mayores gastos son por mano de obra
de operacion y alimentacién de los animales. No obstante, la productividad obtenida mediante este

proceso “in vivo™ es mayor, resultando alrededor de 0.03 g I*d*

Si se realiza una comparacion econdmica en moneda unitaria entre ambas plataformas productivas,
solamente la adquisicion de los Biomodelos tiene un costo de $ 13 130,00 UM, valor que resulta
superior a los $ 1546 ,93 UM de la produccion in vitro; por tanto, el empleo de fermentadores de

ola para la obtencion del anticuerpo monoclonal anti-CD4 resulta factible econdmicamente.

La tecnologia in vivo tiene como principal desventaja la variabilidad entre lotes productivos, y las
dificultades que se presentan en las etapas de clarificacion-purificacion, asi como los aspectos
éticos que involucran estos procedimientos. Muchas veces estos aspectos éticos determinan su
comercializacion en mercados donde existen fuertes regulaciones restrictivas a estos procederes,

ademas de los controles sanitarios que se exigen por los Organismos Reguladores.

La tecnologia in vitro elimina las dificultades anteriores, pero incrementa la dependencia de
proveedores externos para mantener estable el proceso productivo. Esto Gltimo se puede mejorar a
través de un sistema de logistica bien establecido, que reduzca los riesgos asociados, donde el CIM

tiene vasta experiencia y con evaluaciones de varios proveedores.

Como resultado de estas comparaciones, se pueden establecer procesos in vivo e in vitro, como
alternativas para la obtencion del anticuerpo monoclonal anti-CD4, permitiendo versatilidad en los
procesos productivos, en relacion con sus condiciones logisticas, regulaciones/requisitos a cumplir,
la disponibilidad tecnica a los procesos fermentativos que lo rigen y las demandas que se requieren

cubrir del producto.
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5. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES.

Conclusiones

- El estudio cinético del Hibridoma T4 anti-CD4 en medio PFHM-I11 y frascos Roller, se

caracterizo por una pmax= 0.046+0.02 h1, en un td menor de 16 h y viabilidad superior a

95%, con una productividad volumétrica de mas de 120 pg ml? de anticuerpo a expensas

de un bajo consumo de glucosa (1.93-10712 g celth™?).

- El Biorreactor de Ola propuesto es recomendable para la produccién de IgG, eliminando la

variabilidad entre lotes productivos, favoreciendo el proceso de separacidn-purificacion y los

aspectos bioéticos involucrados en los procesos “in vivo™.

- Los parametros de operacién seleccionados para establecer el proceso de fermentacion “in

vitro” en la obtencién del anti-CD4 fueron 20 | de volumen de trabajo y 17 rpm como

agitacion; resultando en un valor promedio de Xv = 2.09 + 0.07-10° cel mI**, p=0.030 +

0.002 h', los mejores valores de productividad con un promedio de 13.50 + 3.03-107 pg

cel’*th, acumulandose IgG hasta llegar a una concentracion de 74.67 + 4.16 pg ml™.

- Se establece un proceso previo a la purificacion de filtracion tangencial con membrana y

concentracion utilizando cartuchos de fibras huecas (30 kDa), donde las pérdidas se logra

concentrar mas de 20 veces el sobrenadante y las pérdidas son inferiores al 10% de la masa

total producida de anti-CD4. Bajo este proceso se mantiene el % de reconocimiento del

AcM por encima del 47 %, resultando en el 60 % del costo total de operaciones. Se obtienen

resultados similares en los purificados, independientemente de la procedencia de la materia

prima.

- La fermentacién “in vitro” resulta alrededor de ocho veces méas econdmica en referencia a

sus costos, aunque la productividad del proceso in vivo es tres veces mayor. Ambas proveen

las cantidades para cubrir la demanda nacional actual (1 g), segun los procedimientos

establecidos en el LABEX, pero se han de tener en cuenta las debilidades que se le

adjudican a cada proceso en cuestion para su eleccion.
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Recomendaciones

- Estudiar otras estrategias en el proceso fermentativo para mejorar la productividad y
alcanzar mayor competitividad con respecto al proceso in vivo.

- Evaluar la sustitucion de materiales desechables en los procesos de clarificacion-
concentracion, por sistemas reutilizables, reduciendo el costo asociado y el porciento de

estas etapas en el costo total de la fermentacion.
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7. ANEXOS
Anexo 1. Tipos de Biorreactores.

a Static culture systems for smale scale

Iti-well plat 0000 T-flask
multi-well plates 3000 as w

(Si=i=i=1)
0000

b Dynamic culture systems for smale scale

spinner shake flask

.

C Dynamic culture systems for suspension culture

stirred tank air-lift-column single-use wave-type single-use stirred

d Dynamic culture systems for immobilized culture

macroporous

hollow fiber system

hollow fiber
membrane

cartridge

fluidized bed fixed bed
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Anexo 2. Curva patrén para determinacion de la concentracion de IgG por
ELISA.
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Anexo 3. Analisis estadistico para la determinacion de los parametros de
operacion: Volumen y agitacion.

Analisis de Varianza para Xv - Suma de Cuadrados Tipo 111

Suma de Cuadrado .
Fuente Cuadrados Gl Medio Razon-F|Valor-P
EFECTOS
PRINCIPALES
A:Volumen 2,24501 2 (1,12251 41,75 10,0000
B:Agitacion 0,619756 1 |0,619756 23,05 10,0004
INTERACCIONES
AB 0,200344 2 (0,100172 3,73 0,0551
RESIDUOS 0,322667 12 (0,0268889
TOTAL
(CORREGIDO) 3,38778 17

Pruebas de Mdltiple Rangos para Xv por Volumen

Método: 95,0 porcentaje Duncan

* indica una diferencia significativa.

Volumen |Casos |Media LS |Sigma LS |Grupos
Homogéneos

25 6 0,911667 |0,0669439 |X

15 6 1,335 0,0669439 | X

20 6 1,77667 [0,0669439| X

Contraste |Sig. |Diferencia

15-20 * [-0,441667

15-25 * 10,423333

20-25 * 10,865

Pruebas de Multiple Rangos para Xv por Agitacién

Método: 95,0 porcentaje Duncan

Agitacion |Casos [Media LS

Sigma LS

Grupos

Homogeéneos

25 9

1,15556

0,0546594

X

17 9

1,52667

0,0546594

X

Contraste |Sig.
*

Diferencia

17 -25

0,371111

* indica una diferencia significativa.
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Anélisis de Varianza para p - Suma de Cuadrados Tipo Il

Suma de Cuadrado .
Fuente Cuadrados Gl Medio Razén-F|Valor-P
EFECTOS
PRINCIPALES
A:Volumen 0,0000781078 |2 |0,0000390539 |4,79 0,0296
B:Agitacion 0,0000533889 |1 |0,0000533889 |6,55 0,0251
INTERACCIONES
AB 0,000140181 2 10,0000700906 (8,59 0,0048
RESIDUOS 0,00009786 12 |0,000008155
TOTAL
(CORREGIDO) 0,000369538 17

Pruebas de Mdltiple Rangos para p por Volumen

Método: 95,0 porcentaje Duncan

Volumen |Casos |Media LS |Sigma LS |Grupos
Homogéneos

15 6 0,0254667 [0,00116583 | X

25 6 0,0264167 [0,00116583 | X

20 6 0,0302833 {0,00116583| X

Contraste |Sig. |Diferencia

15-20 [* |-0,00481667

15-25 -0,00095

20-25 * 10,00386667

* indica una diferencia significativa.
Pruebas de Multiple Rangos para L por Agitacion

Método: 95,0 porcentaje Duncan
Agitacion |Casos [Media LS |Sigma LS

Grupos

Homogéneos
0,000951899 (X
0,000951899| X

25 9
17 9

0,0256667
0,0291111

Contraste Diferencia
17-25 0,00344444
* indica una diferencia significativa.

Sig.
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Anélisis de Varianza para Productividad especifica - Suma de Cuadrados Tipo Il

Fuente Suma de Gl |Cuadrado Razén-F|Valor-P
Cuadrados Medio

EFECTOS

PRINCIPALES

A:Volumen 92.0048 2 |46.0024 5.64 0.0187

B:Agitacion 45.474 1 (45474 5.58 0.0359

INTERACCIONES

AB 13.1035 2 6.55176 0.80 0.4703

RESIDUOS 97.7917 12 |8.14931

TOTAL 248.374 17

(CORREGIDO)

Todas las razones-F se basan en el cuadrado medio del error residual
Pruebas de Multiple Rangos para gp por Volumen

Método: 95.0 porcentaje Duncan

Volumen |Casos |Media LS |Sigma LS|Grupos
Homogéneos

15 6 5.465 1.16543 |X

25 6 9.48167 |1.16543 | X

20 6 10.775 [1.16543 | X

Contraste |Sig. |Diferencia
15-20 |[* |[-531
15-25 * 1-4.01667
20-25 1.29333

* indica una diferencia significativa.

Pruebas de Mdltiple Rangos para Productividad por Agitacion

Método: 95.0 porcentaje Duncan

Agitacién [Casos [Media LS [Sigma LS |Grupos
Homogéneos

25 9 6.98444 [0.951566 |X

17 9 10.1633 [0.951566 | X

Contraste |Sig. |Diferencia
17 - 25 * 13.17889
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Anexo 4. Diagrama de Flujo Fermentacion.
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Anexo 5. Resultados de la Citotmetria de Flujo utilizando (A) patrones
diluido de la DAKO y (B) Sobrenadante anti-CD4 (1:5, 1:10 v/v).

A)

g 39.8% g g% 40.2%
o . CD4/FITC & CD4/FITC
. 5 ul 10 ol
=3 %

2 e 3

L] - O

i -

=] . =Y I

= ’ Z 7

= . s
[} . [ ]

[ T o 1023
0.0% FS INT LIN 60.2% 0.0% FS INT LIN 50.8%
B)

0.0% 42.3% 0.0% 40.0%
a 0251301-C1 o 0281301-C1

5 ugml 10 ug'mL
% T,

o] % o 1

o3 I Jul

= = 3

= =
| = REE
[==] [ ] -

o T 23 T
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Anexo 6. Perfil cromatografico de la purificacion por Afinidad del Anti-

CDA4.

.

-

Anexo 7. Especificaciones de calidad del Anti-CD4 purificado a partir de

Liquido Ascitico Murino.

Limites de Aceptacion

Requisitos de
Calidad

Métodos de
Ensayo

Incoloro e inodoro y sin precipitado.

Caracteristicas
organolépticas

Inspeccion Visual

20,5 mg/mL

Concentracién de
Inmunoglobulinas

Espectrofotométrico
(DO)

Reconocimiento entre el 30 y 51 % de linfocitos
en sangre periférica.

Actividad
Biolégica

IFI /Citometria de flujo
o

Inmunohistoquimica

HPLC

0]

Reconocimiento en tejido linfoide normal:

amigdala (marca area interfolicular y zona del

manto). Timo (marca la zona de la corteza y la
médula)

> 95% de mondmeros + dimeros

< 7% de dimeros

Pureza

Una banda sobre los 50 kDa (cadena

Electroforesis
Reducida

pesada)

Una banda sobre los 25 kDa (cadena
ligera)

Una sola banda a 150 KDa

Electroforesis

No

reducida
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Anexo 8. Corrida electroforética SDS-PAGE del purificado a partir del
sobrenadante de cultivo concentrado.

Leyenda: 1-D41P1301; 2-D41P1302; 3- D41P1303; 4- D41P1304; 5- D41P1305; 6-
D41P1306; 7- D41P1307.



Anexo 9. Perfil de elucién del HPLC y especificaciones de composicién del purificado.

Chromatogram
antiCD4 C:'\LabSolutions'\LCsolution'\Sample'Liberacion'Filtracion en Gel'D41 P1306 2.1ed
mAU
T %
. || =
] I
S00- i
] |
1 ‘ |
] |
250+ | ||
] |
4 g = | |I -
. - % | I'.' m
[T \5} Y = . )
0 N — 1PDA Multi 1
T T T T I T T T T I T T T T I T T T T
0 5 10 15 20
nun
1 PDAMultil/280nm Inm

PeakTable C:'\LabSolutions\LCsolution'Sample'Liberacion'\Filtracion en Gel'D41 P1306 2 led
PDA Chl 280nm 1nm

Peal# |Ret. Time Area Area % | Width at 50% Height | Resolution | Tailing Factor (10%)
1 564 36945 023 0.175 0.000 0.000
2 6.39 94430 0.58 0.347 1.643 0.000
3 7.34 16150077 99.03 0.392 1.462 1.514
4 934 26418 0.16 0.281 3353 1.224
Total 16307871 100.00




Anexo 10. Fichas de Costo de los Procesos.

Ficha de costo medio de fermentacion.

FICHA DE COSTO Departamento de Produccion Cantidad U/M Ficha # I Fecha
Productolior® anti-CD4humano-FITC 50 L 1]
EtapalOl-Preparacién de soluciones Resultado|Medio PFHM-II [fermentacion
Materias Primas y Materiales u Cantidad PRECIO IMPORTE
M cuc MN cuc MN TOTAL

PEHM-II g 765 0,150000 0,000000 114,750000 0,000000f  114,750000

Glucosa g 100 0,038360 0,040300| 3,836000 4,030000 7,866000

Bicarbonato de Sodio g 100) 0,065200 0,000000 6,520000) 0,000000) 6,520000

L-glutamina g 1,5 0,650000 0,000000) 0,975000) 0,000000) 0,975000)

Pluronic F-68 g 50) 0,230000 0,000000 11,500000 0,000000 11,500000

Agua Purificada mL 50000 0,000000 0,000210) 0,000000) 10,500000 10,500000

Alcohol 90° mL 500 0,000000| 0,000000]| 0,000000]| 0,000000]} 0,000000|

Acido Clorhidrico mL 100) 0,062800) 0,000000) 6,280000)

Pipeta serol6gica de 10mL U 1 0,330000| 0,000000]| 0,330000]| 0,000000]} 0,330000|

Filtro Sartopore 2 MidiCaps U 0 219,000000 0,000000) 0,000000) 0,000000) 0,000000

Torunda U 10| 0,002024] 0,000000| 0,020244 0,000000 0,020244

Guantes quirirgicos Par 2| 0,156082 0,000000 0,312164 0,000000 0,312164

Bolsa de 50L c/f U 1] 79,250000 0,000000) 79,250000)

Tank liner 50L U 1] 0,589000 0,000000 0,589000 0,000000 0,589000
0,000000) 0,000000) 0,000000
0,000000]| 0,000000| 0,000000|
0,000000) 0,000000) 0,000000

TOTAL 300,523466 0,040510 224,362408 14,530000)  153,362408

SALARIO DIRECTO SALARIO TARIFA HORAS IMPORTE

CATEGORIA OCUPACIONAL Y ESCALA BASICO HORARIA TRABAJ. CucC MN TOTAL

Especialista lll en IID (+0,9) 1092,50 5,73 3,0 0,00 17,20 17,20

Técnico Innovador de ler nivel (+0,9) 1016,50 5,33 3,0 0,00} 16,00 16,00

0,00 0,00 0,00 0,00

0,00 0,00 0,00 0,00

0,00 0,00 0,00 0,00

0,00 0,00 0,00 0,00

0,00 0,00 0,00 0,00

0,00 0,00 0,00 0,00

|Vacaciones Acumuladas (9,09 %) 191,71 0,00 3,02 3,02
I TOTAL 2300,71 6,0 0,00} 36,21 36,21

IMPORTE
CucC MN TOTAL

Coeficiente Aplicado para Costo Indirecto 0,040 8,974496 2,029705 11,004201

Costo total de Resultado 233,336905 52,772319|  286,109224

Costo unitario de Resultado 4,666738 1,055446 5,722184




Ficha de costo medio de expansion.

FICHA DE COSTO Departamento de Produccion Cantidad U/M Ficha # I Fecha
Productolior@ anti-CD4humano-FITC 10 L 1 |
EtapalOl-Preparacién de soluciones Resultado|Medio PFHM-Il |Expancién Celular
Materias Primas y Materiales V] Cantidad PRECIO IMPORTE
M Ccuc MN CucC MN TOTAL
PFHM-II g 153,3 0,150000 0,000000 22,995000 0,000000) 22,995000
Glucosa g 20| 0,038360 0,040300| 0,767200 0,806000 1,573200)
Bicarbonato de Sodio g 20) 0,065200 0,000000 1,304000) 0,000000 1,304000
L-glutamina g 0,3] 0,650000 0,000000 0,195000 0,000000 0,195000
Pluronic F-68 g 10| 0,230000| 0,000000]| 2,300000]| 0,000000]| 2,300000|
Agua Purificada mL 10000 0,000000 0,000210 0,000000 2,100000 2,100000
Alcohol 90° mL 500 0,000000| 0,000000| 0,000000 0,000000 0,000000
Acido Clorhidrico mL 20) 0,062800 1,256000)
Pipeta serol6gica de 10mL U 1] 0,330000 0,000000 0,330000 0,000000 0,330000
Sartobran 300 U 1] 32,040000 0,000000 32,040000 0,000000 32,040000
Torunda U 10) 0,002024 0,000000 0,020244 0,000000 0,020244
Guantes quirirgicos Par 2| 0,156082 0,000000 0,312164 0,000000 0,312164
Roller U 3| 2,380000 0,000000 7,140000 0,000000 7,140000
0,000000 0,000000 0,000000
0,000000 0,000000 0,000000
0,000000 0,000000 0,000000
TOTAL 36,104466 0,040510 68,659608 2,906000 70,309608,
SALARIO DIRECTO SALARIO TARIFA HORAS IMPORTE
CATEGORIA OCUPACIONAL Y ESCALA BASICO HORARIA TRABAJ. CucC MN TOTAL
Especialista Ill en IID (+0,9) 1092,50 5,73 1,0] 0,00} 5,73 5,73
Técnico Innovador de ler nivel (+0,9) 1016,50 5,33 1,0 0,00 5,33 5,33
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00] 0,00} 0,00} 0,00}
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
|Vacaciones Acumuladas (9,09 %) 191,71 0,00 1,01 1,01
TOTAL 2300,71 2,0] 0,00} 12,07 12,07
IMPORTE
CucC MN TOTAL
Coeficiente Aplicado para Costo Indirecto 0,040 2,746384 0,599075 3,345459
Costo total de Resultado 71,405993 15,575946 86,981939
Costo unitario de Resultado 7,140599 1,557595 8,698194/




Ficha de costo In6culo.

FICHA DE COSTO Departamento de Produccién Cantidad U/M Ficha # Fecha
Productofior® anti-CD4humano-FITC 4000 mL 10 26/10/2016
Etapa|O1-Produccién de Sobrenadante Resultado]Inoculo de Anti-cd4
Materias Primas y Materiales U Cantidad PRECIO IMPORTE
M CuC MN CuC MN TOTAL
Medio PFHM-II mL 4500 0,008900 0,000000 40,050000 0,000000 40,050000
Tripan Azul al 0,4% *3 mL 1,5 0,128392 0,000000 0,192588 0,000000 0,192588
Etanol 90° mL 0 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000
Banco de trabajo anti CD4 criovial 1 3,142180 0,000000 3,142180 0,000000 3,142180
Placa de 24 pozos U 1 0,050000 0,000000 0,050000 0,000000 0,050000
Frasco de cultivo de 25 cm2 U 1 0,443073 0,000000 0,443073 0,000000 0,443073
Frasco roller de 850cm2 U 8 2,380000 0,000000 19,040000 0,000000 19,040000
Pipeta seroldgica de 5 mL U 14 0,300000 0,000000 4,200000 0,000000 4,200000
Pipeta seroldgica de 10 mL U 16 0,330000 0,000000 5,280000 0,000000 5,280000
Pipeta seroldgica de 25 mL U 0,087463 0,000000 0,087463 0,000000 0,087463
Pipeta seroldgica de 50 mL U 1] 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000
Tubo de centrifuga de 50 mL U 1] 2,531788 0,000000 2,531788 0,000000 2,531788
Tubo de centrifuga de 175 mL U 24 0,000000| 0,000000 0,000000 0,000000| 0,000000
Vial de 1,5 mL U 40 0,004716 0,000000 0,188640 0,000000 0,188640
Punta amarilla 200 pL U 28 0,410475 0,000000 11,493297 0,000000 11,493297
Punta azul 1000 pL U 3 0,028453 0,000000 0,085358 0,000000 0,085358
Torunda estéril U 33 0,002024 0,000000 0,066807 0,000000 0,066807,
Guantes quirdrgicos Par 16 0,156082 0,000000 2,497312 0,000000 2,497312
TOTAL 10,003546 0,000000 89,348505 0,000000 89,348505
SALARIO DIRECTO SALARIO TARIFA HORAS IMPORTE
CATEGORIA OCUPACIONAL Y ESCALA BASICO HORARIA TRABAJ. Ccuc MN TOTAL
Especialista Il en IID (+0,9) 1092,50 5,73 9,0| 0,00] 51,59 51,59
Técnico Innovador de 1er nivel (+0,9) 1016,60 5,33 9,0 0,00 48,00 48,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00] 0,00 0,00
0,00 0,00] 0,00 0,00
0,00 0,00] 0,00 0,00
0,00 0,00] 0,00 0,00
0,00 0,00] 0,00 0,00
Vacaciones Acumuladas (9,09 %) 191,72 0,00} 9,05 9,05]
TOTAL 2300,82 18,0 0,00] 108,64 108,64
IMPORTE
CucC MN TOTAL
Coeficiente Aplicado | 0,040 3,573940 4,345720 7,919660
Costo total de Resultado 92,922445 112,988714] 205,911159|
Costo unitario de Resultado 0,023231 0,028247 0,051478




Ficha de costo Fermentacion.

FICHA DE COSTO Departamento de Produccién Cantidad U/M Ficha # Fecha
Productofior® anti-CD4humano-FITC 50 L 10 26/10/2016
Etapa|Fermentacion Resultado|SN Anti-cd4
Materias Primas y Materiales U Cantidad PRECIO IMPORTE
M CucC MN CuC MN TOTAL
Medio PFHM-II L 50 5,720000 0,000000 286,000000 0,000000]  286,000000
Tripan Azul al 0,4% *3 mL 1,5 0,128392 0,000000 0,192588 0,000000 0,192588
Etanol 90° mL 0 0,000000 0,000000 0,000000 0,000000| 0,000000
Pipeta seroldgica de 5 mL U 15 0,300000 0,000000 4,500000| 0,000000| 4,500000|
Tubo de centrifuga de 50 mL U 1) 2,531788 0,000000 2,531788 0,000000| 2,531788
Vial de 1,5 mL U 45 0,004716| 0,000000 0,212220 0,000000| 0,212220
Punta amarilla 200 pL U 30 0,410475| 0,000000 12,314247 0,000000| 12,314247
Torunda estéril U 40 0,002024] 0,000000 0,080978 0,000000| 0,080978
Guantes quirlrgicos Par 30 0,156082] 0,000000 4,682460| 0,000000| 4,682460|
Bolsa de Fermentacion U 1] 227,250000 0,000000 227,250000) 0,000000f 227,250000
Inoculo mL 4000 0,050000| 0,000000 200,000000| 0,000000f  200,000000
TOTAL 236,553477 0,000000 737,764280) 0,000000] 737,764280
SALARIO DIRECTO SALARIO TARIFA HORAS IMPORTE
CATEGORIA OCUPACIONAL Y ESCALA BASICO HORARIA TRABAJ. CUC MN TOTAL
Especialista lll en IID (+0,9) 1092,50 5,73 7,0 0,00 40,12 40,12
Técnico Innovador de 1er nivel (+0,9) 1016,60 5,33 15,0 0,00} 80,01 80,01
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
Vacaciones Acumuladas (9,09 %) 191,72 0,00} 10,92 10,92
TOTAL 2300,82 22,0 0,00 131,05 131,05
IMPORTE
CuUC MN TOTAL
Coeficiente Aplicado | 0,040 29,510571 5,241929| 34,752500)
Costo total de Resultado 767,274851)  136,290155| 903,565006
Costo unitario de Resultado 15,345497 2,725803] 18,071300




Ficha de costo clarificacion del sobrenadante de cultivo.

FICHA DE COSTO Departamento de Produccién Cantidad U/M Ficha # Fecha
Productofior® anti-CD4humano-FITC 50 L 10 26/10/2016
Etapa|Filtracion Resultado|SN Anti-cd4 Filtrado
Materias Primas y Materiales U Cantidad PRECIO IMPORTE
M CucC MN CucC MN TOTAL
SN Fermentacion L 50 18,070000 0,000000 903,500000 0,000000]  903,500000
Filtro Sartopore 2 MidiCaps 0,221 U 1] 219,430000 0,000000 219,430000 0,000000]  219,430000
Filtro Sartopore 2 MidiCaps 3 U 1 42,520000 0,000000 42,520000 0,000000 42,520000
Filtro Sartopore 2 MidiCaps 8 U 1] 132,900000 0,000000 132,900000] 0,000000f  132,900000
Torunda estéril U 4 0,002024 0,000000 0,008098 0,000000 0,008098
Guantes quirdrgicos Par 2| 0,156082 0,000000 0,312164 0,000000 0,312164
Bolsa de 50L U 1] 15,850000 0,000000 15,850000 0,000000 15,850000
TOTAL 428,928106 0,000000 1314,520262 0,000000] 1314,520262
SALARIO DIRECTO SALARIO TARIFA HORAS IMPORTE
CATEGORIA OCUPACIONAL Y ESCALA BASICO HORARIA TRABAJ. CuUC MN TOTAL
Especialista Ill en IID (+0,9) 1092,50 5,73] 3,0] 0,00 17,20 17,20
Técnico Innovador de 1er nivel (+0,9) 1016,60 5,33] 3,0] 0,00} 16,00 16,00
0,00) 0,00 0,00 0,00|
0,00| 0,00 0,00 0,00]
0,00) 0,00 0,00 0,00]
0,00| 0,00] 0,00) 0,00]
0,00| 0,00 0,00| 0,00]
0,00] 0,00] 0,00] 0,00]
Vacaciones Acumuladas (9,09 %) 191,72 0,00} 3,02] 3,02,
TOTAL 2300,82 6,0| 0,00 36,21 36,21
IMPORTE
CuUC MN TOTAL
Coeficiente Aplicado | 0,040 52,580810 1,448573 54,029384
Costo total de Resultado 1367,101072 37,662905| 1404,763977
Costo unitario de Resultado 27,342021 0,753258| 28,095280)




Ficha de costo concentracion del sobrenadante de cultivo.

FICHA DE COSTO Departamento de Produccién Cantidad U/M Ficha # Fecha
Productofior® anti-CD4humano-FITC 50 L 10 26/10/2016
Etapa|Concentrado Resultado|SN Anti-cd4 Concentrado
Materias Primas y Materiales U Cantidad PRECIO IMPORTE
M CuC MN CuC MN TOTAL
SN Filtrado L 50 28,090000 0,000000 1404,500000] 0,000000] 1404,500000
Torunda estéril U 4 0,002024 0,000000 0,008098 0,000000 0,008098
Guantes quirlrgicos Par 2 0,156082 0,000000 0,312164] 0,000000 0,312164
Cartucho de fibra hueca U 1] 10,000000 0,000000 10,000000 0,000000| 10,000000
TOTAL 38,248106 0,000000 1414,820262 0,000000] 1414,820262
SALARIO DIRECTO SALARIO TARIFA HORAS IMPORTE
CATEGORIA OCUPACIONAL Y ESCALA BASICO HORARIA TRABAJ. CucC MN TOTAL
Técnico Innovador de 1er nivel (+0,9) 1016,60 5,33] 8,0) 0,00} 42,67 42,67
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
0,00 0,00 0,00 0,00
Vacaciones Acumuladas (9,09 %) 92,41 0,00 3,88 3,88
TOTAL 1109,01 8,0 0,00 46,55 46,55
IMPORTE
CuC MN TOTAL
Coeficiente Aplicado 0,040 56,592810) 1,861925 58,454735
Costo total de Resultado 1471,413072 48,410044| 1519,823116
Costo unitario de Resultado 29,428261 0,968201] 30,396462




