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As lipases têm características que são de interesse para a biotecnologia pois 

permitem, por exemplo, substituir rotas químicas por enzimáticas com bons 

rendimentos e alto grau de pureza no produto obtido. Elas apresentam 

características seletivas mesmo atuando sobre inúmeros substratos. Dentre as 

lipases mais utilizadas comercialmente encontra-se a lipase B de Candida 

antactica (CalB), enzima alvo deste trabalho, que possui excelente 

enancioseletividade sob diversas condições e substratos. 

Por outro lado, a inserção de genes de interesse industrial em hospedeiros de 

simples cultivo permite a expressão heteróloga, como por exemplo, a levedura 

metilotrófica Pichia pastoris que pode crescer até altas densidades celulares. 

Esta característica é especialmente importante uma vez que o gene da CalB, 

foi inserido sob controle de um promotor constitutivo, o PPGK, o que conferiu a 

produção desta lipase associado ao crescimento de biomassa. 
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Assim, a estratégia de produção em biorreator para otimizar a produtividade do 

sistema está intimamente ligada ao promotor, ao modo de condução do 

bioprocesso, a escolha apropriada do meio de cultivo e ao sistema de aeração 

utilizado. 

No modo contínuo, a produção atingiu 1,89.108 U, número 5,8 vezes maior que 

o atingido na batelada alimentada considerando 6 semanas de operação. 

Sendo, portanto, considerado a opção mais vantajosa para operações em 

maior escala. A influência da salinidade do meio de cultivo foi testada e 

identificou-se problemas de transporte da lipase para o meio extracelular 

quanto maior era a força iônica do meio utilizado no cultivo. Por outro lado, a 

troca do sistema de aeração por borbulhamento para contactor de membrana 

não foi benéfica para a obtenção da enzima de interesse. Apesar de evitar a 

formação de espuma, a utilização do sistema de membranas causou 

diminuição drástica na produtividade, por ter resultado no acúmulo de 

biomassa e de enzima na membrana. 

Finalmente o reaproveitamento da biomassa gerada nos cultivos durante a 

produção de CalB foi investigada e otimizada objetivando a obtenção de extrato 

de levedura. O extrato obtido deste cultivo gerou uma concentração de 

aminoácidos livres (FAN) de 2218 mg N/L e um perfil de aminoácidos 

compatível com os extratos de levedura disponíveis comercialmente. 
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Lipases have characteristics that are interesting for biotechnology as it allows 

replacing chemical with enzymatic routes having better yields with a high 

degree of purity of the product obtained. They have selective characteristics 

and still catalyze the reactions of numerous substrates. Among the commercial 

ones, Lipase B from Candida antactica (CalB) is one of the most applied, it has 

excellent enanciosiletivity and was the target molecule for this work. 

On the other hand, heterologous expression allows the insertion of genes with 

industrial interest into hosts that require simple parameters for cultivation, as, 

for example, the methylotrophic yeast Pichia pastoris. It can achieve high cell 

densities, a particularly important feature, for this work, since the CalB gene 

was inserted under the control of a constitutive promoter, PPGK, which causes 

lipase production to be associated with biomass growth. 

Therefore, the production strategy used for bioreactor cultivation is linked to the 

promoter choice, the cultivation mode, medium and aeration system used.  

On continuous mode, production reaches 1.89.108 U, 5.8 times higher than that 

reached in the fed-batch considering a 6-weeks operation. Therefore, this mode 

was considered the most advantageous option on a bigger scale. The influence 

of salinity in the culture medium was tested and was identified a difficulty on 

lipase secretion when medium had a higher ionic strength. The exchange of 
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bubbling aeration system for membrane contactor was not beneficial for lipase 

production. Although foam formation was avoided, it causes a dramatic drop in 

productivity due to accumulation of biomass and lipase in the membrane. 

Finally, the reuse of the biomass generated in cultures, during CalB production, 

was also studied and optimized in order to obtain yeast extract. This extract had 

a concentration of 2218mgN/L free amino acids with a profile comparable to 

yeast extracts sold commercially. 

 

  

 

Keywords: Pichia Pastoris; Komagataella phaffii; Candida antarctica lipase 

B; Bioprocess estrategies; Design of experiments; Biomass reuse; 

Nondispersive oxygenation; Constitutive promoter PPGK.     

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

 



XI 
 

Sumário 

Introdução .......................................................................................................... 1 

Capítulo 1 ........................................................................................................... 6 

1 Fundamentação teórica ........................................................................... 7 

1.1 Mercado de enzimas ............................................................. 7 

1.2 Lipases ................................................................................ 10 

1.3 Lipase B de Candida antarctica ........................................... 13 

1.4 Sistemas de expressão heteróloga ..................................... 15 

1.5 Leveduras............................................................................ 18 

1.6 Pichia pastoris ..................................................................... 22 

1.6.1 Promotores indutivos ................................................................. 23 

1.6.2 Promotores constitutivos ........................................................... 25 

1.7 Estratégias de produção ..................................................... 28 

1.7.1 Batelada .................................................................................... 29 

1.7.2 Batelada alimentada .................................................................. 29 

1.7.2.1 Adição contínua ................................................................... 31 

1.7.2.2 Adição por Pulsos ................................................................ 33 

1.7.2.3 Adição exponencial .............................................................. 33 

1.7.3 Continuo .................................................................................... 34 

2 Materiais e métodos .............................................................................. 36 

2.1 Micro-organismo .................................................................. 36 

2.2 Estoque e pré-inóculo ......................................................... 37 

2.3 Meios de cultivo ................................................................... 37 

2.4 Modo de Condução do Bioprocesso ................................... 38 

2.4.1 Cultivo em batelada alimentada ................................................ 38 

2.4.2 Cultivo em sistema contínuo ..................................................... 38 

2.5 Métodos analíticos .............................................................. 39 

2.5.1 Biomassa ................................................................................... 39 

2.5.2 Nitrogênio em forma de NH4
+ .................................................... 39 

2.5.3 Atividade lipolítica titulométrica ................................................. 39 

2.5.4 Glicerol ...................................................................................... 40 

2.6 Equações utilizadas ............................................................ 40 

2.6.1 Taxas específicas ...................................................................... 40 

2.6.2 Rendimentos ............................................................................. 41 

2.6.3 Coeficientes de manutenção ..................................................... 41 



XII 
 

2.6.4 Controle open loop .................................................................... 42 

3 Resultados e Discussão ........................................................................ 42 

3.1 Cultivo em sistema contínuo ............................................... 43 

3.2 Cultivo em batelada alimentada limitada por glicerol .......... 47 

3.3 Comparação entre as estratégias adotadas ........................ 53 

Capítulo 2 ......................................................................................................... 57 

1 Fundamentação teórica ......................................................................... 58 

1.1 Temperatura e pH ............................................................... 58 

1.2 Oxigênio dissolvido, agitação e aeração ............................. 58 

1.3 Meio de cultivo .................................................................... 59 

1.3.1 Fonte de carbono ...................................................................... 59 

1.3.2 Fonte de nitrogênio ................................................................... 60 

1.3.3 Vitaminas ................................................................................... 60 

1.3.4 Sais específicos ........................................................................ 61 

1.4 Secreção de proteínas recombinantes ................................ 62 

2 Materiais e métodos .............................................................................. 64 

2.1 Meios de cultivo ................................................................... 64 

2.1.1 Batelada .................................................................................... 64 

2.1.2 Meio para quimiostato ............................................................... 64 

2.1.3 Batelada alimentada .................................................................. 65 

2.2 Métodos de cultivo .............................................................. 65 

2.2.1 Sistema contínuo ....................................................................... 65 

2.2.2 Batelada alimentada .................................................................. 65 

2.3 Métodos analíticos .............................................................. 65 

2.3.1 Biomassa, NH4
+, glicerol e atividade lipolítica ........................... 65 

2.3.2 Proteínas totais ......................................................................... 65 

2.3.3 Sulfatos e fosfatos ..................................................................... 66 

2.3.4 Contagem de células ................................................................. 66 

2.3.5 Lise celular ................................................................................ 66 

3 Resultados e Discussão ........................................................................ 67 

Capítulo 3 ......................................................................................................... 78 

1 Fundamentação teórica ......................................................................... 79 

1.1 Utilizações da levedura residual .......................................... 79 

1.2 Mercado .............................................................................. 81 

1.3 Processo de obtenção do extrato de levedura .................... 82 



XIII 
 

1.4 Planejamento experimental ................................................. 84 

2 Materiais e métodos .............................................................................. 85 

2.1 Micro-organismo .................................................................. 85 

2.2 Autólise 1............................................................................. 86 

2.3 Autólise 2............................................................................. 86 

2.4 Concentrações de biomassa, proteína total e atividade ...... 86 

2.5 Porcentagem de nitrogênio total .......................................... 86 

2.6 Concentração de nitrogênio de aminoácidos livres (FAN) .. 87 

2.7 Validação do crescimento celular com extrato produzido ... 87 

2.8 Planejamento de experimentos (DOE) ................................ 87 

3 Resultados e Discussão ........................................................................ 89 

Capítulo 4 ....................................................................................................... 100 

1 Fundamentação teórica ....................................................................... 101 

1.1 Oxigenação não-dispersiva ............................................... 101 

1.2 Tipos de membrana .......................................................... 104 

1.3 Transferência de massa em contactores .......................... 106 

2 Materiais e métodos ............................................................................ 107 

2.1 Micro-organismo ................................................................ 107 

2.2 Método de cultivo .............................................................. 107 

2.2.1 Meio de cultivo ........................................................................ 107 

2.2.2 Batelada .................................................................................. 108 

2.2.3 Contactor de membrana .......................................................... 108 

2.2.3.1 Limpeza ............................................................................. 109 

2.3 Método de análise ............................................................. 110 

2.3.1 Concentrações de biomassa, glicerol e atividade ................... 110 

3 Resultados e Discussão ...................................................................... 110 

Conclusão geral ............................................................................................. 116 

Trabalhos futuros ........................................................................................... 118 

Referências .................................................................................................... 119 

Anexo I ........................................................................................................... 138 

 

 

 

 



XIV 
 

Lista de Figuras 

Figura 1: Market share em importações e exportação dos principais 15 países 

em 2018 segundo trademap.org para produto 3507. ......................................... 8 

Figura 2: Principais campos de utilização de enzimas, em 2012 (FREEDONIA 

GROUP, 2014). ................................................................................................ 10 

Figura 3: Tipos de reações catalisadas por lipase ........................................... 11 

Figura 4: Mecanismo de transesterificação da reação catalisada por lipase. A 

tríade catalítica está numerada de acordo com a enzima Cal B de Candida 

antarctica. (Traduzido de SIMAS e colaboradores (2011)) .............................. 12 

Figura 5: Estrutura tridimensional da CalB com ênfase nas estruturas 

secundárias e a tríade catalítica (azul). ............................................................ 14 

Figura 6: Microscopia de levedura em brotamento. ......................................... 19 

Figura 7: Fases do crescimento celular sob um substrato. .............................. 19 

Figura 8: Rota metabólica de consumo de metanol. Adaptado de GELLISSEN 

(2000). .............................................................................................................. 24 

Figura 9: Rota metabólica de consumo de glicose e glicerol. Em destaque 

verde as enzimas referentes aos promotores constitutivos GAP e PGK, em 

laranja o glieraldeido-3-fosfato que é a integração com o metabolismo de 

consumo do metanol. Adaptado de ÇALIK e colaboradores (2015). ................ 26 

Figura 10: Esquema de correntes em batelada. ............................................... 29 

Figura 11: Esquema de correntes em batelada alimentada. ............................ 30 

Figura 12: Perfil de biomassa e substrato quando há inibição, em cinza etapa 

inicial de batelada para crescimento da biomassa. .......................................... 32 

Figura 13: Perfil de biomassa e substrato quando não há inibição, em cinza 

etapa inicial de batelada para crescimento da biomassa. ................................ 32 

Figura 14: Perfil de biomassa e substrato em uma alimentação por pulsos, em 

cinza etapa inicial de batelada para crescimento da biomassa. ....................... 33 

Figura 15: Perfil de biomassa e substrato em uma alimentação exponencial, em 

cinza etapa inicial de batelada para crescimento da biomassa ........................ 34 

Figura 16: Esquema de correntes em sistema contínuo. ................................. 35 

Figura 17: Principais parâmetros obtidos em sistema contínuo para crescimento 

de P.pastoris produzindo CalB sob promotor PGK a µ=0,05, 0,09 e 0,16 h-1.  

(A) Rendimento produto por biomassa (YP/X) e atividade de CalB (B) 



XV 
 

Rendimentos produto por substrato (YP/S) e biomassa por produto (YX/S) (C) 

Taxa específica de consumo (qS) e taxa específica de produção (qP). ............ 44 

Figura 18: Influência da taxa de diluição nas produtividades volumétrica e 

específica em sistema contínuo para crescimento de P. pastoris produzindo 

CalB sob promotor PGK. .................................................................................. 46 

Figura 19: Variáveis de processo e taxa específicas medias durante a fase de 

alimentação para crescimento de P. pastoris produzindo CalB sob promotor 

PGK a µ=0,14h-1 em glicerol. (A) concentrações de biomassa, glicerol e 

atividade de CalB, (B) Determinação das taxas específicas médias: e 

crescimento (µ), de consumo de glicerol (qS) e de produção de CalB (qP). ..... 48 

Figura 20: Principais parâmetros do bioprocesso durante a fase de alimentação 

para crescimento de P. pastoris produzindo CalB sob promotor PGK em 

glicerol. (A) Rendimento produto por biomassa (YP/X) e atividade de CalB. (B) 

Rendimento produto por substrato (YP/S) e biomassa por substrato (YX/S). (C) 

Taxa específica de consumo (qS) e produção (qP). .......................................... 50 

Figura 21: Influência da taxa específica de crescimento nas produtividades 

volumétrica e específica para crescimento de P.pastoris produzindo CalB sob 

promotor PGK em glicerol. ............................................................................... 52 

Figura 22: Comparação da cinética para crescimento de P. pastoris produzindo 

CalB sob promotor PGK em glicerol em ambos modos operacionais. (A) Taxa 

específica de consume de glicerol (qS) em Sistema contínuo e batelada 

alimentada. (B) Taxa específica de produção de CalB (qP) em sistema contínuo 

e batelada alimentada. ..................................................................................... 54 

Figura 23:Etapas envolvidas no endereçamento proteico ao meio extracelular. 

1) transcrição; 2) tradução; 3) enovelamento no ER; 4) endereçamento ao 

golgi; 5) secreção. ............................................................................................ 63 

Figura 24: Taxas específicas de consumo e produção obtidas em sistema 

contínuo para cada um dos cinco meios de cultivo testado a µ=0,10h-1. ......... 68 

Figura 25: Concentrações de biomassa, glicerol (A) e atividade (B) obtidos com 

alimentação exponencial para µ=0,05h-1. ......................................................... 72 

Figura 26:Taxas específicas de produção e consumo obtidos com batelada 

alimentada a µ=0,05h-1 com os três meios de alimentação testados. .............. 74 



XVI 
 

Figura 27:Valores de exportações e importações mundiais do produto 210220 

segundo Trademap.org. ................................................................................... 81 

Figura 28:Principais países exportadores do produto 210220, em 2018, 

segundo Trademap.org. ................................................................................... 82 

Figura 29:Aspecto do extrato de levedura comercial (A) e dos produzidos com a 

autólise 1 (B) e a 2 (C). .................................................................................... 90 

Figura 30: Gráfico de Pareto obtido como resultado do PB12 realizado 

considerando o intervalo de confiança de 85%. ............................................... 94 

Figura 31: Gráfico gerado entre os valores da variável de resposta observados 

experimentalmente e os valores preditos pelo modelo obtido no DCCR 23. .... 96 

Figura 32: Superfície de resposta obtida entre rotação e NaCl. ....................... 97 

Figura 33: Superfície de resposta obtida entre NaCl e Biomassa. ................... 97 

Figura 34:Esquema de fluxos em um contactor gás/líquido. Adaptado de 

(KRONEMBERGER, 2007). ........................................................................... 103 

Figura 35: Vista lateral de membranas com os três tipos de morfologia mais 

comuns. .......................................................................................................... 104 

Figura 36: Vista transversal de um contactor de membrana porosa nos dois 

casos de desequilíbrio de pressão das fases ................................................. 105 

Figura 37: Aparência externa e esquema da parte interna do contactor de 

membrana SuperPhofic. ................................................................................. 109 

Figura 38: Acompanhamento das concentrações de biomassa, glicerol e 

atividade ao longo da batelada de P. pastoris utilizando contactor de membrana 

como método de oxigenação. ........................................................................ 111 

Figura 39: Porcentagem de oxigênio dissolvido e O2 no meio de cultivo ao 

longo da batelada de P. pastoris utilizando contactor de membrana como 

método de oxigenação ................................................................................... 112 

 

 

 

 

 



XVII 
 

Lista de Tabelas 

Tabela 1: Trabalhos utilizando a lipase B de Candida antarctica de fonte 

comercial ou não-comercial como catalisador.................................................. 15 

Tabela 2:Comparativo de vantagens e desvantagens inerentes a cada sistema 

de expressão apresentado (adaptado de TAMÁS e SHEWRY (2006)). .......... 16 

Tabela 3:Promotores indutivos utilizados na transformação de P. pastoris e os 

indutores utilizados para produção de diferentes moléculas recombinantes. .. 25 

Tabela 4: Promotores constitutivos utilizados na transformação de P. pastoris 

para produção de diferentes moléculas recombinantes. .................................. 27 

Tabela 5: Vantagens e desvantagens do uso de promotores constitutivos e 

indutivos para produção de proteínas recombinantes. ..................................... 28 

Tabela 6: Taxas específicas e cinéticas para consumo de substrato e produção 

em sistema contínuo ........................................................................................ 45 

Tabela 7: Sumário dos principais parâmetros do bioprocesso obtidos em 

sistema contínuo .............................................................................................. 47 

Tabela 8: Taxas específicas e cinéticas para consumo de substrato e produção 

em batelada alimentada ................................................................................... 51 

Tabela 9: Sumário dos principais parâmetros do bioprocesso obtidos em 

batelada alimentada ......................................................................................... 53 

Tabela 10: Concentração de sulfatos e fosfatos e condutividade obtidas do 

sobrenadante do cultivo em sistema contínuo de P. pastoris a µ=0,10 h-1 com 

os cinco meios de cultivo testado. .................................................................... 69 

Tabela 11: Produtividade, rendimentos e atividade obtidos em sistema continuo 

com os cinco meios de cultivo testados a µ=0,11h-1. ....................................... 70 

Tabela 12: Rendimentos e taxas específicas de produção e crescimento 

obtidos com batelada alimentada a µ=0,05h-1 com os três meios de 

alimentação testados. ...................................................................................... 74 

Tabela 13: Concentração de sulfatos e fosfatos e condutividade obtidas do 

sobrenadante do cultivo em batelada alimentada de P. pastoris a µ=0,05 h-1 

com alimentação com e sem sal. ..................................................................... 75 

Tabela 14:Trabalhos recentes com usos alternativos do extrato de levedura. . 80 



XVIII 
 

Tabela 15: Matriz de PB12 utilizada para primeiro planejamento experimental 

visando otimização da metodologia de autólise para produção de extrato de 

levedura de Pichia pastoris. ............................................................................. 88 

Tabela 16: Matriz de DCCR 23 utilizada para segundo planejamento 

experimental visando otimização da metodologia de autólise para produção de 

extrato de levedura de Pichia pastoris. ............................................................ 89 

Tabela 17: Concentração de FAN presente no extrato de levedura comercial e 

nos obtidos em cada metodologia de autólise de Pichia pastoris testada. ....... 90 

Tabela 18: Biomassa, concentração de proteínas totais e atividade obtidos, 

após 30h, pela fermentação de Pichia pastoris utilizando o meio YPD 2% onde 

o extrato de levedura foi substituído conforme indicado. ................................. 91 

Tabela 19:Variáveis de resposta medidas em cada ensaio do PB12 realizado.

 ......................................................................................................................... 92 

Tabela 20: Variável de resposta medida em cada ensaio do DCCR 23 realizado.

 ......................................................................................................................... 95 

Tabela 21: Biomassa final obtida para crescimento de Pichia pastoris e 

Pseudomonas aeruginosas com extrato de levedura otimizado. ..................... 98 

Tabela 22: Trabalhos recentes utilizando contactor de membranas. ............. 102 

Tabela 23:Parâmetros calculados para batelada de Pichia pastoris crescendo 

em glicerol utilizando contactor de membrana como método de oxigenação. 113 

Tabela 24: Atividades e concentração de biomassa obtidos na água de limpeza 

de cada lavagem sequencial feita no contactor de membrana após a batelada.

 ....................................................................................................................... 114 

 

 

 

 

 

 

 



XIX 
 

Lista de Abreviaturas e Símbolos 

µ - taxa específica de crescimento 

AOX – álcool desidrogenase 

ATP – adenosina trifosfato 

CalB – lipase B de Candida antarctica 

D – taxa de diluição 

DCCR - delineamento composto central rotacional 

DCW – dry cell weight (peso seco) 

DHAS -  di-hidroxicetona sintase 

DO – dissolved oxygen (oxigênio dissolvido) 

DOE – planejamento de experimento (design of experiments)  

EC – enzyme comission (comissão de enzimas) 

ER – endoplasmatic reticulum (retículo endoplasmático) 

EURASYP - european association for specialty yeast products (Associação 

europeia de produtos de levedura) 

EVTE – estudo de viabilidade técnico-econômica 

F – vazão de alimentação 

FAN – free amino nitrogen (nitrogênio de aminoácidos livres) 

FDA – food and drug administration (Administração de alimentos e drogas) 

FLD – formaldeído desidrogenase 

GAPDH – gliceraldeido-3-fosfato desidrogenase 

GRAS – generally regarded as safe (geralmente reconhecido como seguro) 

ICL – isocitrato liase 

KLa - coeficiente volumétrico de transferência de massa 



XX 
 

m – coeficiente de manutenção celular 

mP – coeficiente de manutenção para cinética de produção 

mS – coeficiente de manutenção para consumo de substrato 

OD – optical density (densidade ótica) 

OGM – organismo geneticamente modificado 

OUR – taxa de consumo de oxigênio  

P – produto  

p/v – peso/volume 

PB – plackett & burman 

PBS – phosphate buffer saline (tampão fosfato salino)  

PEX8 – proteina de membrana do peroxissomo 

PGK – fosfoglicerato kinase 

PMSF – phenylmethilsulfonil fluoride (fluoreto de fenilmetilsulfonil) 

PVDF – difluoreto de polivinilideno 

Qe – produtividade específica 

QP – produtividade volumétrica 

qP – Taxa específica de produção 

qS – taxa específica de consumo de substrato 

QS – taxa volumétrica de consumo de substrato 

S – substrato 

STR – stirred tank reators (reatores de tanque agitado) 

td – tempo de duplicação 

Vvm – volume de ar por volume de meio por minuto 

X – biomassa 



XXI 
 

YELabim – extrato de levedura home-made 

Yp/s – rendimento de produto por substrato 

Yp/x – rendimento de produto por biomassa 

YS/X – rendimento intrínseco de substrato por biomassa 

Yx/s – rendimento de biomassa por substrato 

α-MF – alpha-mating fator  

ԏ - tempo de residência 

 



1 
 

Introdução 

A comercialização de enzimas é um mercado bilionário e, para o Brasil, 

representa a movimentação de 161,5 bilhões de dólares em importações. 

Mundialmente entre 2014 e 2018 houve crescimento de 2% ao ano e a 

expectativa é que a tendência seja mantida no futuro próximo, segundo 

Trademap.org considerando o produto 3507. Especificamente, as lipases 

representavam 5% do market share em 2014 (FREEDONIA GROUP, 2014). 

As lipases são hidrolases que agem na parte carboxílica de triacilgliceróis e são 

consideradas enzimas versáteis por catalisar diversas reações (hidrólise, 

transesterificação, esterificação, alcoólise, acidólise e aminólise), além de 

serem químio, régio e enantioseletivas (JOSEPH et al., 2008). Estas 

características são propriedades de interesse para a biotecnologia pois 

permitem, por exemplo, substituir parcial ou totalmente rotas químicas por 

enzimáticas mantendo bons rendimentos com alto grau de pureza do produto.  

Dentre os diversos micro-organismos produtores de lipases os fungos 

filamentosos são reconhecidos como os melhores produtores das mesmas. 

Porém, fungos leveduriformes como Candida sp., Saccharomyces sp., 

Saccharomycopsis sp. e Yarrowia sp também as produzem (ALMEIDA, 2009). 

A lipase B de Candida antarctica (CalB) foi escolhida como modelo neste 

trabalho por ter uma ampla gama de utilizações, indo desde a síntese orgânica 

até catálise em meios aquosos, mantendo alta atividade e estabilidade. Outra 

característica de interesse é atuar frente a diferentes substratos (ANDERSON 

et al., 1998), o que a torna excelente primeira opção de catalizador numa 

aplicação quando o processo ainda não está bem estabelecido. 

A produção desta lipase no micro-organismo selvagem, a levedura Candida 

antarctica, é dificultada devido a condições específicas para produção e 

secreção da mesma, além de apresentar produtividade inferior e ter a 

expressão fortemente regulada. Neste contexto, a expressão heteróloga surge 

como alternativa para superar estas desvantagens. Sistemas heterólogos de 

expressão em bactérias e leveduras são normalmente utilizados devido sua 



2 
 

flexibilidade para manipulação genética e expressão de diversas proteínas de 

interesse (WELCH et al., 2009). 

Neste trabalho, optou-se por trabalhar com o sistema que utiliza levedura como 

hospedeiro heterólogo pois, por serem micro-organismo eucariotos, permitem 

modificações pós-traducionais na proteína como a formação de ligações 

dissulfeto, N- e O- glicosilações e maturação proteolítica, que serão 

necessárias para o correto funcionamento de diversas proteínas e, em 

especial, da lipase B de Candida antartica. A levedura metilotrófica Pichia 

pastoris (recentemente reclassificada como Komagataella phaffii) foi escolhida 

então como hospedeiro por ser de fácil cultivo – crescendo em meios definidos 

salinos – ter preferência pelo metabolismo aeróbio, baixo nível de proteínas 

secretadas pela cepa selvagem – o que facilita os processos de downstream – 

e, principalmente, por crescer até altas densidades celulares (CEREGHINO et 

al., 2002; CREGG et al., 2000). 

Esta última característica é especialmente importante pois o gene da CalB, 

nesta tese, foi inserido sob controle de um promotor constitutivo, o PPGK, 

conferindo a produção da enzima de interesse associado ao crescimento do 

micro-organismo. 

O promotor associado ao gene é o que determina a condição sob a qual o gene 

será transcrito. A P.pastoris é especialmente utilizada por seus fortes 

promotores relacionados a assimilação de metanol como fonte de carbono, o 

PAOX. Este é um promotor indutivo, pois só ativa a transcrição dos genes sob 

seu controle em presença de metanol no meio de cultivo. No entanto, este é 

um ponto crítico uma vez que, concentrações maiores que 3 g/L, são tóxicas à 

célula e o estoque e utilização deste álcool representam um perigo ao operador 

do cultivo (CEREGHINO et al., 2002).  

Apesar da maioria dos estudos na literatura utilizar este tipo de promotor, um 

outro tipo, o constitutivo, também é uma alternativa. O mais popular destes é o 

PGAP, originalmente associado a enzima gliceraldeido-3-fosfato desidrogenase, 

expresso ao longo da via glicolítica, durante o crescimento celular. O PPGK 

participa da mesma via, porém ligado a outra enzima, a fosfoglicerato kinase 
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(ZHANG et al., 2009). As produtividades relacionadas a estes promotores 

geralmente são inferiores as obtidas com os cultivos indutivos, porém, com 

otimizações do processo e as vantagens operacionais dos promotores 

constitutivos, estes representam uma alternativa interessante para cultivos em 

maior escala. 

A estratégia de produção em biorreator pode ser tão complexa ou simples 

quanto for necessário ao processo. Ela está intimamente ligada a escolha do 

promotor que será associado ao gene, já que é este que indicará a fase 

metabólica em que será produzida a substância alvo. Como já mencionado 

anteriormente, o estudo caso-a-caso é indicado para que se obtenha o sistema 

mais adequado. Neste trabalho serão explorados prioritariamente a batelada 

alimentada exponencialmente e o sistema contínuo, todavia, outros métodos já 

foram estudados para esse sistema em trabalhos anteriores  (ROBERT et al., 

2016). 

Uma nova abordagem no sistema de oxigenação também foi estudada para 

viabilizar estudos em hipóxia e a não formação de espuma durante o cultivo. 

Sendo este último importante pois evita a necessidade de adição de anti-

espumante, componente que pode dificultar a etapa de downstream e 

prejudicar a pureza final do produto. Visando aliar essas duas vantagens, o uso 

de um contactor de membrana para realizar a oxigenação não-dispersiva do 

meio durante o crescimento celular mostra-se uma boa alternativa. Esta 

também é uma técnica versátil, pois pode ser adaptada de acordo com o 

processo, uma vez que o material de que a membrana é composta afeta 

diretamente o resultado da difusão do oxigênio por ela, além de poderem ser 

utilizadas membranas em conformação de fibra-oca o que aumenta 

significativamente a área superficial de troca gasosa (GABELMAN; HWANG, 

1999). 

Além do sistema de cultivo escolhido, o meio também pode ter forte influência 

na produtividade de um bioprocesso. Fatores como stress celular, desequilíbrio 

redox no metabolismo e dificuldade no transporte para meio extracelular 

(quando a substância de interesse é secretada) podem ser ajustados e 

otimizados com adição ou readequação de componentes do meio de cultivo. 
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Ademais, conhecer as necessidades nutricionais de cada cepa e as faixas que 

podem ser inibitórias de cada componente do meio são informações 

importantes para a otimização do cultivo (ANANE et al., 2016; ISIDRO et al., 

2016).  

Por outro lado, quando o objetivo de um bioprocesso é chegar à escala 

industrial, a preocupação com os resíduos gerados durante o processo deve 

ser outro ponto a ser estudado. O principal resíduo, no caso da produção de 

CalB por Picha pastoris, é a elevada massa celular gerada (cultivo em elevadas 

densidades celulares), e que não é aproveitada diretamente.  

O resíduo sólido de células gerado é muito rico em proteínas e aminoácidos 

essenciais e, por isso, é interessante que esses nutrientes sejam reutilizados 

(DAWOOD et al., 2013). Os quatro destinos mais comuns para este tipo de 

resíduo são: queima, uso para crescimento de micro-organismo, ração animal 

e, ultimamente, flavorizante para alimentação humana. Neste caso, o cultivo 

proveniente de um micro-organismo geneticamente modificado (OGM) não é 

permitido nos dois últimos destinos citados. Devido a isso, a transformação 

desta biomassa em extrato de levedura é interessante, já que pode servir como 

insumo para o próprio processo que o gera, além de poder ser comercializado 

como coproduto. 

Diante do exposto acima, esta tese teve como objetivo geral avaliar diferentes 

estratégias operacionais para o cultivo de Pichia pastoris e relacionar estas 

estratégias à produção de lipase B de Candida antarctica (CalB) recombinante. 

Além disso, estudou-se o reaproveitamento da biomassa gerada no processo e 

a utilização de um contactor de membrana para oxigenação não-dispersiva do 

cultivo. A estrutura da tese foi dividida em quatro capítulos para melhor 

compreensão dos temas estudados, cada capítulo contém a revisão 

bibliográfica, material e métodos e resultados e discussão referentes aos 

assuntos pertinentes a ela. 

O primeiro capítulo, intitulado “Estudo de estratégias de produção com Pichia 

pastoris”, contempla a comparação entre rendimentos e taxas obtidos em 

sistema contínuo e batelada alimentada exponencialmente, utilizando meios de 
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cultivo padrões da literatura, com o objetivo de escolher o meio de produção 

mais interessante para um tempo de processo estendido. 

O segundo capítulo, intitulado “Influência da concentração salina na produção 

de lipase”, são discutidos os possíveis efeitos da pressão osmótica na 

produção da lipase e em sua secreção para o meio extracelular. Diferentes 

meios de cultivo foram testados em sistema contínuo e em batelada 

alimentada. A atividade intracelular foi verificada, no último caso, para 

identificar possíveis problemas de secreção da proteína relacionado a 

salinidade do meio. 

O terceiro capítulo, intitulado “Reaproveitamento de biomassa”, explora os 

possíveis destinos da biomassa gerada durante a produção de CalB, a fim de 

agregar valor a este resíduo. O extrato de levedura surge como alternativa para 

utilizar um organismo geneticamente modificado (OGM) e ainda ser 

aproveitado no próprio circuito de produção, fechando assim um ciclo 

sustentável. 

O quarto e último capítulo, intitulado “Uso de oxigenação não-dispersiva para 

produção de CalB recombinante”, mostra os resultados obtidos, em sistema de 

batelada, alterando-se a clássica aeração por borbulhamento por uma não-

dispersiva, utilizando contactor de membrana. Este sistema visa ser uma 

estratégia para estudos específicos em baixas concentrações de oxigenação e 

evitar a formação de espuma no cultivo. Os rendimentos e taxas são 

comparados aos obtidos nos capítulos anteriores e alterações no sistema são 

propostas para que esta tecnologia seja viável para implementação futura.    

No anexo I se encontram as produções científicas derivadas desta tese em 

ordem cronológica de publicação. 

 

 

 

 

 



 

 

 

 

 

 

 

Capítulo 1 

Estudo de estratégias de produção com Pichia pastoris 

Publicado na Biochemical Engineering Journal como “Continuous operation, a 

realistic alternative to fed-batch fermentation for the production of recombinant 

lipase B from Candida antarctica under the constitutive promoter PGK in Pichia 

pastoris” 
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1 Fundamentação teórica 

A determinação da melhor estratégia de produção para um bioprocesso 

dificilmente pode ser generalizada, uma vez que envolve questões metabólicas 

e inibitórias inerentes ao micro-organismo utilizado e a biomolécula alvo do 

estudo. Tendo isto em vista, é altamente indicado que o sistema de expressão 

e as vias metabólicas referentes a molécula-alvo sejam bem conhecidas, no 

entanto, devido a imensa diversidade existente na natureza, seria complicado 

estudar e compreender completamente as vias de produção de cada nova 

biomolécula prospectada. Atualmente, graças as técnicas de biologia molecular 

e sintética, é possível encurtar esse tempo de estudo clonando genes de 

interesse em micro-organismo modelo já bem conhecidos e fáceis de cultivar 

para a produção de moléculas recombinantes. Neste âmbito é possível 

inclusive otimizar as vias biológicas alcançando produções ainda maiores que 

as naturalmente obtidas.  

1.1 Mercado de enzimas 

A utilização industrial de enzimas vem apresentando um crescimento 

considerável nos últimos anos devido às suas características bioquímicas que 

as tornam biocataliadores muito eficientes para uso tecnológico. Elas podem 

apresentar características muito interessantes como a especificidade quimio, 

régio e enanciomérica, que  permitem que as reações químicas corram com a 

formação de menos subprodutos (BERG et al., 2002). De um ponto de vista 

tecnológico, estas características são úteis pois muitas vezes os subprodutos 

gerados podem dificultar a purificação do produto de interesse ou ainda possuir 

natureza tóxica. Assim, a especificidade enzimática permite maximizar a 

conversão do substrato e ainda torna o processo de purificação mais simples e 

menos custoso. 

Esta importância e vasta utilização industrial se traduzem em países como o 

Brasil num elevado volume de importação das mesmas. Segundo dados do 

Trademap.org (considerando o produto 3507 que inclui enzimas e preparados 

enzimáticos) as enzimas representaram para o Brasil, em 2018, um gasto de 

161,5 bilhões de dólares em importações sendo ao total 18,601 toneladas 



8 
  

adquiridas. Por outro lado, o crescimento anual do mercado mundial de 

enzimas entre 2014 e 2018 foi de 2% com previsão de manutenção deste 

crescimento para os próximos anos. Neste mercado bilionário o Brasil ocupa a 

oitava posição em termos de importação e a décima sexta em exportação, o 

market share para importações e exportações dos 15 países principais neste 

mercado é mostrado na Figura 1. 

 

Figura 1: Market share em importações e exportação dos principais 15 países em 2018 segundo 

trademap.org para produto 3507. 

A diferença no posicionamento do Brasil entre importações e exportação revela 

um atraso tecnológico e estratégico em termos de produção de 

biocatalisadores, uma vez que grande parte da demanda enzimática é 

importada. Esse quadro já é identificado desde 2006, quando houve esforços 

para uma Política de Desenvolvimento da Biotecnologia (PDB) que incluía a 
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produção e o uso industrial de enzimas no Brasil. Em 8 de fevereiro de 2007 foi 

instituído o Decreto nº 6.041 para tentar reverter essa situação, aliando o setor 

privado às universidades. No entanto, como pode ser visto pela Figura 1, não 

houve mudanças significativas. A transferência de tecnologia para as empresas 

é de fundamental importância para a geração de conhecimento de novos 

processos e é o gargalo para que essa balança comercial seja invertida. 

A Holanda se destaca no setor de exportação superando o segundo colocado, 

os Estados Unidos, pelo dobro. Este país foi o berço de três grandes empresas 

ligadas ao desenvolvimento e pesquisa em biotecnologia, com foco em 

enzimas, são elas Dyadic International, Inc.; DSM e Gecco. Esta última é uma 

coleção de enzimas e cofatores, alocada dentro da Universidade de Groningen, 

que vende principalmente serviços de pesquisa e desenvolvimento na área e, 

portanto, não aparece como grande vendedor, mas influencia diretamente o 

reconhecimento do país como referência na área.  

Até o ano de 2012, 71% do mercado era concentrado em enzimas de uso 

industrial, como por exemplo, destinadas para a indústria alimentícia, de 

bebidas, detergentes e ração animal. No entanto, o crescimento previsto para 

os próximos anos será destinado ao grupo de enzimas ditas especiais, que 

abrangem as áreas de pesquisa, diagnóstico e biotecnologia. A Figura 2 mostra 

a distribuição de utilização das enzimas, no ano de 2012, segundo estudos do 

Grupo Freedonia (2014). 



10 
  

 

Figura 2: Principais campos de utilização de enzimas, em 2012 (FREEDONIA GROUP, 2014). 

Ao todo, nove empresas dominam o mercado de enzimas, suas porções de 

mercado juntas representam mais de 60% do total, são elas: AB Enzymes; 

Advanced Enzyme Technologies Limited; Biocatalysts LTD.; Buckman 

Laboratories INC.; DuPont; DSM; Enzyme Solutions PTY. LTD.; Novozymes 

A/S e Specialty Enzymes & Biotechnologies CO (BCC RESEARCH, 2014).  

As enzimas mais comercializadas neste mercado são carboidrases, proteases, 

polimerases, nucleases, fitases e lipases. Sendo que esta última responsável 

por 5% do mercado em 2014 (FREEDONIA GROUP, 2014). 

1.2 Lipases 

As lipases são uma classe de enzimas muito versáteis, oficialmente 

denominadas como EC 3.1.1.3 pela Comissão de Enzimas (Enzyme Comission 

– EC). Elas são hidrolases que agem em ligações éster, mais especificamente 

na parte carboxílica de triacilglicerois. Devido a sua enorme versatilidade as 

lipases possuem a capacidade de catalisar diversas reações como hidrólise, 

transesterificação, esterificação, alcoólise, acidólise e aminólise, como 

representado na Figura 3 (JOSEPH et al., 2008).  
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Figura 3: Tipos de reações catalisadas por lipase 

Em geral, a reação de hidrólise ocorre na presença de água, e as reações de 

síntese, na ausência ou quase ausência da mesma. O mecanismo de atuação 

da lipase aceito para essa classe foi descrito por SIMAS e colaboradores 

(2011) e está representada na Figura 4. 



12 
  

 

Figura 4: Mecanismo de transesterificação da reação catalisada por lipase. A tríade catalítica está 

numerada de acordo com a enzima Cal B de Candida antarctica. (Traduzido de SIMAS e colaboradores 

(2011)) 

As etapas que seguem na reação de transesterificação são: 1) Ataque 

nucleofílico ao átomo de carbono suscetível da ligação éster do substrato pelo 

grupamento hidroxila da serina; 2) Estabilização do intermediário tetraédrico 

formado por ligações de hidrogênio com os grupamentos NH do esqueleto 

peptídico; 3) Formação do intermediário covalente enzima “acilada”; 4) Ataque 

nucleofílico ao carbono suscetível do intermediário acil enzima; 5) Retorno da 

ligação C=O, rompimento do segundo intermediário tetraédrico e liberação do 

ácido carboxílico e da enzima livre. 

Embora as lipases sejam produzidas também por eucariotos superiores 

(plantas e animais), as mais utilizadas são as de origem microbiana. Estas são 

muito apreciadas por suas características peculiares como atividade e 

estabilidade em solventes orgânicos e em condições extremas de pH e 

temperatura, seletividade pelo substrato, régio- e/ou enantiosseletividade. As 

propriedades destas enzimas variam de acordo com sua procedência e os 

micro-organismos que podem produzi-las são arqueobactérias, bactérias, 

actinomicetos e fungos (MESSIAS et al., 2011). Dentre os fungos, alguns 
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gêneros leveduriformes são capazes de sintetizar lipases, como: Candida sp., 

Saccharomyces sp., Saccharomycopsis sp. e Yarrowia sp. (ALMEIDA, 2009). 

Entretanto, os melhores produtores destas enzimas  são os fungos 

filamentosos (CARDENAS et al., 2001). Dentre as diversas lipases uma 

particularmente interessante, que será o foco de estudo desta tese, e será 

descrita em maiores detalhes é a lipase B de Candida antarctica (CalB) 

1.3 Lipase B de Candida antarctica 

A CalB é naturalmente produzida pela levedura extremófila Candida antarctica, 

que coloniza diversos ambientes desde solos de lagos da Antárctica, cultivo de 

arroz no Japão, frutas tropicais no Brasil, flores de Albizia julibrissin de Taiwan 

até grama nos Estados Unidos (BOEKHOUT, 2011). Esta enzima é 

amplamente utilizada em síntese orgânica pois apresenta alta atividade e 

estabilidade tanto em meios aquosos e não-aquosos, além de sua 

especificidade ser variável frente a diferentes substratos (ANDERSON et al., 

1998). Ela foi caracterizada estruturalmente pela primeira vez por 

UPPENBERG e colaboradores em 1995, é composta por 317 aminoácidos e 

tem uma massa molar média de 33kDa. Foi descrito também o típico 

dobramento α/β hidrolase e a tríade catalítica envolvida em sua atividade: 

Serina-Asparagina-Histidina. Esta estrutura do sítio ativo garante excelente 

enancioseletividade (GOTOR-FERNÁNDEZ et al., 2006). 

Diferente da maioria das lipases, a estrutura cristalográfica da CalB parece ter 

uma conformação aberta, com o sítio ativo acessível. Ela não possui um 

domínio que age como uma tampa típica mas possui uma hélice curta com alta 

mobilidade que pode atuar como tampa (SALIS et al., 2003). No entanto, a 

presença desta estrutura não está necessariamente correlacionada com a 

ativação interfacial, já que este fenômeno não é observado para CalB nem para 

lipases de Pseudomonas aeruginosa e Burkholderia glumae que também 

possuem a estrutura e não exibem ativação interfacial (MARTINELLE et al., 

1995; PIETRO; PIETRO, 2004; SALIS et al., 2003). 

Suas principais propriedades e características bioquímicas são: ponto 

isoelétrico 6,0; pH ótimo 7,0; estabilidade a pHs básicos; regioespecificidade 
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contra triacilglicerol em sn-3 (KIRK; CHRISTENSEN, 2002). A Figura 5 

apresenta a estrutura tridimensional da CalB. 

 

Figura 5: Estrutura tridimensional da CalB com ênfase nas estruturas secundárias e a tríade catalítica 

(azul). 

A lipase B de Candida antarctica, para ser produzida pela levedura que 

originalmente a contem, demanda baixa temperatura (17°C), longos tempos de 

cultivo (5 dias) e substratos específicos (ácidos graxos) para sua produção 

(BOEKHOUT, 2011). Mesmo sob condições específicas são obtidos baixos 

rendimentos e, a fim de contornar estas desvantagens, grandes empresas 

produtoras de enzimas desenvolveram a produção das mesmas em 

hospedeiros heterólogos. A principal responsável pela comercialização de CalB 

é a Novozymes. Ela é vendida em sua forma livre ou imobilizada (Novozymes-

435) e, em ambos os casos, é produzida de maneira recombinante usando 

como plataforma de expressão o fungo Aspergillus oryzae.  

A Tabela 1 a seguir compila trabalhos relevantes utilizando a Lipase B de 

Candida antarctica, seja em sua forma comercial (vendida na forma solúvel 

como CalB ou Novozymes-435) ou não-comercial obtidas em trabalhos da 

literatura com hospedeiros heterólogos distintos. 
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Tabela 1: Trabalhos utilizando a lipase B de Candida antarctica de fonte comercial ou não-comercial como 

catalisador. 

Tipo de Lipase B  Micro-organismo Produto gerado Referência 

Comercial e 
não-comercial 

Aspergillus niger 
e Pichia pastoris 

Ésteres etílicos de 
ácidos graxos de soja e 

dendê 

(PEREIRA 
CIPOLATTI et al., 

2018) 

Não-comercial Pichia pastoris Isopropil palmitato 
(QUADROS 

BARSÉ et al., 
2019) 

Comercial e 
não-comercial 

Aspergillus niger 
e Pichia pastoris 

Butirato metilico 
(RIOS et al., 

2016) 

Comercial e 
não-comercial 

Aspergillus niger 
e Pichia pastoris 

Resolução racemica de 
derivados de myo-

inuitol 

(MANOEL et al., 
2016) 

Não-comercial Pichia pastoris Esteres flavorizantes (JIN et al., 2012) 

Comercial Aspergillus oryzae Ácido polilático 
(IDRIS; 

BUKHARI, 2012) 

Comercial Aspergillus oryzae Biodiesel 
(TAHER et al., 

2014) 

Comercial Aspergillus oryzae 
Éster fenólico de ácido 

docosahexaenoico 
(ROBY et al., 

2015) 

Comercial Aspergillus oryzae Éster de frutose (LI et al., 2015) 

Comercial Aspergillus oryzae 
Éster etilico (S)-γ-

fluoroleucina 
(TRUPPO et al., 

2008) 

Não-comercial Eschericia coli Biodiesel 
(YAN et al., 

2012) 

Comercial Aspergillus oryzae Butan-2-ol 
(CHAPUT et al., 

2012) 

Comercial Aspergillus oryzae Acetato isoamyl 

(EISENMENGER; 
REYES-DE-

CORCUERA, 
2010) 

Comercial Aspergillus oryzae Biodiesel 
(SÉVERAC et al., 

2011) 

 

1.4 Sistemas de expressão heteróloga 

Uma das ferramentas mais poderosas disponíveis hoje em dia é a biologia 

molecular, com ela é possível manipular o genoma de uma célula e gerar um 

mutante com a capacidade de produzir uma substância que não faz parte de 

seu repertório natural, a isto chamamos de produção heteróloga recombinante. 

Este tipo de manipulação faz-se vantajosa principalmente quando a molécula 

de interesse é expressa em baixa concentração pelo hospedeiro natural ou 

então quando o cultivo do mesmo apresenta dificuldades como por exemplo, 
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meios de cultivo complexos, dependentes de cofatores ou ainda condições 

extremas ambientais necessárias – altas temperaturas e pH. Para a expressão 

heteróloga de proteínas são bastante estudados sistemas bacterianos (por 

exemplo, Escherichia coli) e leveduras (por exemplo, Saccharomyces 

cerevisiae) que oferecem flexibilidade para manipulação genética e expressão 

de diversas proteínas (WELCH et al., 2009). 

O primeiro produto recombinante aprovado para consumo humano pelo FDA 

(Food and Drug Administration) foi a insulina, ao final da década de 1970, 

utilizando E.coli como sistema de expressão. Ainda na mesma época foram 

sintetizados hormônios de crescimento com finalidade terapêutica (GOEDDEL 

et al., 1979). 

O sistema de expressão ideal varia com o objetivo final e deve ser escolhido 

caso-a-caso. No entanto, algumas características a serem levadas em 

consideração são: 1) o sistema tem a capacidade de produzir a proteína de 

interesse, ou seja, há necessidade de modificações pós-traducionais, 

glicosilações etc.?; 2) o micro-organismo hospedeiro é de fácil obtenção e 

manipulação genética?; 3) o processo de purificação será facilitado, com, por 

exemplo, endereçamento da proteína ao meio extracelular?; 4) apresenta perfil 

de cultivo que atende as condições industriais e alto rendimento? (HUNT, 

2005). A Tabela 2 abaixo sumariza as vantagens e desvantagens dos 

principais sistemas de expressão estudados. 

Tabela 2:Comparativo de vantagens e desvantagens inerentes a cada sistema de expressão apresentado 

(adaptado de TAMÁS e SHEWRY (2006)). 

 
Bactéria Levedura 

 
Escherichia coli 

Saccharomyces 
cerevisiae 

Pichia pastoris 

Vantagens 

Barata, rápida e fácil 
de usar 

Capacidade de 
glicosilação e proteólise 

Capacidade de 
glicosilação e proteólise 

Grande gama de 
vetores e diferentes 

cepas disponíveis 

Possui capacidade de 
enovelamento e 

processamento de 
proteínas no retículo 

endoplasmático 

Possui capacidade de 
enovelamento e 

processamento de 
proteínas no retículo 

endoplasmático 

Alto rendimento 
Enovelamento da 
proteína pode ser 

Fácil manipulação 
genética 
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perfeito 

  

Boa capacidade 
secretória 

  
Alto rendimento 

  

Capacidade de crescer a 
alta densidade celular 

  

Várias cepas e vetores 
disponíveis 

  

Integração de vetores em 
lugares específicos do 
genoma estável tanto 

para uma cópia do gene 
como para múltiplas 

cópias 

  

Baixo risco de 
contaminação 

Desvantagens 

Promotores não são 
completamente 
regulados sob 
condições não 

indutivas 

Rendimento baixo e de 
crescimento lento 

Acúmulo de metanol 
afeta o crescimento e o 

nível de expressão 
quando a produção é 

induzida 

Proteína precipita 
em corpos de 

inclusão 

Padrão de glicosilação e 
proteólise bastante 

diferente da humana 

Padrão de glicosilação e 
proteólise bastante 

diferente da humana 

Ligações dissulfeto 
ocorre somente em 

cepas específicas 

Baixa capacidade 
secretória  

Não é capaz de 
fazer modificações 
pós-traducionais 

 
 

 

A bactéria E. coli, geralmente é a porta de entrada para o estudo e obtenção de 

uma nova substância devido ao extenso conhecimento que já se possui nessa 

plataforma de expressão, a facilidade em sua manipulação, disponibilidade de 

ferramentas genéticas eficientes e rápido crescimento, o que gera velocidade 

nas respostas obtidas. Contudo, por ser um procarioto, não possui a habilidade 

de efetuar modificações pós-traducionais que, muitas vezes, são essenciais ao 

correto enovelamento e funcionalidade da proteína que está sendo traduzida, 

além de formar corpos de inclusão com facilidade (que é quando as proteínas 

produzidas se agregam devido ao enovelamento ineficiente) (SHAPIRO, 2009). 

As leveduras então são preferidas por serem micro-organismo eucariotos com 
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sistemas que permitem a formação de ligações dissulfeto, maturação 

proteolítica, N- e O- glicosilações e as mais diversas modificações pós-

traducionais, sem perderem a característica de fácil cultivo (uma vez que são 

unicelulares). 

1.5 Leveduras 

As leveduras são utilizadas pela humanidade mesmo antes que se soubesse 

de sua ação nos processos, como por exemplo a fabricação de pão e queijo. 

Este micro-organismo unicelular, pertencente a classe Ascomycota, causa 

ainda hoje grande impacto nas industrias alimentícia (pão, queijo, iogurte, 

vinho, cerveja), química (moléculas diversas graças a biologia molecular) e 

farmacêutica (enzimas, antibióticos, vacinas) influenciando diretamente no 

desenvolvimento socioeconômico da humanidade (MUSTACCHI et al., 2006). 

O potencial deste micro-organismo de produzir proteínas solúveis e realizar 

modificações pós-traducionais eficientemente, como já mencionado, não são 

as únicas características que o faz popular. Outras características importantes 

são: 1) a capacidade de crescer em meios simples e definidos, possibilitando a 

diminuição do preço do meio de cultivo; 2) rápida propagação de biomassa; 3) 

boa capacidade de transporte da proteína produzida do meio intracelular para o 

extracelular, facilitando assim a posterior purificação da molécula de interesse; 

4) considerado agente GRAS (geralmente reconhecido como seguro) o que 

garante ausência de endotoxinas e oncogenes, podendo ser utilizada em 

produtos alimentícios e farmacêuticos (IDIRIS et al., 2010). 

As leveduras são anaeróbias facultativas, o que significa que podem obter 

energia tanto por fermentação quanto por respiração aeróbia. Em presença de 

alta concentração de açúcar geralmente o metabolismo fermentativo é 

preferido, gerando álcool como principal produto, característica que a torna 

eficiência na produção de pães, queijos, vinhos e cervejas (FERNANDES, 

2009). Em ambos os metabolismos, a divisão celular é feita por brotamento 

(Figura 6) e o crescimento celular da levedura sob uma única fonte de carbono 

segue o padrão apresentado na Figura 7.  
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Figura 6: Microscopia de levedura em brotamento. 

 

Figura 7: Fases do crescimento celular sob um substrato. 

Nesta curva é possível distinguir as seis fases de crescimento, são elas: A) 

fase lag, onde a célula está se adaptando metabolicamente a metabolizar a 

fonte de carbono presente no meio de cultivo, o crescimento nesta etapa é 

nulo; B) aceleração, o metabolismo está adaptado e começa a divisão celular; 

C) fase exponencial de crescimento, a divisão celular está em sua velocidade 

máxima (exponencial); D) desaceleração, a fonte de carbono começa a chegar 

próximo ao esgotamento e o crescimento de biomassa é freado; E) fase 

estacionária, a população celular atinge seu máximo; F) morte celular, os 

nutrientes já estão esgotados e o número de mortes é maior que o de células 

viáveis. 
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A fase lag, por não haver crescimento celular e, portanto, considerada “tempo 

morto” em um processo produtivo é ideal que esta seja o mais curta possível. 

Para este fim, geralmente é feita a propagação celular em menor volume sob a 

mesma fonte de carbono que será o cultivo de fato, a isto chama-se pré-inóculo 

(DUTTA, 2008). Já a fase exponencial é a mais importante a ser estudada. 

Durante esta fase, o crescimento pode ser descrito como na Equação 1 e o 

tempo necessário para duplicar a quantidade de biomassa (td) como na 

Equação 2. 

𝑑𝑋

𝑑𝑡
= µ𝑋   Eq. 1 

𝑡𝑑 =
ln 2

µ
   Eq. 2 

Onde µ é a taxa específica de crescimento e X a concentração de biomassa 

presente. 

A fase estacionária é atingida quando algum nutriente essencial é esgotado 

(por exemplo, fonte de carbono ou nitrogênio) ou algum metabólito tóxico se 

acumula a níveis acima do tolerado pelo micro-organismo (por exemplo, ácido 

acético para E.coli) (BLANCH; CLARK, 1996).  

O modelo mais simples que descreve a dependência entre a fonte de carbono 

e a propagação da biomassa foi sugerido por Jacques Monod em 1950, sua 

forma é similar a cinética enzimática de Michaelis-Menten pois considera que o 

transporte de substrato é limitado por permeases, sendo assim, uma 

dependência da ação enzimática. Sua forma é dada pela Equação 3 

considerando o crescimento em fase exponencial. 

𝑑𝑋

𝑑𝑡
=

µ𝑚𝑎𝑥∗𝑆∗𝑋

𝐾𝑠+𝑆
           Eq. 3 

Sendo µmax a taxa específica de crescimento máxima atingida e Ks a 

concentração limitante de substrato que resulta em metade da taxa de 

crescimento. Indicando que, quando S é muito maior que Ks a taxa específica 

de crescimento pela qual a célula cresce é a máxima. 

Outros aspectos que influenciam no crescimento são a temperatura e o pH. 

Estes parâmetros devem estar dentro do aceitável para cada micro-organismo. 
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No caso de leveduras, o pH varia entre 4 a 7 e a temperatura de cultivo pode 

variar entre 20 e 40°C, no entanto, existem cepas extremófilas que conseguem 

crescer a temperaturas até 70°C (KONGJAN et al., 2009). 

Há ainda mais um fator a ser considerado durante a propagação celular, nem 

toda a energia gerada da metabolização do substrato é direcionada para a 

divisão celular, na verdade, ela é também direcionada para biossíntese, reparo 

de DNA e a manutenção de diversos potenciais químicos necessários a 

sobrevivência da célula. A porção de substrato destinada a estes processos é 

determinada pelo coeficiente de manutenção celular (m) e pode ser calculada 

de acordo com a Equação 4. 

𝑟𝑠 =
𝑟𝑥

𝑌𝑋/𝑆
+ 𝑚 ∗ 𝑋 + ∑

𝑟𝑃𝑗

𝑌𝑃𝑗/𝑆𝑖
𝑗        Eq. 4 

Onde rS é a taxa de consumo de substrato, rX é a taxa de crescimento de 

biomassa, rPj é a taxa de formação do produto j, YX/S é o rendimento de 

biomassa por substrato e YP/S é o rendimento de produto j por substrato 

(BLANCH; CLARK, 1996). 

Também podem ser calculados coeficiente de manutenção tanto para o 

consumo de substrato como para a produção de determinada substância. Dois 

modelos normalmente utilizados para este fim são: para o cálculo do 

coeficiente de manutenção de energia para consumo de substrato é o modelo 

proposto por PIRT (1982); para o cálculo do coeficiente de manutenção para 

cinética de produção é o modelo proposto por LUEDEKING e PIRET (1959). 

De acordo com estes modelos é esperado que, a uma alta taxa específica de 

crescimento o rendimento de substrato por biomassa (qS x µ) seja menor que o 

global calculado para um cultivo. De maneira similar, quando a taxa específica 

de crescimento aumenta, o rendimento produto por biomassa global (qP x µ) 

diminui. Em particular, para valores baixos de mS uma queda do rendimento 

produto por substrato (qP x qS) também pode ser observado como o aumento 

de µ. Os equacionamentos de ambos os modelos serão mostrados mais à 

frente neste trabalho em materiais e métodos. 
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Atualmente as leveduras mais utilizadas como sistema de expressão são 

Sacharomyces cerevisiae e Pichia pastoris, no entanto, algumas espécies não-

convencionais também têm ganhado espaço como por exemplo Kluyveromyces 

lactis, Hansenula polymorpha e Yarrowia lipolytica (YIN et al., 2007). Neste 

trabalho a plataforma de expressão escolhida foi a P.pastoris principalmente 

por sua capacidade de crescer até altas densidades celulares, motivo que será 

melhor abordado ao longo desta tese. 

1.6 Pichia pastoris 

A levedura metilotrófica Pichia pastoris, ou Komagataella phaffii como foi 

recentemente reclassificada (KURTZMAN, 2009), é uma plataforma de 

expressão eucariótica bastante utilizada, como mencionado anteriormente, 

tanto em processos em pequena escala (laboratoriais) quanto na indústria. 

Além de todas as vantagens inerentes a utilização de uma levedura a P. 

pastoris ainda tem como característica a capacidade de metabolizar metanol 

como fonte de carbono, ter preferência pelo metabolismo aeróbio e, se 

modificada para a expressão de uma proteína secretada, esta será mais 

facilmente purificada, já que o nível de proteínas secretadas naturalmente no 

meio é baixo (CEREGHINO et al., 2002; CREGG et al., 2000). 

As linhagens de P. pastoris utilizadas para manipulação genética são divididas 

em quatro grupos: as selvagens, os mutantes auxotróficos (deficientes na 

enzima histidinol desidrogenase), mutantes deficientes na metabolização do 

metanol e mutantes deficientes em proteases. As principais diferenças entre 

elas é a velocidade de crescimento e necessidade da adição de substâncias 

durante o cultivo ou ainda a necessidade de correção da deficiência no vetor 

utilizado para transformação (JAHIC et al., 2006). A linhagem utilizada nesta 

tese foi a selvagem X-33 e os detalhes de sua modificação estão descritas na 

seção de matérias e métodos. 

Qualquer que seja a linhagem escolhida para a inserção de um vetor com gene 

recombinante este deve conter um promotor, que é a região do DNA onde se 

inicia transcrição. Esta sequência geralmente é regulada pela presença de um 

componente no meio ou ainda por um estado metabólico. Existem dois 
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principais tipos de promotores, o indutivo e o constitutivo. Neste primeiro, a 

transcrição do gene será acionada na presença de uma molécula específica 

que pode, ou não, estar relacionada ao metabolismo de geração de energia e a 

produção da molécula de interesse não é associada ao crescimento de 

biomassa. Já no segundo, a molécula necessária para a ativação da 

transcrição é parte do metabolismo de geração de energia e a produção do 

composto recombinante será associado a propagação celular (POTVIN et al., 

2012). A P.pastoris possui fortes promotores de ambos os tipos que serão 

melhor descritos a seguir. 

1.6.1 Promotores indutivos 

Os promotores indutivos são os que requerem uma substância indutor para 

produzir a proteína recombinante de interesse. No caso da P.pastoris, os 

utilizados estão ligados à via metabólica de assimilação do metanol como fonte 

de carbono. Esta via parece ser consistente entre todos os micro-organismo 

metilotróficos e envolve a ativação de um grupo específico de enzimas que 

atuam no interior dos peroxissomos (CEREGHINO et al., 2002). A Figura 8 

mostra o esquema metabólico de consumo do metanol e as enzimas 

necessárias para a mesma. 
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Figura 8: Rota metabólica de consumo de metanol. Adaptado de GELLISSEN (2000). 

A primeira etapa desta via envolve a oxidação do metanol a formaldeído pela 

enzima álcool desidrogenase (AOX) gerando peróxido de hidrogênio, que é 

convertido em água e oxigênio por catalases devido a sua alta toxicidade. A 

parte do formaldeído formado que volta ao citosol é desidrogenado resultando 

em gás carbônico, enquanto o que permanece no peroxissomos é assimilado 

para construção de componentes celulares por meio da via cíclica iniciada por 

sua condensação com a Xilulose 5-monofosfato, reação essa catalisada pela 

di-hidroxicetona sintase (DHAS). 

Além de visualizar o metabolismo de metanol, na Figura 8 também podemos 

identificar as enzimas que dão origem aos principais promotores indutivos 

utilizados, são elas: álcool desidrogenase (AOX); formaldeído desidrogenase 

(FLD); di-hidroxicetona sintase (DHAS). Além desses, outros dois promotores 

deste tipo também são utilizados, mas não estão ligados diretamente a esta 

via, são eles: o PICL, referente a isocitrato liase, que é induzido pela presença 

de etanol no meio de cultivo; e o PER3, referente a uma proteína de membrana 

do peroxissomo que é induzida tanto pelo metanol como pelo ácido oleico. 
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A Tabela 3 abaixo resume as moléculas produzidas na literatura e os tipos de 

promotores usado para cada uma delas. 

Tabela 3:Promotores indutivos utilizados na transformação de P. pastoris e os indutores utilizados para 

produção de diferentes moléculas recombinantes. 

Promotor Indutor 
Molécula 
produzida 

Referência 

PAOX1 Metanol GFP 
(KIM et al., 

2013) 

PAOX1 Metanol CalB 
(YANG et 
al., 2013) 

PAOX1 Metanol 
Interleucina 
humana 10  

(ZHONG et 
al., 2014) 

PAOX e 
PDHAS 

Metanol Operon lac 
(TSCHOPP 

et al., 1987) 

PAOX1 Metanol 

Módulo de ligação 
a celulose 

fusionado com 
CalB 

(JAHIC et 
al., 2003) 

PAOX1 Metanol 
Lipase de Rhizopus 

oryzae 
(COS et al., 

2006) 

PDHAS Metanol 
Crescimento de 

biomassa 
(ELLIS et al., 

1985) 

PFLD1 Metanol GFP 
(DUAN et 
al., 2009) 

PFLD1 Metilamina 
Lipase de Rhizopus 

oryzae 
(RESINA et 
al., 2005) 

PICL Etanol 
Dextranase de 

Penicillium 
minioluteum 

(MENENDEZ 
et al., 2003) 

PER3 
Ácido 
oleico 

Luciferase e 
catalase 

(LIU et al., 
1995) 

 

1.6.2 Promotores constitutivos 

O uso do metanol como indutor representa um grande risco, principalmente se 

considerando ampliar a escala de produção, devido a sua toxicidade e 

capacidade de combustão. Visando suplantar os inconvenientes dos processos 

que se utilizam desta molécula, promotores de expressão constitutiva vêm 

sendo bastante explorados como uma boa alternativa. Este tipo de promotor 

geralmente está associado à via glicolítica e, portanto, ao crescimento celular. 
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A Figura 9 mostra o esquema metabólico do consumo de glicose e glicerol e as 

enzimas necessárias para a mesma. 

 

Figura 9: Rota metabólica de consumo de glicose e glicerol. Em destaque verde as enzimas referentes aos 

promotores constitutivos GAP e PGK, em laranja o glieraldeido-3-fosfato que é a integração com o 

metabolismo de consumo do metanol. Adaptado de ÇALIK e colaboradores (2015). 

Como pode ser visto, o gliceraldeido 3-fosfato é um componente central da via 

glicolítica que integra o consumo de açúcares e metanol para o metabolismo 

aeróbio logo, pode-se esperar que o promotor ligado à sua conversão em 1,3-

bisfosfoglicerato seja fortemente regulado. Este promotor é o PGAP, relativo a 

enzima gliceraldeido-3-fosfato desidrogenase (ZHANG et al., 2009), o mais 
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utilizado em P. pastoris. Há também outros estudados, como o que será 

abordado nesta tese, o PGK, que é relativo a fosfoglicerato kinase e se 

encontra na etapa subsequente ao GAP na glicólise. Outros promotores 

constitutivos não ligados a glicólise são também explorados como o TEF1, que 

é relativo ao fator 1-α de elongamento da tradução, e o YPT1, relativo a uma 

GTPase envolvida no sistema de secreção. 

É importante salientar que o metanol também poderia ser utilizado como fonte 

de carbono para crescimento de biomassa e consequente produção de 

proteína recombinante sob estes promotores. No entanto, a taxa específica de 

crescimento com metanol é muito baixa, o que deixaria o processo muito longo 

e ineficiente, portanto não é utilizado. 

A Tabela 4 agrupa alguns exemplos de produções recombinantes utilizando 

promotores constitutivos. 

Tabela 4: Promotores constitutivos utilizados na transformação de P. pastoris para produção de diferentes 

moléculas recombinantes. 

Promotor 
Molécula 
produzida 

Referência 

PGAP 
Lipase de 

Rhizomucor 
miehei 

(HE et al., 
2015) 

PGAP 
Lipase de 
Yarrowia 
lipolytica 

(WANG et 
al., 2012) 

PGAP 
Antígeno de 
superfície da 

hepatite B  

(VASSILEVA 
et al., 2001) 

PGAP 
Lipase de 
Candida 
rugosa 

(ZHAO et al., 
2008) 

PGAP 

Fragmento de 
antígeno de 

ligação 
humano 

(GARCIA-
ORTEGA et 
al., 2013) 

PTEF1 
Fator 1-α de 
elongamento 
da tradução 

(AHN et al., 
2007) 

PYPT1 GFP 
(SEGEV et 
al., 1988) 

PPGK CalB 
(ROBERT et 
al., 2016) 
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PYPT1 
β-

glucuronidase 
bacteriana 

(SEARS et al., 
1998) 

Diversos 
Albumina 
humana 

(STADLMAYR 
et al., 2010) 

 

O tipo de promotor mais indicado a ser utilizado depende então da escala 

projetada para a produção, do micro-organismo escolhido e, principalmente, do 

tipo de produção que seja deseja (associado ou não ao crescimento). As 

vantagens e desvantagem de cada um estão sumarizadas na Tabela 5 a 

seguir.   

Tabela 5: Vantagens e desvantagens do uso de promotores constitutivos e indutivos para produção de 

proteínas recombinantes. 

 
Constitutivo Indutivo 

Vantagens 

Não utilização de molécula 
perigosas (metanol) 

Maior nível de expressão 
reportado 

Produção desde o início do 
cultivo 

Controle do momento 
produtivo 

Cultivo simplificado 
 

Desvantagens 

Menor nível de expressão 
reportado 

Utilização de molécula 
perigosas (metanol) 

 
Exige técnicas de cultivo 

mais complexas 

 

1.7 Estratégias de produção 

A melhor estratégia de cultivo precisa ser estudada caso-a-caso, uma vez que 

a cinética de produção da substância de interesse pode ser influenciada por 

diversos fatores, como: 1) necessidade e disponibilidade de co-fatores; 2) 

existência de regulação tanto para início como para nível de expressão da 

molécula; 3) inibição pela concentração de componentes no mosto. No entanto, 

conhecer o fundamento dos principais modos de operação é essencial para o 

design eficiente dos experimentos que serão estudados. A fim de aproximar as 

considerações que serão feitas a seguir sobre estratégias de produção à 

escala de bancada, só será abordado o reator do tipo tanque agitado (STR), 

onde se considera uma mistura ideal dos componentes do meio, ou seja, em 

qualquer ponto do reator as concentrações serão as mesmas. 
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1.7.1 Batelada  

O primeiro modo de operação, e mais simples, é a batelada. Neste caso, o 

sistema é fechado e não é considerada nenhuma entrada de nutrientes ao 

longo do processo, com exceção da aeração, que é permitida em todos os 

sistemas. O esquema desta estratégia é mostrado na Figura 10. 

 

Figura 10: Esquema de correntes em batelada. 

O balanço de massa neste caso pode ser escrito para somente um 

componente de interesse, sendo a Equação 5 a forma geral desta 

consideração: 

𝑑𝑐𝑖𝑉

𝑑𝑡
= 𝑉 ∗ 𝑟(𝑐𝑖, 𝑐𝑗)    Eq. 5 

Onde V é o volume do reator, ci é a concentração do componente i, cj é a 

concentração de outro componente j que pode influenciar na taxa de formação 

ou consumo de i, r(ci,cj) é a taxa de formação volumétrica de ci no cultivo. 

Desta equação generalista obtêm-se principalmente as taxas específicas de 

crescimento de biomassa, µ, de consumo de substrato, qs, e de produção, qp 

(BLANCH; CLARK, 1996). Estas equações estão descritas mais 

especificamente na parte de cálculos na seção materiais e métodos desta tese.  

1.7.2 Batelada alimentada 

A batelada alimentada surge como uma alternativa para se prolongar o cultivo 

de uma batelada e assim obter-se uma maior produtividade. Esta estratégia 

consiste em, após o fim da batelada inicial, adicionar-se ao meio de cultivo 

mais fonte de carbono, nitrogênio e nutrientes para possibilitar a continuidade 
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do crescimento e produção. A etapa de alimentação é chamada também de 

estado semi-contínuo, pois há uma corrente de entrada, mas não há saídas do 

sistema. Geralmente, o indicador de parada desta estratégia é quando a 

densidade celular máxima é atingida, os requerimentos máximos de algum 

parâmetro, como o fornecimento de O2, são atingidos ou o volume máximo do 

reator é atingido, o que ocorrer primeiro. O esquema desta estratégia é 

mostrado na Figura 11.   

 

Figura 11: Esquema de correntes em batelada alimentada. 

Esta é a estratégia mais empregada em produções industriais pois aumenta a 

produtividade em relação a batelada consideravelmente e não sofre os efeitos 

de possíveis contaminações, como será discutido mais a diante no caso de 

produções contínuas. Ela é empregada também quando há inibição da 

produção pelo substrato ou a alta concentração do mesmo ocasiona mudanças 

no metabolismo celular, como é o caso de leveduras, por exemplo. Na 

presença de altas concentrações de açúcares a levedura tem preferência pelo 

metabolismo fermentativo (anaeróbio) e, caso sua molécula de interesse seja 

produzida pelo metabolismo aeróbio, a concentração de fonte de carbono no 

meio de cultivo deve ser baixa. Para tanto, a batelada alimentada é ideal pois 

pode-se iniciar o cultivo com a baixa concentração requerida e, somando-se 

todo o substrato fornecido ao longo da alimentação, atingir uma concentração 

de açúcar superior à que seria tolerada se fosse ministrada de uma só vez.  

O balanço de massa no reator pode ser descrito para o componente de 

interesse segundo a Equação 6. Caso o volume seja variável, este deve ser 

considerado incluindo-se uma alteração, tal como a Equação 7.  
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𝑑𝑐𝑖𝑉

𝑑𝑡
= 𝐹𝑖𝑛 ∗ 𝑐𝑖𝑓𝑒𝑒𝑑 + 𝑉 ∗ 𝑟(𝑐𝑖, 𝑐𝑗)                Eq. 6 

𝑑𝑉

𝑑𝑡
= 𝐹𝑖𝑛                                                    Eq. 7 

Onde cifeed é a concentração do componente i na corrente de alimentação e Fin 

é a vazão de entrada da corrente que contém o componente i no reator. Estas 

equações estão descritas mais especificamente na parte de cálculos na seção 

materiais e métodos desta tese.  

É importante ressaltar que, como este modo de operação trabalha em 

concentrações limitantes de carbono, ou seja, toda a de fonte de carbono 

fornecida é imediatamente consumida, é possível controlar a taxa específica de 

crescimento durante esta fase dependendo da técnica de adição escolhida.    

1.7.2.1 Adição contínua 

A adição de substrato continuamente ao mosto é uma boa opção quando se 

deseja conhecer o comportamento celular quanto a variação da concentração 

de fonte de carbono no meio de cultivo. A evolução temporal desta estratégia é 

diretamente dependente da biomassa contida no biorreator e pode nos dar 

informações sobre: o limite de substrato no meio antes de ocorrer inibição; 

além de possibilitar o cálculo rápido e eficiente da taxa de consumo de 

substrato. Inicialmente, o substrato acumula no meio, neste momento, caso o 

limite para o fenômeno de inibição por substrato seja ultrapassado será 

verificado no cultivo uma parada do crescimento associado a uma mudança na 

inclinação do acúmulo como esboçado na Figura 12. 
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Figura 12: Perfil de biomassa e substrato quando há inibição, em cinza etapa inicial de batelada para 

crescimento da biomassa. 

Caso este limite não seja atingido, o acúmulo é seguido por uma estabilização 

da concentração de substrato no mosto, indicando que a taxa de consumo 

entra em equilíbrio com a geração de biomassa, indicando que a vazão de 

entrada da alimentação é equivalente a taxa de consumo de substrato (QS). E 

finalmente a concentração de substrato começa a decair, atingindo zero caso 

não atinja a densidade máxima de biomassa possível no cultivo. A Figura 13 

mostra as três fases.  

 

Figura 13: Perfil de biomassa e substrato quando não há inibição, em cinza etapa inicial de batelada para 

crescimento da biomassa. 

É importante salientar que, durante toda a etapa de alimentação com este tipo 

de adição, a biomassa cresce em sua taxa específica de crescimento máxima 

(µmax) se não houverem efeitos de inibição observados. Este tipo de adição 

também é útil quando se trata da produção de uma molécula por indução, 
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neste caso, seria adicionado o substrato indutor da produção e sua variável de 

resposta passa a ser o produto gerado. 

1.7.2.2 Adição por Pulsos 

A alimentação por pulsos é uma boa estratégia para garantir que não haja 

efeitos de inibição por substrato de uma maneira simples e fácil que não requer 

equipamentos e conhecimentos específicos. Sua concepção consiste em 

adicionar determinada quantidade de substrato em tempos específicos ou 

quando alguma condição é atingida, por exemplo, esgotamento da fonte de 

carbono, ou ainda quando certa biomassa é atingida para o caso de uma 

produção induzida. A Figura 14 mostra o esquema de uma alimentação 

utilizando essa estratégia. 

 

Figura 14: Perfil de biomassa e substrato em uma alimentação por pulsos, em cinza etapa inicial de 

batelada para crescimento da biomassa. 

Observe que, para este tipo de adição, a biomassa também cresce em sua 

taxa específica de crescimento máxima (µmax) como no caso anterior. 

1.7.2.3 Adição exponencial 

A estratégia de alimentação exponencial é a mais elegante das três aqui 

apresentadas e pode prover uma série de informações interessantes para o 

estudo de produção tanto de biomassa quanto de uma molécula de interesse. 

Esta é a estratégia mais comumente utilizada e bem conhecida para cultivos 

limitados pelo substrato. Com ela é possível escolher uma taxa específica de 

crescimento fixa para se estudar graças ao estado pseudo estacionário que é 

alcançado durante a alimentação. Para este fim é necessária uma bomba de 
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alimentação programável, o perfil de alimentação de substrato é derivado das 

equações de balanço de massa que foram discutidas anteriormente e a 

equação utilizada neste trabalho em específico será mostrada na seção de 

cálculos em materiais e métodos desta tese. A Figura 15 mostra o perfil 

esperado para este tipo de alimentação.   

 

Figura 15: Perfil de biomassa e substrato em uma alimentação exponencial, em cinza etapa inicial de 

batelada para crescimento da biomassa 

1.7.3 Continuo 

O sistema continuo, ou CSTR, é a estratégia mais elegante aqui apresentada. 

Neste caso são consideradas tanto a entrada quanto saída de nutrientes 

contínua ao longo do processo, o que significa dizer que nova biomassa será 

formada a todo momento e parte dela é carregada na corrente de saída. É 

válido lembrar que, em se tratando de reações microbiológicas, é necessária 

uma pré-batelada para crescimento de biomassa, ao final desta são acoplados 

os acessórios necessários ao biorreator e o modo contínuo de operação tem 

seu início. Por meio desta técnica é possível manter o crescimento em um 

estado estacionário metabólico em qualquer taxa específica de crescimento, 

até µmax, o que possibilita estudos de fisiologia celular, regulação metabólica e 

formação de produtos (BLANCH; CLARK, 1996). É válido lembrar que µmax é o 

limitante desta estratégia pois acima dela a formação de biomassa é inferior a 

vazão de saída do reator, o que leva a toda biomassa a ser arrastada do reator 

por essa corrente, em um fenômeno denominado wash out. O esquema desta 

estratégia é mostrado na Figura 16. 
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Figura 16: Esquema de correntes em sistema contínuo. 

O balanço de massa para cada componente do meio pode ser escrito segundo 

Equação 8 abaixo. 

𝑑𝑐𝑖𝑉

𝑑𝑡
= 𝐹𝑖𝑛 ∗ 𝑐𝑖0 − 𝐹𝑜𝑢𝑡 ∗ 𝑐𝑖 + 𝑉 ∗ 𝑟(𝑐𝑖, 𝑐𝑗)    Eq. 8 

Onde ci é a concentração do componente i, ci0 é a concentração do 

componente i de entrada, Fout é a vazão de saída da corrente que contem ci do 

reator, cj é a concentração de outro componente j que pode influenciar na taxa 

de formação ou consumo de i e r(ci,cj) é a taxa de formação volumétrica de ci 

no cultivo. Estas equações estão descritas mais especificamente na parte de 

cálculos na seção materiais e métodos desta tese. O ideal é que Fin e Fout 

sejam mantidas constantes e iguais a fim de não haver acúmulo de volume, 

esta é a hipótese principal desta estratégia. Quando esta hipótese é alcançada 

pode-se ajustar a equação acima e obtêm-se um importante parâmetro 

chamado de taxa de dilução (D) mostrado na Equação 9. 

𝑑𝑐𝑖

𝑑𝑡
=

𝐹

𝑉
(𝑐𝑖0 − 𝑐𝑖) + 𝑟(𝑐𝑖, 𝑐𝑗) 

𝐷 =
𝐹

𝑉
      Eq. 9 

Este parâmetro é definido também como o inverso do tempo de residência (ԏ), 

que é o número de vezes que todo o volume do reator é trocado. Além disso, D 

também é equivalente a taxa específica de crescimento em que se deseja 

conduzir o crescimento. Este tipo de estratégia também pode ser chamado de 

quimiostato, uma vez que o substrato fornecido é consumido 
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proporcionalmente a taxa específica de crescimento da biomassa e este 

também terá um estado estacionário independente de D e constante, ou seja, o 

ambiente químico do reator será constante. Em geral, para que o sistema 

alcance o estado estacionário são recomendados à espera de 5 tempos de 

residência, com verificação da estabilidade de produção. As concentrações de 

biomassa (Xss) e substrato (Sss) no estado estacionário podem ser calculadas 

quando D<µmax através das Equações 10 e 11 abaixo.  

𝑆𝑠𝑠 =
𝐷∗𝐾𝑠

µ𝑚𝑎𝑥−𝐷
  Eq. 10 

𝑋𝑠𝑠 = 𝑌𝑥/𝑠 (𝑆0 −
𝐷∗𝐾𝑠

µ𝑚𝑎𝑥−𝐷
) Eq. 11 

Onde Ks é a concentração do nutriente limitante que resulta uma taxa de 

crescimento na metade do valor máximo. Este modelo monodiano é válido 

somente para culturas de bactérias e leveduras, quando se tratando de células 

animais ou filamentos outras considerações precisam ser feitas e o 

comportamento obtido é diferente do mostrado aqui (BLANCH; CLARK, 1996). 

Apesar deste modo de operação ser interessante industrialmente pois, em 

teoria, após atingido o estado estacionário, a produção poderia seguir 

continuamente por tempo indefinido, na prática esta estratégia possui maior 

probabilidade de contaminação, pois as correntes de entrada e saída tem 

eventual contato com o ambiente e, quando não detectada em estado inicial, 

podem prejudicar toda a produção, forçando uma parada na planta, gerando 

prejuízo.  

2 Materiais e métodos 

2.1 Micro-organismo 

A plataforma de expressão usada foi a levedura metilotrófica Pichia pastoris X-

33 transformada com o vetor pPGKΔ3_PRO_LIPB para uma construção 

dirigida pelo promotor constitutivo PGK a fim de expressar a lipase B de 

Candida antarctica (CalB) recombinante. Uma versão com 954 pares de base 

do gene de CalB correspondente a proteína madura teve seus códons 

otimizados para expressão em P. pastoris e sintetizada de novo pela Epoch 
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Biosciences (USA). O vetor com a sequência que codifica a CalB sob 

regulação do PPGK foi integrado no genoma por recombinação homóloga. Os 

detalhes desta construção estão descritos por CASTRO e colaboradores 

(2011). 

2.2 Estoque e pré-inóculo 

O clone produtor de CalB de P. pastoris foi estocado em glicerol 20% e mantido 

em ultrafreezer a -80°C. Para o preparo do inóculo, primeiramente, as células 

foram propagadas em placa de petri com meio YPD 2% (1% p/v extrato de 

levedura, 2% p/v peptona e 2% p/v D-dextrose com pH inicial 7,4) com 2% p/v 

de ágar-ágar e 100 µg/ml de zeocina. 

Após 72h de incubação a 30°C desta placa, colônias únicas foram transferidas 

para erlenmeyers aletados de 1L com meio YPD 2% que foram cultivados a 

30°C e 200 rpm durante 24h em shaker HT Multitron incubator from Infors AG 

(Bottmingen, Switzerland). Uma vez que os frascos agitados atinjam um OD600 

equivalente a 12, foi utilizado como inóculo volume de meio suficiente para 

representar 10% do volume de trabalho do biorreator (100ml quando se 

trabalhou com 1L e 150ml quando com 1,5L), obtendo-se, portanto, uma OD600 

equivalente a 1,2 no início do bioprocesso. 

2.3 Meios de cultivo 

O meio de cultivo utilizado nas bateladas foram preparados segundo descrito 

por MAURER e colaboradores (2006) contendo, por litro: 2.0 g ácido cítrico, 

12.4 g (NH4)2HPO4, 0.022 g CaCl2·2H2O, 0.9 g KCl, 0.5 g MgSO4·7H2O, 40 g 

glicerol, 2 mL biotina (0.02% p/v) e 4.6 mL PTM1 da solução de traço de sais 

(6.0 g CuSO4·5H2O, 0.08 g NaI, 3.0 g MnSO4·H2O, 0.2 g Na2MoO4·2H2O, 0.02 

g H3BO3, 0.5 g CoCl2, 20.0 g ZnCl2, 65.0 g FeSO4·7H2O e 5.0 mL H2SO4 (95%-

98%) com pH final 1,2). As soluções tanto de biotina quanto o PTM1 foram 

esterilizadas separadamente por filtração estéril em membrana 0,22 µm e 

adicionadas ao reator após autoclavação. 

Para a alimentação também foi utilizado o meio descrito no mesmo trabalho 

acima trocando-se apenas a glicose por glicerol. O conteúdo por litro foi: 550 g 
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glicerol, 10 g KCl, 6.45 g MgSO4·7H2O, 0.35 g CaCl2·2H2O e 12 mL PTM1 da 

solução de traço de sais. 

Por outro lado, o meio de alimentação para o cultivo em quimiostato continha 

por litro: 0.92 g ácido cítrico, 50 g glicerol, 4.35 g (NH4)2HPO4, 0.65 g 

MgSO4·7H2O, 1.7 g KCl, 0.01 g CaCl2·2H2O, 1.6 mL solução de traço de sais e 

0.2 mL antiespumante Glanapon 2000kz (Bussetti and Co GmbH Wien, 

Áustria). 

2.4 Modo de Condução do Bioprocesso 

2.4.1 Cultivo em batelada alimentada 

Os cultivos em batelada alimentada foram realizados em biorreator de 3L 

Applikon Biobundle da Applikon Biotechnology B.V. (Delft, The Netherlands) 

com volume inicial de trabalho de 1,5L. O oxigênio dissolvido (DO) foi mantido 

a 30% utilizando um controle em cascata alterando a velocidade de agitação 

entre 500 e 1000 rpm e o fluxo de aeração entre 0 e 1 vvm. Uma mistura de ar 

comprimido com oxigênio puro foi utilizada de acordo com a necessidade do 

cultivo e o antiespumante Glanapon 2000kz foi adicionado conforme 

necessidade durante o processo.  

O pH do reator foi mantido em 7,0 com solução NH4OH 15% e temperatura a 

30°C. Uma estratégia de controle em open loop foi implementada para usar 

como perfil de alimentação durante a batelada alimentada afim de definir uma 

taxa específica de crescimento sob limitação de fonte de carbono para um 

pseudo estado estacionário.  

2.4.2 Cultivo em sistema contínuo 

Os cultivos em sistema contínuo foram conduzidos em biorreator Biostat B plus 

de Braun Biotech (Elsungen, Alemanha) com volume de trabalho de 1L. O 

oxigênio dissolvido foi mantido em 20% com mescla de ar comprimido e 

oxigênio puro quando necessário e um total de aeração a 0,8 vvm. O biorreator 

foi mantido a uma pressão manométrica de 0,2 bar a fim de prevenir possíveis 

contaminações. A agitação foi mantida a 1000 rpm, pH 7,0 com solução 

NH4OH 15% e temperatura de 30°C. 
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A taxa específica máxima de crescimento obtida em bateladas foi o mesmo 

meio utilizado neste trabalho foi de 0,20 h-1, portanto, três µ foram selecionados 

a serem estudados (0,05, 0,10 e 0,15 h-1). A fim de começar a operação em 

sistema contínuo uma pré-batelada foi realizada. Durante o início da fase de 

desaceleração do crescimento uma vazão constante de meio para o 

quimiostato foi ligada de acordo com a taxa específica de crescimento 

desejada. As vazões de entrada e saída eram checadas periodicamente a fim 

de que a taxa de diluição fosse mantida. A cada diferente D testado, a cultura 

contínua foi mantida por pelo menos 5 tempos de residência. Após esta 

definição a fim de garantir que o estado estacionário foi atingido, amostradas 

foram tiradas e analisadas, caso os resultados fossem consistentes durante 

três tempos de residência consecutivos a estabilidade dos parâmetros 

estudados era confirmada. 

2.5 Métodos analíticos 

2.5.1 Biomassa 

A concentração de biomassa foi estimada por medidas de absorbância a 600 

nm feito no espectrofotômetro Hach DR3900 VIS da Hach Lange GmbH 

(Düsseldorf, Germany). Uma relação linear com peso de massa seca [DCW 

(g/L) = 0,3068 abs] foi utilizada. Medidas foram feitas em triplicata com desvio 

padrão aproximadamente 5%. 

2.5.2 Nitrogênio em forma de NH4
+ 

O amoniacal foi determinado pela reação do íon amônio com salicilato, 

nitroprussiato de sódio e hipoclorito em meio alcalino que forma coloração azul 

esverdeada sob adição dos reagentes. O procedimento foi adaptado de 

(FAWCETT; SCOTT, 1960; TABACCO et al., 1979). A absorbância foi medida 

a 595 nm usando sulfato de amônio como padrão. Medidas foram feitas em 

triplicata com desvio padrão aproximadamente 5%. 

2.5.3 Atividade lipolítica titulométrica 

A atividade enzimática foi determinada por hidrolise usando tributirina como 

substrato. Os ácidos graxos liberados foram neutralizados com NaOH 0,06 M. 
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A reação foi conduzida a 250 rpm e 40°C por 15 min (FREIRE et al., 1997). 

Uma unidade de atividade é definida como a quantidade de enzima necessária 

para catalisar a produção de 1 µmol de ácido butírico por minuto sob as 

condições de ensaio. Medidas foram feitas em triplicata com desvio padrão 

aproximadamente 5%.   

2.5.4 Glicerol 

O glicerol foi determinado por HPLC, HP 1050 liquid chromatograph da Dionex 

Corporation (Sunnyvale, CA, USA), usando a coluna ICSep ICE COREGEL 

87H3da Transgenimic, Inc. (Omaha, NE, USA). A temperatura foi mantida a 

40°C, a fase móvel foi ácido sulfúrico 0,0032 M a uma vazão de 0.5 ml/min. O 

volume de injeção foi 20 µL. Medidas foram feitas em triplicata com desvio 

padrão menor que 1%.    

2.6 Equações utilizadas  

2.6.1 Taxas específicas  

Métodos baseados em médias aritméticas ou taxas médias com tempo fixo 

precisam de valores discretos para serem calculados para cada valor off-line 

considerando a primeira derivada das variáveis globais para biomassa (X), 

volume (V), substrato (S) e produto (P): (XV), (SV) e (PV). O cálculo dessas 

derivadas aumenta o erro estimado e, portanto, neste trabalho foi evitado o uso 

dessas aproximações, quando possível, principalmente para a batelada 

alimentada. Neste modo de operação as taxa específicas foram calculadas por 

regressão linear como descrito por GARCIA-ORTEGA e colaboradores (2013). 

As variáveis globais (XV), (SV) e (PV) foram estimadas ao longo da fase de 

alimentação aplicando a ferramenta suavizar disponível no Matlab R2016a 

Curvefit Toolbox (The Mathworks Inc., Natik, USA) a partir dos dados off-line. A 

equação de regressão linear para obtenção de cada taxa específica foi 

derivada do balanço de massa durante a alimentação e estão descritas abaixo:   

𝑆𝑓𝑒𝑒𝑑 ∫ 𝐹𝑑𝑡
𝑡

𝑡0
− ∫ 𝑑(𝑆𝑉)

𝑆𝑉

𝑆𝑉0
         Eq. 12 

∫ 𝑑(𝑋𝑉)
𝑋𝑉

𝑋0𝑉0
            Eq. 13 
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∫ 𝑑(𝑃𝑉)
𝑃𝑉

𝑃0𝑉0
          Eq. 14 

∫ 𝑋𝑉𝑑𝑡
𝑡

𝑡0
                Eq. 15 

Elas são apresentadas em forma de integral uma vez que as variáveis X, S, P, 

V e F são variáveis em função do tempo. Cada inclinação da regressão linear 

corresponde a taxa específica média para biomassa (µ - Eq 15 contra 13), 

consumo de substrato (qS- Eq 15 contra 12), geração de produto (qP- Eq 15 

contra 14). O erro padrão utilizado também advém desta regressão linear. 

Quando não era possível o cálculo de acordo com a metodologia acima, que foi 

o caso do contínuo, uma vez que os valores off-line não eram variáveis com o 

tempo, foram utilizadas as correlações aritméticas descritas abaixo: 

𝑞𝑃 = (
𝑃∗𝐹−𝑃0∗𝐹0

𝑉
) ∗

1

𝑋
      Eq. 16 

𝑞𝑆 = (
𝑆∗𝐹−𝑆0∗𝐹0

𝑉
) ∗

1

𝑋
   Eq. 17 

2.6.2 Rendimentos 

Quando possível, os rendimentos preferencialmente foram calculados 

utilizando as equações de 12 a 15, sendo YX/S a regressão linear da correção 

entre a Equação 12 contra 13 e YP/X a regressão entre 13 contra 14. Já o YP/S 

foi obtido pela divisão dos dois anteriormente calculados.  

Para o contínuo as relações aritméticas foram utilizadas e estão mostradas 

abaixo: 

𝑌𝑋/𝑆 =
(𝑋∗𝐹)−(𝑋0∗𝐹0)

(𝑆0∗𝐹0)−(𝑆∗𝐹)
            Eq. 18 

𝑌𝑃/𝑆 =
(𝑃∗𝐹)−(𝑃0∗𝐹0)

(𝑆0∗𝐹0)−(𝑆∗𝐹)
            Eq. 19 

𝑌𝑃/𝑋 =
(𝑃∗𝐹)−(𝑃0∗𝐹0)

(𝑋∗𝐹)−(𝑋0∗𝐹0)
            Eq. 20 

2.6.3 Coeficientes de manutenção 

O coeficiente de manutenção de substrato (mS) e o rendimento intrínseco 

substrato por biomassa (YS/X) para ambas as estratégias foram calculados pela 
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linearização de qS contra µ (ou D, dependendo do caso). Este cálculo é 

baseado no modelo de manutenção de energia de Pirt, já explicado 

anteriormente, e a equação está descrita abaixo: 

𝑞𝑆 = 𝑌𝑆/𝑋 ∗ µ + 𝑚𝑆     Eq. 21 

Uma lógica similar foi feita para obtenção do coeficiente de manutenção de 

produto (mP) e rendimento produto por biomassa (YP/X), de acordo com o 

modelo Luedeking-Piret, linearizando qP contra µ (ou D), de acordo com a 

equação abaixo: 

𝑞𝑃 = 𝑌𝑃/𝑋 ∗ µ + 𝑚𝑃     Eq. 22 

2.6.4 Controle open loop  

A fase de alimentação na batelada alimentada foi controlada em open loop a 

fim de alcançar o estado pseudo estacionário com a taxa específica de 

crescimento desejada. Ele foi programado baseado nas equações de balanço 

de massa para produto e atualizadas em intervalos de 1 minuto para todas as 

variáveis medidas (COS et al., 2005). O valor inicial da vazão de alimentação 

foi calculado de acordo com a Equação 23 e as alimentações subsequentes 

com a Equação 24. 

𝐹0 =
(𝑋∗𝑉)0∗µ𝑆𝑃

𝑌𝑋/𝑆∗(𝑆𝑓𝑒𝑒𝑑−𝑆0)
   Eq. 23 

𝑉𝑎 = 𝐹𝑖 ∗ 𝑒µ∗𝑡  Eq. 24 

Onde V0 é o volume total do reator no início da alimentação, µSP é a taxa 

específica de crescimento que se deseja estudar Va é a vazão desejada no 

tempo t; Fi é a vazão no tempo t imediatamente anterior e t é o intervalo de 

tempo entre duas vazões calculadas. Note que somente no primeiro momento 

o volume do reator é levado em consideração, após o início da mesma o 

volume passa a ser variável, então é mais interessante utilizar uma equação 

que não seja dependente deste parâmetro. 

3 Resultados e Discussão 
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3.1 Cultivo em sistema contínuo 

Uma das principais vantagens em utilizar a levedura P. pastoris como 

plataforma de expressão para produção de CalB é sua habilidade em crescer 

até altas densidades celulares. Como o gene da CalB neste trabalho foi 

expresso usando o promotor constitutivo PGK, a produção do mesmo é 

associada ao crescimento. Devido a isso, a estratégia de produção mais 

indicada a fim de obter-se informações sobre o estado fisiológico das células é 

o sistema contínuo, já que deste modo a cultura atinge um estado estacionário 

que facilita a determinação de taxas específicas de crescimento, produtividades 

e rendimentos. Baseado no valor de µmax determinado em trabalhos anteriores 

– 0,20 h-1 (ROBERT et al., 2016) – três valores de taxa específica de 

crescimento foram selecionados para serem estudados, um próximo ao 

máximo 0,16 h-1, um intermediário 0,09 h-1, e o menor de todos, 0,05 h-1. A 

utilização de um valor próximo ao µmax foi evitado de forma a evitar wash out no 

bioreator, como foi explicado na seção 1.7.3. A Figura 17 mostra os resultados 

para a produção de CalB (em atividade), taxas específicas e rendimentos.  
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Figura 17: Principais parâmetros obtidos em sistema contínuo para crescimento de P.pastoris produzindo CalB sob 

promotor PGK a µ=0,05, 0,09 e 0,16 h-1.  (A) Rendimento produto por biomassa (YP/X) e atividade de CalB (B) 

Rendimentos produto por substrato (YP/S) e biomassa por produto (YX/S) (C) Taxa específica de consumo (qS) e taxa 

específica de produção (qP). 

Como esperado, a concentração de biomassa permaneceu praticamente 

constante nas três condições estudadas. A atividade de CalB teve um pequeno 
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decaimento com o aumento de µ (Figura 17A), o que é contraditório quando 

comparado a produção de fragmentos de anticorpos Fab sob condições 

similares (GARCIA-ORTEGA et al., 2016) e também a produção de hGM-CSF 

(KHASA et al., 2007). Certamente, como discutido anteriormente, cada proteína 

recombinante de interesse pode apresentar diferentes padrões de produção. 

Embora ambas as produções citadas terem utilizado glicose e não glicerol 

como fonte de carbono, é improvável que esta seja uma razão para a diferença 

de resultados. Inclusive, como pode ser visto nas Figuras 17A e 17B, YX/S ficou 

em torno de 0,48 gX/gS em todas as taxas de diluição, similar aos valores 

encontrados quando se tratando de bateladas (ROBERT et al., 2016). No 

entanto, os rendimentos YP/S e YP/X tiveram uma queda constante com o 

aumento da taxa de diluição. Este comportamento está de acordo com o 

modelo de manutenção de energia de Pirt para consumo de substrato com 

baixo coeficiente de manutenção e o modelo de Luedeking-Piret para cinética 

de produção, como explicado anteriormente. A Figura 17C mostra a correlação 

linear entre a taxa específica de consumo de glicerol e a taxa de diluição.  

Na Tabela 6 estão calculadas as taxas específicas e cinéticas além dos 

rendimentos intrínsecos para cada µ estudado. 

Tabela 6: Taxas específicas e cinéticas para consumo de substrato e produção em sistema contínuo 

µ (h-1) qs (gS/gX.h) 
YS/X 

(gGly/gX) 

ms 

(gS/gX.h) 
qp (U/gX.h) 

YP/X 

(U/gX) 

mp 

(U/gX.h) 

0.045 ± 0.0043 0.10 ± 0.009 

1.9647 0.0115 

20.4 ± 2.27 

343 5.7689 0.091 ± 0.0011 0.19 ± 0.001 38.4 ± 0.24 

0.157 ± 0.0021 0.32 ± 0.001 59.1 ± 1.00 

 

O coeficiente de manutenção resultante (mS) foi de 0,01 gS/gX.h e o rendimento 

intrínseco de substrato por biomassa (YS/X) foi 2,04 gS/gX. Como resultado, o 

YX/S global manteve-se constante a 0,5 gX/gS ao longo de todos os testados. A 

correlação entre taxa específica de produção de CalB e a taxa de diluição foi 

baixa e a atividade diminuiu conforme o aumento de D. 
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O rendimento intrínseco produto por biomassa (YP/X) foi de 343 U/gX e o 

coeficiente de manutenção (mP) 5,8 U/gX.h. A produção de hGM-CSF mostrou 

uma tendência distinta, uma curva côncava indicando qP aumentava mais 

rápido que a taxa de diluição. No entanto, a produção de CalB apresentou 

valores de atividade que decresciam com D, sugerindo que produção 

extracelular foi desacelerada. Como observado anteriormente com outros 

sistemas de proteínas recombinantes, este resultado pode ser consequência 

de um problema associado ao mal enovelamento de proteínas em altas taxas 

específicas de crescimento, por exemplo, Zhong e colaboradores (2014) 

examinaram a produção de interleucina-10 humana e encontraram que maiores 

taxas específicas de crescimento associadas ao aumento de temperatura 

causava a retenção prolongada de moléculas imaturas no reticulo 

endoplasmático e eventualmente levava ao stress celular  e diminuição da 

produção das mesmas. 

A Figura 18 ilustra a influência da taxa de diluição nas produtividades 

volumétrica e específica (QP e Qe), respectivamente. 

 

Figura 18: Influência da taxa de diluição nas produtividades volumétrica e específica em sistema contínuo para 

crescimento de P. pastoris produzindo CalB sob promotor PGK. 
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A produtividade volumétrica de obtenção de CalB aumentou 3 vezes com o 

aumento da taxa de diluição (de 449 U/L.h em D=0,05 para 1331 em D=0,16 h-

1). Esta tendência também foi verificada quando levado em consideração a 

produtividade específica. 

Na Tabela 7 estão compilados os resultados obtidos para as três taxas 

específicas de crescimento testadas (0,05, 0,09, 0,16 h-1) em sistema contínuo 

de produção. 

 

Tabela 7: Sumário dos principais parâmetros do bioprocesso obtidos em sistema contínuo 

µ (h-1) 
Biomassa 

(XMAX) 

Atividade 

CalB (U/L) 
YX/S (gX/gGly) 

YP/X 

(U/gX) 
QP (U/L·h) Qe (U/gX·h) 

0.045 ± 0.0043 20,2 ± 0,32 9881 ± 187 0.46 ± 0.008 449 ± 25 449 ± 57 20.4 ± 2.27 

0.091 ± 0.0011 20,4 ± 0,15 9508 ± 38 0.48 ± 0.002 423 ± 21 864 ± 24 38.4 ± 0.24 

0.157 ± 0.0021 22,4 ± 0,20 8483 ± 259 0.48 ± 0.004 377 ± 7 1331 ± 100 59.1 ± 1.00 

 

3.2 Cultivo em batelada alimentada limitada por glicerol 

O modo batelada alimentada é um método eficiente para o fornecimento de 

grandes quantidades de fonte de carbono para obtenção de altas densidades 

celulares sem os efeitos da repressão catabólica. Neste trabalho, o substrato 

foi adicionado durante a fase de alimentação utilizando uma taxa de 

alimentação exponencial pré-programada, o que possibilita a manutenção de 

um pseudo estado estacionário em determinada taxa específica de crescimento 

sob condições limitantes de glicerol (ou seja, concentração de glicerol no meio 

de cultivo virtualmente zero ao longo de toda alimentação). Este sistema de 

controle em open loop foi programado baseado nas equações de balanço de 

massa para produto e atualizadas em intervalos de 1 minuto para todas as 

variáveis medidas.  

Taxa específicas de crescimento similares as empregadas para o estudo do 

sistema contínuo foram consideradas para verificar o efeito na produção de 

CalB (especificamente, 0,06, 0,11 e 0,14 h-1). O maior µ estudado foi mais 
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baixo que o µmax real encontrado em bateladas (0,14 vs 0,20 h-1) para evitar 

que houvesse acúmulo de glicerol durante a fase de alimentação. A título de 

exemplo, o acompanhamento das variáveis ao longo do tempo sob condições 

ótimas para produção de CalB para µ=0,14h-1 é mostrado na Figura 19. A 

Figura 19A mostra concentração de glicerol, biomassa e produção de CalB 

enquanto a Figura 19B ilustra as taxas específicas médias calculadas pela 

inclinação das curvas de regressão linear, como mostrado na seção materiais e 

métodos.  

 

Figura 19: Variáveis de processo e taxa específicas medias durante a fase de alimentação para crescimento de P. 

pastoris produzindo CalB sob promotor PGK a µ=0,14h-1 em glicerol. (A) concentrações de biomassa, glicerol e 
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atividade de CalB, (B) Determinação das taxas específicas médias: e crescimento (µ), de consumo de glicerol (qS) e 

de produção de CalB (qP). 

Como esperado, o glicerol foi completamente consumido e as taxas específicas 

de crescimento calculadas ficaram próximas ao set-point durante toda a fase 

de alimentação do bioprocesso. Esses resultados confirmam a robustez da 

estratégia baseada na alimentação exponencial derivada do balanço de massa. 

Tendo em vista o uso do promotor constitutivo na clonagem do gene, a 

produção de biomassa e a atividade enzimática crescem concomitantemente 

confirmando a produção associada ao crescimento. Análises de nitrogênio 

mostraram que a concentração atingida ao final da alimentação não foi, em 

nenhum caso, menor que 4g/L, ou seja, o único fator limitante ao crescimento 

ao longo do processo foi a fonte de carbono.  

Como observado em produções por batelada alimentada sob o controle de um 

promotor constitutivo (GARCIA-ORTEGA et al., 2013), qS e qP também se 

mantêm constantes durante a alimentação. As Figuras 20A-C mostram a 

atividade enzimática, rendimentos e taxa específicas médias obtidas nas 

diferentes taxas específicas de crescimento estudadas.  
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Figura 20: Principais parâmetros do bioprocesso durante a fase de alimentação para crescimento de P. pastoris 

produzindo CalB sob promotor PGK em glicerol. (A) Rendimento produto por biomassa (YP/X) e atividade de CalB. 
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(B) Rendimento produto por substrato (YP/S) e biomassa por substrato (YX/S). (C) Taxa específica de consumo (qS) e 

produção (qP). 

 

Como pode ser observado, a atividade final foi linearmente correlacionada com 

a taxa específica de crescimento chegando ao valor máximo de 31,2.103 U/L 

na maior µ. Contudo, YP/X e YP/S alcançaram um valor máximo na µ 

intermediária testada (Figuras 20A e 20B), enquanto o YX/S foi constante e 

independente de µ. A Figura 20C deixa evidente a variação das taxas 

específicas de produção e consumo com a de crescimento, onde qS é 

independente e linear e para qP uma tendência de platô para µ maior que 0,10 

h-1 é observada, indicando que esta seria a condição de produção com melhor 

custo/benefício.  

Na Tabela 8 estão calculadas as taxas específicas e cinéticas além dos 

rendimentos intrínsecos para cada µ estudado. 

Tabela 8: Taxas específicas e cinéticas para consumo de substrato e produção em batelada alimentada 

µ (h-1) qs (gGly/gX.h) 
YS/X 

(gGly/gX) 
ms (gS/gX.h) 

qp 

(U/gX.h) 

YP/X 

(U/gX) 

mp 

(U/gX.h) 

0.060 ± 0.0011 0.12 ± 0.002 

2.0116 negligenciável 

19.4 ± 1.3 
Não-

linear 

Não-

linear 
0.112 ± 0.0016 0.22 ± 0.005 47.5 ± 1.8 

0.139 ± 0.0047 0.28 ± 0.008 52.3 ± 1.0 

 

Como esperado, qS teve uma relação linear com o parâmetro principal e 

bastante similar ao já reportado na literatura para produção de Fab com glicose 

sob promotor GAP (GARCIA-ORTEGA et al., 2013). O coeficiente de 

manutenção (mS) foi negligenciável e o rendimento biomassa por substrato foi 

de 0,50 gX/gS.  

A relação taxa específica de produção de CalB com a de crescimento foi 

diferente descrito acima para qS. Embora a produção tenha tido seu pico na µ 

mais alto, o crescimento não foi linearmente relacionado. Assim como 
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encontrado para a produção de Fab (GARCIA-ORTEGA et al., 2013), a curva 

qP versus µ é uma curva de saturação.  

A Figura 21 ilustra o efeito da taxa específica de crescimento nas 

produtividades volumétrica e específica.   

 

Figura 21: Influência da taxa específica de crescimento nas produtividades volumétrica e específica para 

crescimento de P.pastoris produzindo CalB sob promotor PGK em glicerol. 

As produtividades foram calculadas levando em consideração todo o tempo de 

processo, o que inclui os tempos de batelada e alimentação, a fim de poder 

compará-los corretamente com outros modos de operação e estratégias de 

cultivo. O que se nota é a diferente evolução de QP e Qe. Enquanto Qe aumenta 

quase linearmente com µ, o QP apresenta um padrão de saturação quando µ 

chega próximo ao máximo. 

Na Tabela 9 estão compilados os resultados obtidos para as três taxas 

específicas de crescimento testadas (0,06; 0,11; 0,14 h-1) em sistema contínuo 

de produção. 
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Tabela 9: Sumário dos principais parâmetros do bioprocesso obtidos em batelada alimentada 

µ (h-1) 
Biomassa 

(XMAX) 

Atividade 

CalB (U/L) 
YX/S (gX/gGly) YP/X (U/gX) 

QP 

(U/L·h) 
Qe (U/gX·h) 

0.060 ± 0.0011 93,4 ± 0,35 20499 ± 55 0.51 ± 0.006 323 ± 19,2 402 ± 11 4.3 ± 0.38 

0.112 ± 0.0016 87,4 ± 4,50 27864 ± 318 0.51 ± 0.010 423 ± 16,3 796 ± 62 9.1 ± 0.91 

0.139 ± 0.0047 70,7 ± 2,50 31242 ± 228 0.5 ± 0.005 377 ± 17,7 868 ± 45 12.3 ± 0.35 

 

3.3 Comparação entre as estratégias adotadas 

Nas Tabelas 6 a 9 é possível realizar uma comparação entre estratégias de 

cultivo utilizadas neste trabalho. O YX/S no geral é constante e similar em todas 

as taxas específicas de crescimento e ligeiramente maior nas bateladas 

alimentadas (0,50 contra 0,48 gX/gS).  Neste caso, a atividade atinge o máximo 

de 31,2.103 U/L no µ máximo (0,14 h-1), enquanto em cultivo contínuo o 

aumento de µ leva a uma pequena diminuição da atividade enzimática. 

O rendimento YP/X também foi constante (cerca de 400 U/gX) 

independentemente do modo operacional, no entanto, exibiu uma pequena 

diminuição com o aumento da taxa específica de crescimento no modo 

contínuo e apresentou pico em µ intermediária quando utilizou-se o modo em 

batelada alimentada.  

A Figura 22A e 22B mostram a diferença entre qS e qP entre os dois modos 

operacionais. A taxa específica de consumo é praticamente igual em ambos os 

casos, o que sugere que o metabolismo de crescimento celular é independente 

da estratégia de cultivo adotada. Além disso, o rendimento YX/S é virtualmente 

independente de µ tendo em vista o coeficiente de manutenção negligenciável 

em modo batelada alimentada e muito pequeno em modo contínuo.  
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Figura 22: Comparação da cinética para crescimento de P. pastoris produzindo CalB sob promotor PGK em 

glicerol em ambos modos operacionais. (A) Taxa específica de consume de glicerol (qS) em Sistema contínuo e 

batelada alimentada. (B) Taxa específica de produção de CalB (qP) em sistema contínuo e batelada alimentada. 

 

De acordo com a literatura, o rendimento biomassa por substrato para 

produção de proteínas recombinantes utilizando glicerol sob controle de PGAP é 

geralmente de 0,43 a 0,61 gX/gS e o coeficiente de manutenção (ms) entre 

0,009 e 0,032 gS/gX.h (KHASA et al., 2007; LOOSER et al., 2014). Os valores 
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aqui obtidos sob PPGK encontram-se entre esses intervalos: 0,49 gX/gS e 0,01 

gS/gX.h em modo contínuo; 0,50 gX/gS e um valor negligenciável para mS em 

batelada alimentada. Baseado nestes resultados é possível afirmar que não há 

diferenças consideráveis entre usar os dois tipos de promotor constitutivo aqui 

citados (PGAP e PPGK) em termo de consumo de substrato para esta fonte de 

carbono escolhida.   

A variação de qP é um pouco diferente entre os dois modos de operação. 

Embora os valores de qP sejam similares, eles foram linearmente dependentes 

de µ em modo contínuo, mas não na batelada alimentada, onde houve 

saturação a partir da taxa específica de crescimento intermediária.  

O maior YP/X global calculado a partir dos gráficos de qP contra µ (em torno de 

423 U/gX) foi obtido em µ=0,11h-1 em batelada alimentada. Em contraste, YP/X 

global foi linearmente correlacionado a µ e teve um valor intrínseco de 343 

U/gX, em modo contínuo, onde mP foi de 5,8 U/gX.h. Estas diferenças podem 

advir da concepção da estratégia de cultivo, pois em um sistema de batelada 

alimentada a população de células é heterogênea, apresentando várias idades 

e estados metabólicos, enquanto no contínuo temos uma população 

homogênea. 

A produtividade volumétrica foi bastante similar em ambos os modos de 

condução do bioprocesso quando operados em µ baixo e intermediário. Em 

modo contínuo o pico de produção foi no maior µ atingindo 1331 U/L.h. A 

melhor performance do contínuo pode ser observada nos valores de 

produtividade específica, 3 vezes mais elevadas na maior µ (0,16 h-1). A 

biomassa final obtida sob este modo foi 4 vezes menor que a alcançada em 

batelada alimentada. Por conseguinte, para os mesmos rendimentos de 

produto, a produtividade no modo contínuo pode ser substancialmente 

aumentada pelo aumento da biomassa (ou seja, aumentar a concentração de 

fonte de carbono na corrente de alimentação do modo de operação contínuo). 

A produção de lipase B em escala industrial depende fortemente da 

produtividade volumétrica e específica. O tempo máximo de operação do modo 

contínuo utilizado deste trabalho foi de 6 semanas na maior taxa específica de 
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crescimento em estado estacionário. Esta estratégia foi feita com objetivo de 

obter lipase B para utilizações em biocatálise (PEREIRA CIPOLATTI et al., 

2018; QUADROS BARSÉ et al., 2019) e escolher o modo de operação mais 

interessante para a obtenção de uma máxima produção (U) de lipase B. O 

melhor modo de operação foi estabelecido com uso da produtividade 

volumétrica, vazões de entrada/saída e volume do biorreator (2,33 ml/min de 

vazão para o modo contínuo e volume final de 2,5L em batelada alimentada). 

Foi assumido também que 17h em cada 53h de ciclo de produção em batelada 

alimentada eram usadas para preparo, drenagem, limpeza e remontagem do 

biorreator e, portanto, são consideradas improdutivas. Em contraste, somente 

um tempo inicial de montagem e batelada foram assumidos improdutivos sob 

operação contínua. Utilizando estas premissas, a produção de lipase calculada 

para o modo batelada alimentada foi de 3,24.107 U enquanto no modo continuo 

este valor foi 5,8 vezes maior (1,89.108 U) ao final de 6 semanas de cultivo. 

A análise destes resultados mostra que a produção contínua, apesar de não 

ser a mais utilizada industrialmente, é uma opção real e mais vantajosa para o 

cultivo de proteínas recombinantes mesmo operando o cultivo com menor 

biomassa e volume útil. Valores de produtividades volumétrica e específica 

muito maiores são esperadas com menor requerimento de espaço físico e 

menos problemas e transferência de massa (o que ocorre quanto maior é a 

densidade celular). 

Os custos operacionais para as duas estratégias ainda precisam ser 

calculados, no entanto, dificilmente a seleção final deve ser mudada pois a 

menor densidade celular na corrente de saída do modo contínuo é vantajosa 

também na etapa de downstream do processo, onde o custo é, em geral, bem 

elevado em especial no caso de proteínas recombinantes.   
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1 Fundamentação teórica 

O crescimento do micro-organismo e a produção de proteína recombinante são 

influenciados tanto pelas características físico-químicas do ambiente 

(temperatura, pH, disponibilidade bioquímica de O2), nos quais as variáveis de 

controle atuam, quanto pela composição do meio de cultivo no qual estão 

inseridos. Conhecer, acompanhar e controlar estas variáveis é necessário para 

se obter o maio rendimento possível.   

1.1 Temperatura e pH 

A temperatura e o pH de crescimento padrão são bem estabelecidas para cada 

espécie de micro-organismos e, quando não definido, estudos iniciais para 

definir as condições padrão são necessárias. O controle destas variáveis 

durante todo o bioprocesso é imprescindível, visto que oscilações nestes 

parâmetros podem causar danos tanto a biomolécula produzida (se 

extracelular) quanto ao micro-organismo (MINJIE; ZHONGPING, 2013). Com o 

uso dos sensores, já disponíveis atualmente, controlar estes parâmetros é 

simples e totalmente automatizado, o que evita a possibilidade de erros por 

interferência humana. 

1.2 Oxigênio dissolvido 

Em processos aeróbios, a concentração de oxigênio dissolvido (DO) no meio 

de cultivo é outra variável que não deve ser negligenciada. Para assegurar uma 

alta disponibilidade de oxigênio, o coeficiente de transferência de massa 

precisa ser maximizado e este, por sua vez é influenciado por diversos fatores, 

como: diâmetro das bolhas, quantidade de gás, geometria e posicionamento 

dos impelidores, agitação e concentração de oxigênio no gás de aeração e 

pressão (MINJIE; ZHONGPING, 2013).  

Para a produção de proteína heteróloga em P. pastoris, o usual é que a DO 

seja mantida entre 10 e 30% (ÇELIK; ÇALIK, 2012), mas outras estratégias 

como bateladas limitadas por oxigênio também são estudadas (BAUMANN et 

al., 2010; CHAROENRAT et al., 2005). Os sensores de oxigênio já estão muito 

bem estabelecidos e o sucesso do cultivo está intimamente ligada a taxa de 

consumo de oxigênio, parâmetro conhecido como OUR (JAHIC et al., 2002). 
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Entretanto, manter uma DO maior que a recomendada pode levar à problemas 

de estresse oxidativo devido ao aumento da permeabilidade da membrana 

celular pelos  radicais livres formados (BAUMANN et al., 2010). A fim de 

manter esta variável controlada é indicado o uso de controles em cascata que 

modificam a velocidade de agitação e a vazão de aeração. O aumento da 

agitação proporciona uma melhor mistura do oxigênio disponível no headspace 

e ainda a diminuição no tamanho das bolhas geradas pelo borbulhamento do 

O2 no meio de cultivo, aumentando assim a área superficial de contato e, 

portanto, melhorando a distribuição o O2. Já a vazão de aeração aumenta ou 

diminui a velocidade com a qual o O2 é disponibilizado. Vale lembrar que a 

corrente de gás disponibilizado pode conter a composição necessária para 

suprir as necessidades celulares, como por exemplo mesclar-se correntes de 

ar comprimido e O2 puro. 

1.3 Meio de cultivo 

O meio de cultivo afeta diretamente o crescimento microbiano e a produção de 

moléculas recombinantes. Segundo sua composição, o meio pode ser 

considerado um meio rico ou mínimo. Chama-se meio rico quando todos os 

nutrientes necessários ao crescimento estão em excesso e, geralmente, 

provem de fonte complexas como extrato de levedura e peptona, os quais não 

se tem a composição fixa e determinada. Já o segundo caso, é quando a 

composição são basicamente sais e fontes inorgânicas de obtenção dos 

elementos necessários, são também chamados de meios definidos pois se 

conhecem completamente sua composição elementar.  

Os principais componentes necessários em um meio de cultivo são discutidos 

abaixo. 

1.3.1 Fonte de carbono 

A definição da fonte de carbono a ser fornecido para a célula é uma das 

variáveis de maior impacto no processo fermentativo, já que as vias 

metabólicas podem ser desviadas pela presença ou ausência de certo 

substrato e é justamente a via metabólica ativa no momento da produção que 

favorece ou não da transcrição da molécula de interesse. 
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No caso da P.pastoris, a principal fonte de carbono utilizada é o glicerol, pois o 

metabolismo aeróbio é a opção preferida pela célula. Outros açúcares como 

glicose, frutose, sorbitol, manitol e trealose também podem ser consumidos no 

metabolismo de carbono, no entanto, não são substratos usuais (ÇALIK et al., 

2015). A concentração deste componente no meio reacional é um indicador 

utilizado para definir o momento de alimentação, em uma estratégia de 

batelada alimentada (DONG et al., 2015; ZHANG et al., 2007) ou o início da 

fase de indução (ARNAU et al., 2010).  

1.3.2 Fonte de nitrogênio 

A seleção da fonte de nitrogênio também afeta o sucesso do cultivo, alterando 

o crescimento e a obtenção do produto de interesse. As fontes de nitrogênio de 

natureza orgânica mais utilizadas são: extrato de levedura, peptona, ácidos 

casamino (proveniente da hidrólise de caseína), extrato de carne e polipeptona. 

Enquanto que as fontes inorgânicas são basicamente sais de amônio ou ureia 

(CHOI; PARK, 2006). Foram reportados na literatura casos onde a fonte de 

nitrogênio pode atuar tanto como repressora da expressão (CHAUHAN et al., 

1999) quanto como auxiliá-la (KOBAYASHI et al., 2000). No entanto, o uso das 

fontes orgânicas normalmente gera melhores resultados, pois carregam em 

sua composição aminoácidos como ácido glutâmico, alanina, valina, leucina e 

tirosina que, para P. pastoris, funcionam como complemento metabólico e, 

portanto, auxiliam na produção (CHOI; PARK, 2006). Existe ainda a metilamina 

que, apesar de não muito utilizada, pode servir como fonte de nitrogênio e 

indutor da produção proteína recombinante caso ela esteja ligada ao PFLD, 

promotor associado a enzima formaldeído desidrogenase, como já descrito na 

seção 1.6.1 do capitulo 1 desta tese (RESINA et al., 2005). 

As fontes de nitrogênio inorgânicas são preferidas por seu custo inferior e 

quando se utiliza um meio mínimo definido para a produção. Estas costumam 

provocar alterações no pH do meio e, portanto, uma estratégia interessante é 

adicioná-las ao bioprocesso ao longo do tempo de forma a manter o pH do 

cultivo, sem a necessidade de adição de outras substâncias.     

1.3.3 Vitaminas 
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As vitaminas são essenciais para o crescimento microbiano, e são 

consideradas fatores orgânicos de crescimento. Muitas vitaminas têm função 

de coenzimas, sendo necessárias para a correta atividade catalítica da mesma.  

Os fungos, especialmente, têm a capacidade de sintetiza-las, mas existem 

algumas que precisam ser retiradas do meio ambiente. No caso do crescimento 

de Pichia pastoris a biotina (também conhecida como vitamina B7 ou H) é 

componente essencial do meio de cultivo, pois age como cofator para 

carboxilases envolvidas em importantes rotas metabólicas. 

Em meios mínimos definidos a biotina é o único componente não salino 

necessário, e também o mais caro. A fim de otimizar a concentração de biotina 

utilizada JUNGO e colaboradores (2007) fizeram experimentos a fim de 

identificar a menor concentração necessária para o crescimento e produção 

corretos. Os autores chegaram ao valor de 20 µg/L e relataram que o uso de 

moléculas estruturalmente correlatas a biotina não foram eficientes. 

A fim de evitar o impacto econômico da adição de biotina GASSER e 

colaboradores (2010) construíram uma cepa capaz de produzir a própria biotina 

e assim não ser mais dependente deste componente no meio. 

1.3.4 Sais específicos 

Os sais minerais não são limitantes ao desenvolvimento microbiano, mas 

fazem parte diretamente da biossíntese de compostos essenciais. São 

divididos em duas classes pela concentração necessária no meio, essenciais e 

traço. Os primeiros são: enxofre, que participa na biossíntese de aminoácidos; 

fósforo utilizado para síntese de ATP e ácidos nucleicos; sódio que participa da 

ação de transportadores da membrana plasmática; e ferro essencial pelo 

funcionamento de enzimas citocromo, catalase e succinil desidrogenase. Já os 

sais traço são: zinco; cobre; manganês; molibdênio e cobalto (MADIGAN et al., 

2006). 

A otimização da quantidade dos sais utilizados em um meio mínimo definido é 

de suma importância pois, o esgotamento de algum deles pode modificar a 

taxa de obtenção do produto de interesse, enquanto que o excesso pode 

causar estresse osmótico ou algum tipo de inibição que possa vir a prejudicar o 
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metabolismo celular. A presença de até 1% de NaCl é tolerada por E. coli, no 

entanto, acima disso já é inibitório ao crescimento. Existem organismos que 

são halófilos e suportam concentrações maiores, como Halobacterium 

salinarum que suporta até 15%, mas a faixa normal tolerada de varia de 1 a 6 

% (MADIGAN et al., 2006). 

ISIDRO e colaboradores (2016) fizeram uma análise por método computacional 

chamado projeção para rotas latentes (PLP, do inglês, projection to latent 

pathways) onde foram consideradas as necessidades nutricionais para 3 rotas 

metabólicas principais (crescimento, manutenção e formação de subprodutos) 

utilizando a cepa selvagem P. pastoris X-33 como modelo. Este estudo 

identificou que as concentrações de ferro e manganês na faixa de 5,7-56,8 e 

0,4-4,2 mg/L, respectivamente, inibem a atividade metabólica como um todo. 

Além disso, a concentração dos componentes do traço de sais tem maior 

influência no metabolismo que a diluição dos sais essenciais no meio de 

cultivo. 

Este resultado é corroborado também por ANANE e colaboradores (2016) que 

verificaram que diluir a metade o meio mínimo padrão utilizado para P. pastoris 

não influenciou o crescimento.  A troca do traço de sal, o PTM1 normalmente 

utilizado para este micro-organismo, por extrato de levedura não tem efeito 

quando a produção de substancias recombinantes está atrelada ao PGAP, mas 

é totalmente influenciada quando atrelada ao PAOX. 

Visando otimizar a composição de meios mínimos definidos GHOSALKAR e 

colaboradores (2008) utilizaram métodos estatísticos para otimizar a 

composição salina a ser utilizada para P. pastoris. A superfície de resposta 

mostrou que o meio ótimo apresentaria a seguinte composição: 20 g/L glicerol, 

7,5 g/L (NH4)2SO4, 1 g/L MgSO4·7H2O, 8,5 g/L KH2PO4, 1,5 mL/L de biotina e 

20 mL/L de uma solução de sais traço. 

1.4 Secreção de proteínas recombinantes  

A quantidade de proteínas secretadas em um bioprocesso é o resultado da 

contribuição de vários eventos biológicos, que podem ser descritos por suas 

taxas correspondentes: 1) taxa de transcrição; 2) de tradução; 3) de 
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enovelamento no ER; 4) endereçamento ao golgi; e 5) de secreção para o meio 

extracelular por vesículas. Em geral, essas taxas são alteradas a depender do 

micro-organismo, condições de processo e os promotores utilizados na 

clonagem do gene recombinante. Este último influencia diretamente nos 

endereçamentos e em sua passagem pela membrana (MASSAHI; ÇALIK, 

2016). A Figura 23 mostra as etapas envolvidas no direcionamento de 

proteínas em leveduras. 

  

Figura 23:Etapas envolvidas no endereçamento proteico ao meio extracelular. 1) transcrição; 2) tradução; 3) 

enovelamento no ER; 4) endereçamento ao golgi; 5) secreção. 

Existem diferentes sinais de secreção nativos de P. pastoris como o IFN-α2b, 

SP23, SP24, SP34, SP13 e SP26 (GHOSALKAR et al., 2008b; MASSAHI; 

ÇALIK, 2016), no entanto, mais utilizado é a sequência α-mating fator prepro (α 

-MF) de S. cerevisiae. O caminho secretório em P. pastoris ainda não é 

totalmente compreendido, há casos em que a proteína recombinante possui o 

peptídeo sinal e mesmo assim não é secretada. Algumas proteínas fusionadas 

com o α-MF ficam retidas no ER ou no complexo de golgi, o que diminui 

consideravelmente sua exportação ao meio extracelular. A deleção de parte da 

sequência pode ajudar na melhora da secreção, já foi mostrado, por exemplo, 
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que a deleção dos aminoácidos 57-70 do α-MF aumentam significativamente a 

eficiência deste processo (LIN-CEREGHINO et al., 2013). 

2 Materiais e métodos 

2.1 Meios de cultivo 

2.1.1 Batelada 

O meio utilizado foi o mesmo apresentando em materiais e métodos do capítulo 

1 desta tese. 

2.1.2 Meio para quimiostato  

O cultivo em sistema contínuo utilizou cinco meios de cultivo distintos que 

foram trocados quando indicado. O nome pelo qual serão identificados e suas 

composições são, por litro: 

1) Meio batelada – igual ao descrito na seção materiais e métodos do 

capítulo 1 desta tese; 

2) Meio quimiostato – igual ao descrito para contínuo na seção materiais e 

métodos do capítulo 1 desta tese;  

3) Mínimo estequiométrico – ácido cítrico 0.92 g; glicerol 40 g; (NH4)2HPO4 

0.98 g; MgSO4.7 H2O 1.65 g; KCl 0.9 g; CaCl2.2 H2O 0.01 g; traço de 

sais 1.6 mL; 

4) Máximo estequiométrico – ácido cítrico 2 g; glicerol 40 g; (NH4)2HPO4 

0.98 g; MgSO4.7 H2O 1.65 g; KCl 1.7 g; CaCl2.2 H2O 0.022 g; traço de 

sais 1.6 mL; 

5) Meio extremo – ácido cítrico 4 g; glicerol 40 g; (NH4)2HPO4 1.96 g; 

MgSO4.7 H2O 3.3 g; KCl 3.4 g; CaCl2.2 H2O 0.044 g; traço de sal 1.6 

mL. 

Em todos os meios 0.2 m/L de antiespumante foi adicionado à composição 

final. 

Os meios chamados ‘estequiométrico’ foram calculados focado em ajustar a 

necessidade de sulfato e fosfato, considerando YX/S=0,5 gX/gS, 20 g/L de 

biomassa no reator ao final da batelada e a composição elemental de 
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CH1.88O0.56N0.187S0.009P0.01 obtida previamente para P. pastoris crescendo em 

glicose (CARNICER et al., 2009). 

2.1.3 Batelada alimentada 

A alimentação foi feita utilizando três meios, cada um em um experimento 

distinto, suas composições, por litro, e o nome pelo qual serão identificados 

estão descritos abaixo. 

1) Meio com sais – igual ao descrito para alimentação na seção materiais e 

métodos do capítulo 1 desta tese;  

2) Mínimo estequiométrico – ácido cítrico 9.2 g; glicerol 400 g; (NH4)2HPO4 

9.8 g; MgSO4.7 H2O 16.5 g; KCl 9.0 g; CaCl2.2 H2O 0.1 g; traço de sais 

16 mL; 

3) Meio sem sais – glicerol 400 g e traço de sais 12 ml.   

2.2 Métodos de cultivo 

2.2.1 Sistema contínuo 

As condições de controle foram as mesmas descritas na seção materiais e 

métodos do capítulo 1 desta tese. As vazões de entrada e saída do biorreator 

foram reguladas para obter-se uma taxa específica de crescimento de 0,10 h-1. 

2.2.2 Batelada alimentada 

As condições de controle foram as mesmas descritas na seção materiais e 

métodos do capítulo 1 desta tese. Durante a fase de alimentação a estratégia 

de controle em open loop para alimentação foi utilizada visando obter-se uma 

taxa específica de crescimento de 0,05-1. 

2.3 Métodos analíticos 

2.3.1 Biomassa, NH4
+, glicerol e atividade lipolítica 

A metodologia das medidas de concentração de biomassa, NH4
+, glicerol e 

atividade lipolítica foi igual à apresentada em materiais e métodos do capítulo 1 

desta tese. 

2.3.2 Proteínas totais 
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A concentração de proteína total foi obtida de acordo com método de 

BRADFORD (1976). As absorbâncias foram lidas em placa de 96 poços em 

espectrofotômetro a 595 nm.  

2.3.3 Sulfatos e fosfatos  

A concentração de sulfatos e fosfatos foi determinada utilizando cromatografia 

iônica, Dionex ICS-2000, equipado com amostrados automático Ultimate 3000 

e detecção por condutividade. A coluna e pré-coluna utilizadas foram, 

respectivamente, IonPac AS18 4x250mm e IonPac AG18 4x50mm (Dionex). A 

temperatura foi mantida a 30°C e a fase móvel passada em rampa de 25-50 

mM de KOH com fluxo de 1ml/min. O volume de amostra injetada foi de 25 µL. 

2.3.4 Contagem de células 

As células foram contadas em câmara de Neubauer com profundida de 0,1 mm 

e área de 0,0025 mm2 utilizando microscópio Axioskop 40, da Zeiss, com lente 

de aumento Zeiss A-Plan 40x/0,65. Foi considerado N a quantidade de células 

obtida pela média contada nos quatro quadrantes da câmara. 

2.3.5 Lise celular 

A lise celular foi realizada por rompimento mecânico da membrana plasmática 

com metodologia adaptada de DRAGOSITS e colaboradores (2011). A amostra 

foi padronizada para uma DO de 100 e centrifugado a 10000 rpm e 4°C por 10 

minutos. O pellet obtido a cada 2mL de mosto centrifugado foi ressuspenso 

com 500 µL de tampão de rompimento composto de: tampão fosfato-salino 

com 0,1 mM de inibidor de protease (fluoreto de fenilmetilsulfonil – PMSF) e 1% 

de triton X-100. Pérolas de vidro de 0,2 mm de diâmetro foram adicionadas até 

metade do volume. A mistura foi agitada em homogeneizador de microtubos, 

Beadbug modelo D1030-E, em três ciclos de 20 segundos a velocidade 3000 

rpm, entre cada ciclo a amostra foi conservada em gelo durante 1 minuto. 

Uma alíquota com debris celulares foi separada para utilização posterior e o 

restante foi centrifugado a 10000 rpm e 4°C por 10 minutos, sobrenadante foi 

utilizado para medida de atividade lipolítica. Com a alíquota reservada a 
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eficiência de lise foi inferida contando-se as células integras após o 

rompimento, de acordo com Equação 25. 

𝐸 (%) =
𝑁0−𝑁𝑓

𝑁0
∗ 100    Eq. 25 

Onde N0 é a quantidade de células integras antes do procedimento de lise e Nf 

é a quantidade de células integras depois da lise. 

3 Resultados e Discussão 

A exposição da célula a algum tipo de estresse costuma acarretar mudanças 

na produção que podem ser benéficas ou não dependendo do caso. Como é 

conhecido da literatura, o meio mínimo padrão utilizado para P. pastoris 

apresenta excesso de sais e, portanto, pode influenciar a produção 

(GHOSALKAR et al., 2008a). Desta forma, os  meios de cultivo empregados 

neste trabalho foram calculados com base na estequiometria de consumo do 

glicerol, utilizando a composição elemental CH1.88O0.56N0.187S0.009P0.01, obtida 

previamente para P. pastoris crescendo em glicose (CARNICER et al., 2009). 

Esse ajuste foi feito sem considerar as necessidades de nutrientes traço, logo a 

concentração da solução de traça de sais e biotina não foi modificada.  

A principal diferença entre os meios (padrão e estequiométrico) foram as 

concentrações de MgSO4.7 H2O e (NH4)2HPO4. O primeiro estava subestimado 

(0,5 para 1,65 g/L) e o segundo estava sobrestimado (12,4 para 0,98 g/L). Os 

meios padrões, para batelada e contínuo, apresentaram divergências entre as 

concentrações dos outros sais não especificados na estequiometria. Assim, 

foram testados dois meios estequiométricos, um mínimo, com as menores 

concentrações utilizadas, e outro máximo, com as maiores concentrações. O 

meio com elevadas concentrações salinas foi estudado com o objetivo de 

verificar a influência da pressão osmótica elevada na produção de lipase B. 

Para isto, foi utilizada uma concentração salina duas vezes o valor do máximo 

estequiométrico. Idealmente, para fins comparativos, deveríamos ter um meio 

com menos sais que o mínimo estequiométrico, no entanto, esta condição 

levou o biorreator ao wash out e por isso não pode ser empregada. 
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Diferente do objetivo no capítulo 1, que era verificar a melhor taxa específica de 

crescimento para produção, o continuo aqui foi feito com esta taxa fixa a fim de 

verificar a influência da troca de meio na produção da lipase. A µ escolhida foi 

de 0,10h-1 pois é a condição que apresentou melhores resultados nos 

experimentos anteriores. A Figura 24 mostra as taxas específicas de consumo 

e produção obtidas em sistema contínuo para cada meio de cultivo testado. 

 

Figura 24: Taxas específicas de consumo e produção obtidas em sistema contínuo para cada um dos cinco 

meios de cultivo testado a µ=0,10h-1.  

A taxa específica de consumo não variou muito entre os meios, ficando em 

torno de 0,3 gS/gX.h. O meio quimiostato apresentou o resultado mais baixo, 

perto de 0,2 gS/gX.h , que era o já esperado pelos experimentos anteriores 

apresentados no capítulo 1, onde o  qS calculado no sistema continuo foi de 

0,19 gS/gX.h. A estabilidade de qS nos novos meios formulados mostrou que, 

mesmo sob alta pressão osmótica o consumo de glicerol não foi afetado 

diretamente, o que contradiz os resultados obtidos por GHOSALKAR e 

colaboradores (2008b). No entanto, é válido lembrar também que a maior 

influência encontrada por eles foi na concentração de traços de sais, parâmetro 

que não foi alterado neste experimento.  
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Por outro lado, o desbalanceamento entre sulfatos e fosfatos presentes no 

meio afetou a metabolização do glicerol pois, entre os meios utilizados no 

modo batelada e em operação contínua (quimiostato), houve uma diferença de 

40% em qS. 

Por outro lado, a taxa específica de produção de lipase foi fortemente afetada 

pela alteração da força iônica. Os dois primeiros meios não seguem um padrão 

de comportamento, no entanto, a comparação entre eles é dificultada, uma vez 

que as concentrações usadas de cada sal não seguem uma correlação direta. 

Já entre os três meios estequiométricos é possível correlacionar a influência da 

concentração salina ao resultado obtido. O aumento desta entre os meios 

estequiométricos máximo e mínimo levou a uma diminuição em torno de 30% 

na atividade enzimática. Este resultado, levou a formulação de três hipóteses: 

1) a força iônica estaria influenciando a produção da lipase em si; 2) a atividade 

da lipase excretada no meio de cultura estaria sendo afetada e; 3) a secreção 

da lipase para o meio poderia ter sido afetada. A princípio, a hipótese de o 

meio de cultivo estar afetando a atividade da lipase foi descartada, já que a 

diminuição da concentração de proteínas totais seguiu o mesmo padrão de 

decaimento que a atividade em si (161,7, 132,3 e 94,7 mg/L, respectivamente, 

para proteínas totais, e 16251, 12947, 10822 U/L, respectivamente, para 

atividade). As outras duas hipóteses serão exploradas mais à frente.  

A concentração de sulfatos e fosfatos foi medida a fim de verificar se, em 

algum dos casos estava ocorrendo o esgotamento desses íons. Juntamente a 

isto foi medida também a condutividade do meio de cultivo. A Tabela 10 

resume estes resultados. 

Tabela 10: Concentração de sulfatos e fosfatos e condutividade obtidas do sobrenadante do cultivo em 

sistema contínuo de P. pastoris a µ=0,10 h-1 com os cinco meios de cultivo testado.  

Meio de 
cultivo 

SO4
2- 

(g/L) 
PO4

3- 
(g/L) 

Condutividade 
(mS/cm) 

Meio batelada 0,31 5,67 13,39 

Meio 
quimiostato 

0,22 2,18 12,82 

Mínimo 
estequiométrico  

0,63 1,05 4,26 
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Máximo 
estequiométrico  

0,57 0,97 5,41 

Meio extremo 1,10 0,85 8,78 

 

Analisado as concentrações, em nenhum caso houve total depleção de algum 

íon, o mais próximo deste cenário foi o sulfato no meio quimiostato. No entanto, 

não se pode tirar nenhuma conclusão acerca da influência das concentrações 

desses íons na produção, mas a condutividade mostra uma importante relação. 

O meio mínimo estequiométrico foi o que apresentou menor condutividade e a 

maior atividade no sobrenadante e esta relação foi seguida também nos outros 

casos. O quimiostato apresenta uma condutividade 3,1 vezes maior que a 

mínimo estequiométrico e a menor atividade, reforçando a ideia que a menor 

força iônica no meio beneficiou a produção de CalB. 

A Tabela 11 mostra as atividades, rendimentos e produtividades obtidas em 

cultivo contínuo de P. pastoris crescendo a µ=0,10h-1 nos cinco meios estados.       

Tabela 11: Produtividade, rendimentos e atividade obtidos em sistema contínuo com os cinco meios de 

cultivo testados a µ=0,11h-1. 

Meio de 
cultivo 

Atividade 
(U/L) 

Qp (U/L.h) YX/S (gX/gS) YP/X (U/gX) YP/S (U/gS) 

Meio batelada 10452 ± 138 1149,72 ± 5,75 0,3014 ± 0,0011 582,63 ± 11,50 175,60 ± 12,54 

Meio 
quimiostato 

11639 ± 75 1280,29 ± 3,13 0,4705 ± 0,0004 468,68 ± 18,75 220,50 ± 6,82 

Mínimo 
estequiométrico  

16251 ± 355 1787,61 ± 14,79 0,3657 ± 0,0024 887,25 ± 13,65 324,45 ± 32,27 

Máximo 
estequiométrico  

12947 ± 31 1424,17 ± 1,29 0,3604 ± 0,0014 711,65 ± 2,07 256,45 ± 2,82 

Meio extremo 10822 ± 124 1190,42 ± 5,17 0,3430 ± 0,0004 618,07 ± 31,00 211,98 ± 11,27 

 

É importante relembrar que o meio quimiostato tem maior concentração de 

fonte de carbono em sua composição, logo é esperado que seus parâmetros 

que não levam em conta a biomassa presente sejam maiores que os obtidos 

para o modo batelada. Mesmo com essa vantagem os valores de atividade, 

produtividade, YP/X e YP/S foram os maiores no caso do meio mínimo 

estequiométrico, o aumento obtido entre o meio quimiostato e este foi de 1,4; 
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1,4; 1,9; 1,5 vezes, respectivamente, indicando que este seria o meio de cultivo 

melhor para a produção de CalB. 

É interessante notar que, com exceção do meio quimiostato, todos 

apresentaram o rendimento biomassa por substrato inferior ao esperado 

segundo a literatura e os experimentos anteriores (ROBERT et al., 2016).  

A variação da concentração de sais também foi testada em um sistema de 

batelada alimentada, onde o estado metabólico das células não é uniforme. 

Para este fim, três meios de alimentação, com força iônica distintas, foram 

estudados. A batelada inicial para propagação de células foi realizada com 

meio padrão. A taxa específica de crescimento escolhida para a etapa de 

alimentação foi a de 0,05h-1 pois, apesar de não ser a melhor velocidade em 

termos de produtividade, devido ao seu maior tempo de processo, seria mais 

fácil identificar pontos de mudança na produção entre um meio e outro. 

Diferente do sistema contínuo, nesta estratégia é possível testar uma 

alimentação completamente livre da adição de sais. As alimentações foram 

feitas utilizando o meio padrão, o mínimo estequiométrico (melhor condição 

segundo o sistema contínuo) e um meio completamente livre da adição de sais, 

somente glicerol e traço de sais. Na Figura 25 estão apresentadas as 

concentrações de biomassa, glicerol (A) e atividade (B) ao longo do cultivo. 
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Figura 25: Concentrações de biomassa, glicerol (A) e atividade (B) obtidos com alimentação exponencial para 

µ=0,05h-1. 

A concentração de glicerol foi limitante nos três casos, mas a biomassa 

formada é diferente, principalmente quando a alimentação foi realizada sem 

adição de sal (Figura 25A). O rendimento biomassa por substrato deste caso 
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foi de 0,34 gX/gS enquanto nos outros casos ficou em torno de 0,5, o que está 

dentro do valor esperado para P. pastoris crescendo em glicerol. Isto mostra a 

influência no metabolismo de manutenção como também reportado por 

GHOSALKAR e colaboradores (2008a). Neste trabalho foi visto que a falta de 

algum nutriente é percebida pela célula e o metabolismo é desviado para 

manutenção, porém não foi possível identificar especificamente qual é o 

componente que foi esgotado. O indício mais forte é que seja alguns dos 

seguintes íons: Cl-, Ca2+, K+ ou Mg2+. 

O nitrogênio não foi esgotado em nenhum dos casos e, portanto, excluiu-se a 

possibilidade de limitação do crescimento por falta do mesmo. 

A diferença na atividade presente no sobrenadante é visível logo no início da 

alimentação (Figura 25B, 20h). O meio sem a presença de sais tem um salto 

de diferença com relação aos outros dois meios e a distância entre eles se 

intensifica ao longo do processo. A taxa específica de produção do meio sem 

sais é maior mesmo com menor biomassa presente no meio (20 contra 13 e 6 

U/gX.h). Outro ponto interessante é que a atividade do meio mínimo 

estequiométrico e o com sais cresce de modo similar até 45h de cultivo. A partir 

deste tempo um aumento brusco na produção de lipase é observado de 

maneira similar ao obtido no começo da alimentação sem sais. Este fato 

reforça a ideia de que o esgotamento de algum componente não medido esteja 

causando essa mudança de tendência na atividade lipásica identificada no 

sobrenadante. Ao final do bioprocesso, a alimentação sem sal levou a uma 

atividade final 42% mais elevada comparativamente ao meio de alimentação 

padrão. 

A Figura 26 mostra o qS e o qP médios obtidos em cada meio de alimentação a 

µ=0,05h-1 para P. pastoris crescendo em glicerol. 
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Figura 26:Taxas específicas de produção e consumo obtidos com batelada alimentada a µ=0,05h-1 com os três meios 

de alimentação testados.  

A taxa específica de consumo calculada ficou em torno de 0,15 gS/gX.h para 

todos os cultivos o que é condizente com resultados obtidos anteriormente no 

capítulo 1 desta tese, onde o qS para 0,05 h-1 foi de 0,12 gS/gX.h, indicando que 

não houve alteração no metabolismo de consumo de glicerol como substrato. 

Já a taxa específica de produção aumenta conforme a diminuição da pressão 

osmótica do meio, conforme já comentado acima, tendo um salto de 330% 

entre a alimentação com sais e a sem sal. 

A Tabela 12 resume os rendimentos e a produtividade calculados nos três 

casos estudados. 

Tabela 12: Rendimentos e taxas específicas de produção e crescimento obtidos com batelada alimentada a 

µ=0,05h-1 com os três meios de alimentação testados. 

Meio de cultivo Qp (U/L.h) YX/S (gX/gS) YP/S (U/gS) YP/X (U/gX) 

Sem sais 820,78 ± 35,24 0,34 ± 0,01 503,55 ± 37,60 1007,09 ± 48,50 
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Mínimo 
estequiométrico 

769,17 ± 19,13 0,50 ± 0,01 119,98 ± 2,35 581,69 ± 1,34 

Com sais 566,41 ± 13,31 0,52 ± 0,01 101,11 ± 2,02 309,38 ± 1,92 

 

O rendimento biomassa por substrato como já mencionado é menor durante a 

alimentação sem sais, provavelmente devido a limitação de algum nutriente no 

meio de cultivo. Com relação a produtividade e os outros rendimentos fica 

evidente o impacto negativo que o aumento da pressão osmótica causa ao 

cultivo. O primeiro ficou 30% inferior e os rendimentos de produção por 

biomassa (YP/X) e por substrato (YP/S) foram inferiores em 70% e 80%, 

respectivamente. 

Nesta estratégia de cultivo a condutividade e as concentrações de sulfato e 

fosfato foram acompanhadas em pontos chave do crescimento para a 

alimentação com e sem sal. O ponto inicial da batelada, o final da batelada e o 

final da alimentação foram medidos. A Tabela 13 mostra os resultados obtidos. 

Tabela 13: Concentração de sulfatos e fosfatos e condutividade obtidas do sobrenadante do cultivo em 

batelada alimentada de P. pastoris a µ=0,05 h-1 com alimentação com e sem sal.  

Meio de 

cultivo 

Tempo 

(h) 
SO4

2- (g/L) PO4
3- (g/L) 

Condutividade 

(mS/cm) 

Sem sais 

0 4,69 8,70 12,92 

19 0,38 5,90 13,26 

50 0,61 2,36 0,02 

Com sais 

0 4,74 8,47 11,67 

20 0,31 5,44 14,91 

51 0,01 2,83 12,28 

 

As concentrações de fosfato não chegam a zero ao final do cultivo e, 

curiosamente, chegam ao final da alimentação com quantidades muito 

parecidas nos dois casos. Já o sulfato também segue tendência muito parecida 

em ambos os cultivos chegando a ser totalmente consumido na alimentação 

com sal. Apesar disso, nenhuma mudança no comportamento de produção foi 

percebida, entre esses dois, nos momentos finais do cultivo, o que nos leva a 
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crer que, caso haja alguma influência do esgotamento de sulfato no meio, não 

deve estar relacionada a produção ou o cultivo não foi acompanhado tempo 

suficiente nesta condição. 

Para a condutividade, em ambos os meios, até 19 h de cultivo os valores são 

similares. Entretanto, ao final do cultivo, em torno de 50h, o meio com sais 

manteve o valor de condutividade (12 mS/cm) enquanto o meio com 

alimentação sem sais chegou a valores próximos de zero. Este fato leva a crer 

que a baixa força iônica propicia um aumento na atividade enzimática do 

sobrenadante. O questionamento que resta ser respondido é se essa maior 

atividade advém de uma maior produção ou a maior secreção da enzima. 

Com o objetivo de verificar a hipótese que a lipase produzida estivesse ficando 

retida no interior da célula foi realizada a lise da mesma de forma a liberar o 

conteúdo intracelular no final do cultivo. Neste experimento adicionou-se um 

inibidor de proteases ao tampão de lise. Este cuidado foi tomado pois pode 

ocorrer o rompimento das vesículas onde ficam armazenadas as proteases 

celulares. A liberação destas influenciaria na resposta de atividade medida e 

poderia gerar resultados alterados e inconclusivos. 

O extrato gerado livre de debris celulares foi submetido ao mesmo teste de 

atividade feito para o sobrenadante livre de células do cultivo. Para o caso da 

alimentação sem sais nenhuma atividade foi detectada no extrato pós-lise, 

garantindo que toda a lipase produzida foi endereçada corretamente ao meio 

extracelular. No entanto, no caso da alimentação com sais, uma quantidade 

considerável de atividade lipásica foi detectada (sem nenhum ajuste, 7169 U/L) 

de CalB foram medidos no lisado livre de debris celulares. 

Com o objetivo de estimar o quanto da produção total ficou em ambiente 

intracelular alguns ajustes precisam ser feitos na atividade medida. O primeiro 

deles foi a padronização da OD. Para o procedimento de lise, uma OD de 100 

foi usada, pois acima disto o extrato obtido é muito viscoso e difícil de se 

trabalhar. A fim de igualar com a OD do ponto final do bioprocesso (309), o 

valor obtido foi multiplicado por 3,09. 
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Em seguida, um ajuste considerando a eficiência da lise celular realizado. 

Neste caso, a eficiência do procedimento calculada ficou em torno de 77%. 

Sendo assim, o resultado foi multiplicado por 1,3 para obter-se a atividade 

produzida que ficou retida. Após estes dois ajustes, o valor de atividade 

intracelular calculado foi de 28769 U/L para a alimentação com sais. Somando-

se este dado ao valor obtido no sobrenadante, temos 56640 U/L ao total. Este 

resultado é superior ao medido na alimentação sem sais, conforme esperado, 

uma vez que se trata de uma produção associada ao crescimento. Sendo 

assim, obtém-se menor biomassa quando os sais não são adicionados à 

alimentação.  

Com base neste resultado, ficou comprovada a hipótese de que elevadas 

pressões osmóticas no meio de cultivo não afetam a produção da lipase, e sim 

sua secreção para o meio extracelular. A sinalização de endereçamento ao 

meio extracelular utilizado na cepa deste trabalho deste foi o α-MF de S. 

cerevisiae, como dito anteriormente, e o caminho secretório utilizando-o ainda 

não é completamente compreendido. Logo, mais estudos são necessários para 

completa compreensão do momento crítico de alteração da velocidade de 

endereçamento ao meio extracelular. Alterações no α-MF como as realizadas 

por LIN-CEREGHINO e colaboradores (2013) também poderiam ser realizadas 

nesta cepa a fim de melhorar a secreção em meios com elevada pressão 

osmótica, ou ainda a utilização de peptídeos sinais nativos de P. pastoris como 

feito por MASSAHI e ÇALIK (2016) a fim de verificar se estes também seriam 

afetados pela elevada concentração de sais no meio. 
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Reaproveitamento de biomassa  
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1 Fundamentação teórica 

A popularização do uso de micro-organismo para produção de biomoléculas é 

muito interessante, no entanto, ela traz a preocupação de como descartar, ou 

melhor ainda, como reaproveitar a biomassa gerada nestes cultivos. 

Tipicamente, a quantidade de biomassa de Saccharomyces produzida em uma 

cervejaria é cerca de 2 kg/m³ (HELLBORG; PIŠKUR, 2009; HUIGE, 2006) e em 

uma batelada de Pichia, a produção é de  50 kg/m³ (ROBERT et al., 2016), o 

que justifica a necessidade de reaproveitamento deste coproduto gerado. 

A biomassa é constituída basicamente de proteínas de alta qualidade e 

aminoácidos essenciais, mas além destes componentes principais também 

apresentam vitaminas do complexo B como B1, B2, B6, niacina, ácido fólico, 

ácido pantatênico e biotina, que são interessantes para utilização (DAWOOD et 

al., 2013). No entanto, estes nutrientes não podem ser acessados em 

leveduras integras, uma vez que, todos se encontram em ambiente intracelular, 

protegidos do meio pela membrana plasmática.  

O material que é inicialmente considerado um resíduo, em geral, é levado para 

a queima com a finalidade de geração de energia. No entanto, a levedura 

residual é um material muito rico nutricionalmente e que traz mais benefícios se 

direcionada a um destino mais nobre. Para este fim, a célula é geralmente 

rompida para uso posterior e seus principais destinos serão mostrados a 

seguir. 

1.1 Utilizações da levedura residual 

A levedura que teve sua parede rompida liberando o conteúdo intracelular, com 

a presença ou não dos debris celulares de membrana, é chamado de extrato 

de levedura. Este material, que contém todo o conteúdo nutricional deste 

micro-organismo, é a principal forma de comercialização deste coproduto. 

Nesta forma, três principais destinos foram identificados: agente flavorizante na 

indústria de alimentos (CHAE et al., 2001; HALASZ; LASZTITY, 1990); como 

aditivo na ração animal (HUIGE, 2006; SUN et al., 2015); e para cultivo de 

diversos micro-organismos (GU et al., 2015; PAPAGORA et al., 2013). 
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Uma preocupação importante é que, para as duas principais utilizações, o 

extrato produzido deve vir de organismos selvagens e de natureza GRAS, não 

podendo conter modificação genéticas de nenhum tipo. Portanto, OGMs ficam 

restritos a serem queimados ou servirem como fonte de nitrogênio para 

crescimento de micro-organismos, como foi o caso neste trabalho.  

Apesar de já ser utilizado para o consumo humano, como fonte de proteínas, 

desde a segunda guerra mundial (na forma de creme de leveduras como o 

“Mirmite”), atualmente o uso do extrato de levedura vem ganhando espaço na 

alimentação humana sendo adicionado em pequenas quantidades, como um 

tempero, graças ao seu intenso sabor. Este vem dos aminoácidos contidos 

naturalmente na levedura, porém, devido a pequena quantidade utilizada não 

contribui no enriquecimento de vitaminas e minerais na alimentação.   

Além disso, alguns estudos mostraram estratégias alternativas de utilização 

como: o aumento do crescimento de pepinos (SHEHATA et al., 2012); aumento 

da concentração de pigmentos fotossintéticos em soja (DAWOOD et al., 2013) 

e indução da biossíntese de componentes fenólicos em parreiras (PORTU et 

al., 2016). A Tabela 14 mostra outras aplicações mais recentes do extrato de 

levedura. 

Tabela 14:Trabalhos recentes com usos alternativos do extrato de levedura. 

Uso Referência 

Suplementação alimentar em caranguejos 
chineses 

(ZHANG et al., 
2019) 

Inibição da biossíntese de micotoxinas 
(tricotecenos) 

(TANAKA et al., 
2019) 

Substituto do plasma de porco para 
alimentação de porcos desmamados 

(PAN et al., 
2019) 

Mudança na composição dos voláteis em 
parreiras 

(GUTIÉRREZ-
GAMBOA et al., 

2019) 
Aumento na produção de vimblastina e 

vincristina em tecidos e plântulas 
(MAQSOOD; 

ABDUL, 2017) 

Aditivo em presunto cozido 
(PANCRAZIO et 

al., 2016) 
Produção de etanol (LI et al., 2017) 

Produção de fitoquímicos 
(SAAD-ALLAH et 

al., 2017) 
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Controle do stress salino em leucenas 
(NASSAR et al., 

2016) 
Decréscimo da condutividade hidráulica 
de meios porosos para precipitação de 

CaCO3 

(ERYÜRÜK et al., 
2015) 

 

É interessante salientar que o emprego do extrato de levedura como fonte de 

nitrogênio traz interesses econômicos por trás, pois barateia o custo do meio 

de cultivo e reduz o do tratamento de efluentes da planta de produção. 

1.2 Mercado 

A comercialização do extrato de levedura pode trazer um retorno significativo, 

se tornando muito atraente quando integrado a produção de lipase proposta 

nos capítulos anteriores desta tese. Segundo o Trademap.org o produto 

210220, que engloba leveduras inativas e outros micro-organismos unicelulares 

(excluindo embalados como medicamentos), apresenta a balança comercial 

mundial como mostrada na Figura 27. 

 

Figura 27:Valores de exportações e importações mundiais do produto 210220 segundo Trademap.org. 

A partir de 2016, tanto exportações como importações mostram uma tendência 

de crescimento em torno de 10% ao ano e pode-se esperar que este 

crescimento prossiga se levarmos em conta o volume de publicações que já 

aconteceram este ano de 2019. Outro interessante aspecto a se considerar é 
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que este é um mercado bastante fragmentado em termos de exportações 

sendo liderado pelo Brasil com 12% do marketshare, seguido de Estados 

unidos (9%), França (8%), China (7%), Bélgica (7%) e Reino unido (6%). 

Juntos, estes 6 países, somam quase 50% das exportações. A Figura 28 

mostra o cenário completo.  

 

Figura 28:Principais países exportadores do produto 210220, em 2018, segundo Trademap.org.  

O iminente crescimento deste mercado nos últimos anos faz com que este seja 

um excelente momento para explorar processos de fabricação do extrato de 

levedura ainda mais simples e novas utilizações do mesmo, visando aproveitar 

a oportunidade de crescimento, manter o Brasil como principal exportador e, de 

fato, aumentar a fatia de mercado referente ao nosso país.  

1.3 Processo de obtenção do extrato de levedura 

O processo de obtenção do extrato de levedura é bastante antigo e foi 

melhorado ao longo do tempo. Primeiramente era feito por hidrólise ácida, um 

procedimento severo com uso de altas temperaturas e ácidos concentrados 

que precisavam ser recuperados. Este método hidrolisa as ligações peptídicas 

das proteínas presentes, quebrando-a até aminoácidos individuais e, às vezes, 

levando a completa ou parcial degradação de alguns aminoácidos. O triptofano, 

por exemplo, costuma ser completamente degradado na hidrólise ácida; 

cisteína, serina e treonina são parcialmente degradadas; e asparagina e 
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glutamina são transformadas em suas formas ácidas. Neste processo, as 

vitaminas também são completamente perdidas e há a necessidade de se 

neutralizar o extrato antes de sua utilização, o que gera formação de sais e 

pode resultar em estresse salino, caso seja utilizado para crescimento 

microbiano (GAO et al., 2006). 

Atualmente, para a indústria alimentícia, todos os processos de extração 

evitam condições extremas para a máxima conservação dos nutrientes 

disponíveis no meio intracelular. A autólise é, então, o principal passo para sua 

obtenção. A autólise é o processo onde a célula degrada a si própria usando 

enzimas, principalmente proteases, contidas em seu interior (vacúolos e 

lisossomos). Ela envolve a liberação das enzimas intracelulares para catalisar a 

hidrólise da membrana, liberar o conteúdo intracelular, e hidrolisar as proteínas 

presentes em aminoácidos individuais.  

O uso de alguns aditivos, como por exemplo, a adição de quitosana que se liga 

a gorduras (ORIGANE; SATO, 1993) e enzimas exógenas 

(SOMBUTYANUCHIT et al., 2001) já foram utilizados para melhorar o processo 

de autólise.  

A incorporação da autólise no processo de obtenção do extrato de levedura 

substituiu o uso de ácidos e altas temperaturas por processos mais brandos 

seguindo indicações na Associação europeia de produtos de levedura 

(EURASYP). Já é disponibilizado comercialmente pela Biospringer, lesaffre 

culinary solution, extrato de levedura para consumo humano que segue este 

procedimento. As etapas de produção são: 1) bioprocesso aeróbico para 

multiplicação celular; 2) quebra da membrana celular para liberação do 

conteúdo intracelular por autólise a 55°C; 3) centrifugação para remoção de 

debris celulares e insolúveis; 4) concentração lenta por evaporação a 60°C sob 

vácuo; 5) concentrado é seco e pulverizado com ar quente utilizando a técnica 

de spray-dry.  

Existem ainda outras novas técnicas que vêm sendo estudadas para aumentar 

a eficiência de autólise, como o uso de campos elétricos pulsados 

(DIMOPOULOS et al., 2018) e a técnica de sonicação (ultrassom) (MIRZAEI et 
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al., 2015), no entanto, o aumento gerado pela introdução destas ainda não foi 

significativo para justificar a adição deste custo ao processo. 

A levedura mais utilizada neste processo é a Saccharomyces sp por ser a mais 

utilizada industrialmente. Todavia, levando em consideração a alta densidade 

celular a que se chega em um cultivo com P. pastoris, torna-se uma estratégia 

interessante aproveitar a biomassa gerada para a obtenção de extrato de 

levedura. Portanto, as condições de autólise ideais para P. pastoris serão 

estudadas neste capítulo. 

1.4 Planejamento experimental 

A melhor produtividade do processo com o menor custo possível são os 

objetivos principais de qualquer produção que visa ser comercializada. Neste 

custo deve estar embutido também o tempo e os recursos que se dedicam a 

obter a resposta. A fim de atingir uma otimização do processo, técnicas 

sistemáticas de planejamento de experimentos (DOE) são cada vez mais 

exploradas. 

A metodologia de planejamento fatorial foi primeiro descrita na década de 50, 

mas somente a partir dos anos 80 (BOX et al., 1978), com a evolução dos 

microcomputadores, esta técnica passou a ser empregada. Ela está associada 

à análise de superfície de respostas, o que minimiza o empirismo e as técnicas 

de tentativa e erro. Desde então este método vem sendo aprimorado e hoje é 

possível obter muita informação sobre seu processo, analisando a 

interatividade dos parâmetros estudados, com um número mínimo de 

experimentos. 

Além de minimizar o número de experimentos necessários, o uso do DOE 

também melhora a qualidade da informação obtida através dos resultados. A 

análise de uma variável por vez, apesar de dar uma sensação de maior 

controle sobre as alterações no meio, desconsidera um fator que pode ser 

decisivo para atingir o melhor resultado: a interação e sinergia entre as 

variáveis. Por exemplo, se analisado o binômio tempo/temperatura não é 

possível atingir um resultado ótimo sem considerar a influência que um 

parâmetro promove na resposta do outro (RODRIGUES; IEMMA, 2014). 
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Outras vantagens de se utilizar esta técnica são: 1) todas as variáveis serão 

otimizadas ao mesmo tempo e dentre elas, o custo pode ser considerado 

encontrando a melhor relação custo/benefício; 2) é possível calcular o erro 

experimental graças a utilização da repetição de pontos centrais ao 

experimento e isto define uma margem de variação robusta para seus 

parâmetros ótimos; 3) a competência profissional no planejamento é mais 

importante do que o conhecimento estatístico, uma vez que o método já está 

prontamente desenvolvido (RODRIGUES; IEMMA, 2014). 

Dois métodos de DOE são mais utilizados; o Plackett & Bumran (PB) e o 

delineamento composto central rotacional (DCCR). Em geral, é indicado que 

eles sejam utilizados em conjunto e em sequência. O PB possibilita uma 

resposta com menos experimentos, uma vez que não considera os pontos 

axiais, no entanto, este modelo não é passível de gerar uma superfície de 

resposta. O resultado que este método entrega ao pesquisador, é a 

importância de cada variável estudada no seu processo, ou seja, o quanto a 

mudança dela impacta no resultado final. Esta resposta se dá através de um 

diagrama de Pareto. Já o DCCR é uma metodologia mais completa, pois gera 

um modelo matemático que, se validado estatisticamente, pode ser usado para 

a construção de uma superfície de resposta que, idealmente, mostrará os 

pontos de máximo e mínimo do processo considerando as interações entre as 

variáveis estudadas. Portanto, o caminho ideal para alcançar uma condição 

otimizada seria realizar um PB com todas as variáveis possíveis que possam 

afetar o processo, a fim de determinar quais tem influência sobre a resposta 

final e, com estas variáveis determinadas, realizar um DCCR que permitirá a 

geração da superfície de resposta e, por conseguinte, a definição da condição 

otimizada. 

2 Materiais e métodos 

2.1 Micro-organismo 

O micro-organismo utilizado foi a cepa da levedura metilotrófica P. pastoris com 

as mesmas modificações genéticas apresentadas em materiais e métodos do 

capítulo 1 desta tese. O mosto obtido dos bioprocessos em batelada 
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alimentada, realizados nos experimentos anteriores, foi centrifugado sendo o 

sobrenadante e a biomassa recuperados separadamente. A porção sólida 

recuperada foi então utilizada nas metodologias a seguir. 

2.2 Autólise 1 

A primeira metodologia de autólise utilizou as células ressuspensas em tampão 

dietanolamina, pH 6,4, na proporção de 1:1 (p/v). Após, foi adicionado 5% (v/v) 

de acetato de etila. Incubar a 35°C por 24 horas e posteriormente centrifugar 

por cinco minutos a 10000 rpm e liofilizar. 

2.3 Autólise 2 

A autólise foi feita utilizando uma solução com 15% de biomassa ressuspensa 

em água destilada (1:1 p/v), 7% de etanol e 2% de NaCl. O pH desta solução 

foi ajustado para 5,5 com NaOH 1M. A seguir, foi encubada a 55°C sob 

agitação (250 rpm). Após esse procedimento, a solução é pasteurizada a 85°C 

por 15 minutos. O resultante foi centrifugado por 5 minutos a 10000 rpm e 

liofilizado para obtenção do pó. 

2.4 Concentrações de biomassa, proteína total e atividade 

Ambas metodologias iguais as citadas em materiais e métodos do capítulo 1 

desta tese. 

2.5 Porcentagem de nitrogênio total 

O nitrogênio total foi medido utilizando o método de Kjeldahl descrito em 

VOGEL (1992). Este é uma determinação direta, resultado da soma da amônia 

livre e do nitrogênio orgânico, e consiste em três etapas: 1) digestão – 

decomposição da matéria orgânica a 400°C com ácido sulfúrico concentrado 

em presença de sulfato de cobre como catalisador (também tem a função de 

reter o amônio presente em forma de sal); 2) destilação – após resfriada, a 

amostra é alcalinizada com hidróxido de sódio em destilador do tipo Kjeldahl e 

o nitrogênio é recuperado por arraste a vapor (fixado com uma solução de 

ácido bórico); 3) titulação – a amostra obtida é titulada com ácido clorídrico e o 

volume usado de titulante é usado para a determinação da porcentagem de 

nitrogênio total segundo a Equação 26 abaixo.  



87 
  

%𝑁 =  
𝑉∗𝐹∗𝑁∗14,008∗100

𝑃
          Eq. 26 

Onde V é o volume do titulante utilizado, F é o fator do titulante, N é a 

normalidade do titulante e P é o peso da amostra inicial. 

2.6 Concentração de nitrogênio de aminoácidos livres (FAN)  

A concentração de aminoácidos livres foi determinada pelo método descrito por 

LIE (1973). O pó de extrato de levedura foi solubilizado na concentração de 

10g/L, a mesma utilizada na confecção do meio padrão YPD. A 1 mL de 

amostra autolisada é adicionado 500 µL da solução de coloração (0,28 M 

Na2HPO4.2H2O; 0,028 M Ninidrina; 0,17M frutose, pH 6,7 ajustado com 

KH2PO4) e é levado a banho-maria a 100°C por 16 minutos. Em seguida, os 

tubos são resfriados e 5 mL da solução de diluição (2 g de KI e 384 mL de 

etanol absoluto avolumado para 1L com água destilada) é adicionado. O 

resultante é lido em espectrofotômetro a 570 nm. A curva padrão foi feita 

utilizando glicina e o fator de conversão obtido foi de OD = 0,2228 mg N/L.  

2.7 Validação do crescimento celular com extrato produzido 

O extrato produzido foi testado como substituinte do extrato de levedura 

comercial para crescimento da própria P. pastoris. O teste realizou-se 

utilizando meio YPD 2% em frascos aletados a 30°C e 250 rpm em shaker, 

sendo os extratos produzidos (YELabim) comparados com o comercial da Isofar. 

2.8 Planejamento de experimentos (DOE) 

A ferramenta de planejamento de experimentos foi utilizada para a avaliação 

das variáveis mais importantes do processo e para a determinação da condição 

ótima de extração. No primeiro caso, a estratégia escolhida foi uma matriz 

Plackett & Bruman (PB) de até 12 experimentos, com 3 pontos centrais, 

utilizando como variáveis o pH, a concentração de etanol, NaCl, biomassa, 

temperatura de autólise e rotação. A Tabela 15 mostra a matriz com as 

condições utilizados em cada experimento. 
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Tabela 15: Matriz de PB12 utilizada para primeiro planejamento experimental visando otimização da 

metodologia de autólise para produção de extrato de levedura de Pichia pastoris. 

 
pH 

[Etanol] 
(%v/v) 

[NaCl] 
(%p/v) 

[Biomassa] 
(%p/v) 

Temperatura 
autólise (°C) 

Rotação 
(rpm) 

Ensaio X1 X2 X3 X4 X5 X6 

1 8 0 15 5 30 0 

2 8 30 0 50 30 0 

3 3 30 15 5 70 0 

4 8 0 15 50 30 250 

5 8 30 0 50 70 0 

6 8 30 15 5 70 250 

7 3 30 15 50 30 250 

8 3 0 15 50 70 0 

9 3 0 0 50 70 250 

10 8 0 0 5 70 250 

11 3 30 0 5 30 250 

12 3 0 0 5 30 0 

13 5,5 15 7,5 27,5 50 125 

14 5,5 15 7,5 27,5 50 125 

15 5,5 15 7,5 27,5 50 125 

 

A concentração de biomassa foi considerada em peso úmido para evitar 

interferência no resultado observado, tanto neste, como no próximo DOE. A 

variável de resposta escolhida foi a concentração de FAN em dois momentos 

distintos, após 24 e 48h.  

Para o segundo caso, foi definido um fatorial completo DCCR (delineamento 

composto central rotacional) 23, composto por 8 experimentos, 3 pontos 

centrais e 6 pontos axiais. As variáveis levadas em consideração foram: 

concentração de biomassa, NaCl e rotação. A matriz utilizada, com as 

condições de cada experimento, é mostrada na Tabela 16.  
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Tabela 16: Matriz de DCCR 23 utilizada para segundo planejamento experimental visando otimização da 

metodologia de autólise para produção de extrato de levedura de Pichia pastoris. 

Ensaio 
Biomassa 

(% p/v) 
NaCl  

(% p/v) 
Rotação 

(rpm) 

1 25 10 80 

2 80 10 80 

3 25 36 80 

4 80 36 80 

5 25 10 250 

6 80 10 250 

7 25 36 250 

8 80 36 250 

9 6,48370 23 165 

10 98,51630 23 165 

11 52,5 1,24684 165 

12 52,5 44,75316 165 

13 52,5 23 22,7678 

14 52,5 23 307,2322 

15 52,5 23 165 

16 52,5 23 165 

17 52,5 23 165 

 

Os ensaios de ambos os DOE foram feitos em erlenmeyers aletado com a 

mistura indicada em cada ensaio. A temperatura e a rotação foram mantidas 

utilizando banho termostatizado com agitação, Innova 3100 da New brunswick. 

Os resultados de cada um dos DOE foram analisados utilizando o software 

Statistica 10.0 (StatSoft). 

3 Resultados e Discussão 

As duas metodologias escolhidas para o início deste estudo resultaram do  

estudo de algumas das patentes que fazem referência a produção de extrato 

de levedura ao longo dos anos (KADO et al., 2000; KALUM, 2015; KANEGAE 

et al., 1989; ORIGANE; SATO, 1993). A liofilização foi escolhida, em ambos os 

casos, como método para a obtenção do material na forma de pó por ser o 

equipamento de mais fácil acesso durante este estudo. No entanto, o spray-

dryer é a opção mais indicada em processos de maior escala. Os extratos 

obtidos da levedura P.pastoris foram comparados em relação aos aspectos 
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visuais, morfológicos e nutricionais com o extrato comercial fornecido pela 

Isofar. A Figura 29 mostra o aspecto visual dos extratos. 

 

Figura 29:Aspecto do extrato de levedura comercial (A) e dos produzidos com a autólise 1 (B) e a 2 (C). 

Quanto ao aspecto, o extrato produzido na metodologia 1 de autólise ficou com 

a aparência pegajosa, bastante higroscópico e de difícil manipulação. O extrato 

de levedura comercial, ao entrar em contato com o ambiente por algum tempo 

também adquire esta característica pegajosa, no entanto, é possível que haja 

adição de algum estabilizante durante seu processo de retirada de água que 

minimiza este efeito. A cor de ambos é um amarelo intenso e são bastante 

similares. Já o extrato obtido na metodologia 2 de autólise tem uma cor 

diferente, mais esbranquiçado, bem semelhante a levedura integra. Porém, o 

pó obtido é bem estável, não higroscópico e pode ser macerado e peneirado 

para chegar a mesma granulometria que o extrato de levedura comercial.  

A Tabela 17 mostra a concentração de FAN e nitrogênio total obtidos para os 3 

extratos. 

Tabela 17: Concentração de FAN presente no extrato de levedura comercial e nos obtidos em cada 

metodologia de autólise de Pichia pastoris testada. 

 Concentração 

FAN (mg N/mL) 

Concentração de 

Nitrogênio total (%) 
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Extrato comercial (Isofar) 1,11 ± 0,01 10,84 ± 0,08 

Autólise 1 0,89 ± 0,02 8,12 ± 0,03 

Autólise 2 1,31 ± 0,02 9,53 ± 0,03 

 

Quanto a composição, em questão de nitrogênio total, os valores medidos para 

o extrato comercial estão dentro do informado pelo rótulo e o os encontrados 

para os extratos produzidos foram 25 e 12% inferiores aos obtidos pelas 

metodologias de autólise 1 e 2, respetivamente. No caso concentração de FAN, 

esta fica 20% inferior para a metodologia de autólise 1 e 18% superior para a 

segunda. Este resultado foi um indicativo que o extrato obtido, a partir do 

resíduo sólido de biomassa gerado da produção de CalB em Pichia pastoris, 

poderia ser promissor para utilização como meio de cultivo nas etapas de pré-

inóculos do próprio processo. 

Ambas as metodologias empregadas resultaram no rompimento celular por 

autólise e na disponibilização do nitrogênio de aminoácidos presentes nas 

células. Entretanto, o pó obtido na primeira não ficou muito estável, dificultando 

o trabalho com o mesmo e, portanto, foi escolhida a segundo metodologia para 

seguir com os experimentos de otimização. A partir deste ponto o autolisado 

obtido utilizando a metodologia 2 será referido como extrato LaBiM. 

A fim de validar se seria possível a substituição do extrato de levedura 

comercial pelo extrato LaBiM. Os dois extratos foram testados para o 

crescimento da própria Pichia pastoris, utilizando meio YPD 2%. A Tabela 18 

mostra a biomassa final, concentração de proteínas totais e atividade 

enzimática obtidas nos cultivos, após 30h, nas condições experimentais 

descritas na parte de pré-inóculo em materiais e métodos do capítulo 1 desta 

tese. 

Tabela 18: Biomassa, concentração de proteínas totais e atividade obtidos, após 30h, pela fermentação de 

Pichia pastoris utilizando o meio YPD 2% onde o extrato de levedura foi substituído conforme indicado. 

 

Biomassa 

(g/L) 

Proteínas 

totais 

Atividade 

(U/L) 
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(mg/L) 

Extrato 

Comercial 

(Isofar) 

9,9 94 12957 

Extrato 

Labim 
9,8 112 10802 

 

Os resultados acima mostram que a levedura é capaz de crescer, utilizando o 

extrato LaBiM como fonte de nitrogênio, tão bem quanto no comercial. Há uma 

diferença entre a concentração de proteínas totais e a atividade produzida que 

deve estar associada a menor porcentagem de nitrogênio total obtido. No 

entanto, o extrato produzido ainda é passível de otimização.  

Com o objetivo de melhorar ainda mais o processo de obtenção do extrato 

LaBiM foi realizado a combinação de dois planejamentos experimentais 

sequenciais. O primeiro determinou as principais variáveis que afetam o teor de 

FAN liberado e o segundo definiu o ponto ótimo de produção por meio de uma 

superfície de resposta. O teor de FAN foi escolhido como variável de resposta 

em ambos no DOE porque segundo NAGODAWITHANA (1992), este é o 

componente de maior concentração no extrato de levedura, e o que mais 

influencia o crescimento celular de microrganismos.  

O primeiro planejamento experimental foi um PB12 considerando as seis 

variáveis descritas em materiais e métodos deste capítulo. A Tabela 19 

apresenta os valores obtidos de FAN como variável de resposta, em dois 

tempos de autólise distintos, para cada ensaio realizado.   

Tabela 19:Variáveis de resposta medidas em cada ensaio do PB12 realizado. 

 
Após 
24h 

Após 
48h 

Ensaios 
Y1 

(mg 
N/L) 

Y2 
(mg 
N/L) 

1 50 56 
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2 440 484 

3 235 201 

4 1412 1311 

5 454 607 

6 227 218 

7 730 623 

8 559 696 

9 548 580 

10 84 41 

11 279 248 

12 114 176 

13 621 757 

14 295 288 

15 779 854 

 

Segundo RODRIGUES e IEMMA (2014) o tempo nunca deve ser considerado 

uma variável independente pois gera resultados tendenciosos. Para evitar esta 

situação e mesmo assim definir um ponto onde a extração fosse completa, os 

ensaios foram analisados em dois tempos distintos, após 24 e 48h de autólise. 

Observando os valores na Tabela 19 ficou claro que prolongar o processo por 

mais um dia não trouxe aumento significativo na extração e consequente 

aumento na concentração de FAN e, por isso, somente os resultados em 24h 

foram utilizados na análise posterior.  

Outro ponto importante a ser comentado é que os três últimos ensaios são os 

pontos centrais, responsáveis por determinar o erro do modelo, e destes o 

ensaio 14 foi excluído da análise por estar muito discrepante dos demais. A 

Figura 30 apresenta o gráfico de Pareto obtido. 
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Figura 30: Gráfico de Pareto obtido como resultado do PB12 realizado considerando o intervalo de 

confiança de 85%.  

O gráfico de Pareto mostra os efeitos estimados para cada variável 

independente considerada. A partir dele é possível definir um intervalo de 

confiança que se julgue adequado para definição das variáveis que realmente 

impactam no procedimento que se deseja otimizar. Neste caso, foi considerado 

um intervalo de confiança de 85% (p>0,15) (uma margem maior que o 

normalmente utilizado - 95%) pois, em se tratando de bioprocessos, é prudente 

aceitar um erro maior, dado que, a variação em duplicatas biológica é 

geralmente grande. 

A influência do Etanol, pH e a temperatura de autólise não apresentaram 

influência significativa para este processo e, portanto, não foram considerados 

para a otimização posterior. O etanol foi retirado da metodologia, o pH passou 

a não ser ajustado e os ensaios posteriores foram feitos a temperatura 

ambiente. As variáveis maiores que o limite estabelecido, % de Biomassa, 

rotação e % de NaCl foram então definidas para prosseguir com a otimização. 

O segundo DOE foi definido como sendo um DCCR 23, com três pontos 

centrais e 6 axiais, a fim de se construir superfícies de resposta para 

determinar os valores ótimos das variáveis em questão. O limite superior para o 
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NaCl foi baseado na solubilidade deste sal em água a 20°C (LIDE, 2005) e 

para biomassa foi determinado de modo que o ponto axial não ultrapassasse 

100%. O limite inferior para ambos foi escolhido de modo a não obter valores 

negativos nos pontos axiais. Neste caso, o FAN de cada ensaio foi medido 

somente após 24h de extração. A Tabela 20 mostra os resultados obtidos. 

 

Tabela 20: Variável de resposta medida em cada ensaio do DCCR 23 realizado. 

 
Após 24h 

Ensaios 
Y1  

(mg N/L) 

1 599,46 

2 1575,38 

3 626,99 

4  1640,08 

5 543,02 

6 1434,98  

7 600,83 

8 1695,14  

9  108,74 

10 1966,99 

11 812,81 

12  1298,71 

13 1118,39 

14  1112,20 

15 1500,98 

16 599,46 

17 1575,38 

 

Os três últimos ensaios são os pontos centrais e, para a análise, o experimento 

16 foi retirado por estar discrepante dos demais. O gráfico de Pareto gerado 

nesta abordagem indicou que a porcentagem de biomassa e NaCl continuam 

sendo fatores que influenciam a extração. O modelo gerado deste DCCR 23 

considerou o intervalo de confiança de 95%, e segue a Equação 27 abaixo. 

[𝐹𝐴𝑁] = 1157,37 ∗ 𝑋1 − 41,83 ∗ 𝑋1
2 + 90,03 ∗ 𝑋2 − 36,49 ∗ 𝑋2

2 − 21 ∗ 𝑋3 + 9,95 ∗

𝑋3
2 + 30,25 ∗ 𝑋1 ∗ 𝑋2 − 0,50 ∗ 𝑋1 ∗ 𝑋3 + 28,25 ∗ 𝑋2 ∗ 𝑋3                                                                    

Eq. 27 
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Sendo X1 a % m/v de biomassa, X2 a %m/v de NaCl e X3 a rotação utilizada. 

Na Figura 31 está representada a relação entre os resultados observados 

experimentalmente (pontos azuis) e os preditos utilizando o modelo acima 

(linha vermelha). 

 

Figura 31: Gráfico gerado entre os valores da variável de resposta observados experimentalmente e os 

valores preditos pelo modelo obtido no DCCR 23. 

A correlação encontrada garante bastante confiabilidade no resultado, como 

visto acima, os valores experimentais seguem o padrão esperado pelo modelo, 

o R2 gerado foi de 98,74% e este alto valor nos permite gerar superfícies de 

resposta com confiança nos valores obtidos. Nas Figuras 32 e 33 estão 

construídas as superfícies de resposta para o binômio rotação/NaCl e 

NaCl/Biomassa, respectivamente. 
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Figura 32: Superfície de resposta obtida entre rotação e NaCl. 

 

Figura 33: Superfície de resposta obtida entre NaCl e Biomassa. 

As áreas de vermelho mais intenso mostram a situação onde os valores de 

extração seriam os maiores possíveis, com valores de FAN ainda maiores que 
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os obtidos durante os ensaios. No entanto, apesar de ser possível calcular o 

ponto de produtividade máxima, este valor é limitado pela solubilidade do sal e 

a porcentagem de biomassa na mistura.  

Assim a melhor condição desta extração foi determinada como: adição de 36% 

m/v de NaCl ao pellet obtido após centrifugação do mosto; homogeneização a 

máxima velocidade do equipamento utilizado (neste caso foi 350 rpm); e 

temperatura ambiente durante 24h.  

Nestas condições, o FAN encontrado foi de 2218 mg N/L, valor este 69% maior 

de nitrogênio liberado antes desta etapa de otimização. Se o produto gerado for 

centrifugado para a retirada de debris é possível recuperar 12g de extrato 

liofilizado para cada 100g de biomassa extraída. 

Uma parte do volume da extração otimizada foi liofilizada sem a retirada dos 

debris para verificar se haveria alguma alteração no preparo do meio e no 

crescimento de micro-organismos. Este extrato foi revalidado em cultivos de 

Pichia pastoris e Pseudomonas aeruginosas e os resultados são mostrados na 

Tabela 21.  

Tabela 21: Biomassa final obtida para crescimento de Pichia pastoris e Pseudomonas aeruginosas com 

extrato de levedura otimizado. 

 

Tipo de 

extrato 

Biomassa 

(g/L) 

Pichia 

pastoris 

Otimizado 

sem debris 
9,8 

Pichia 

pastoris  

Otimizado 

com debris 
9,4 

Pseudomonas 

aeruginosas 

Otimizado 

sem debris 
2,5 

 

O crescimento normalmente encontrado na literatura para P. aeruginosas é de 

2,2 g/L (DE ARAUJO KRONEMBERGER et al., 2008), valor que está de acordo 

com o obtido aqui. O crescimento obtido para P. pastoris também está dentro 
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do padrão, validando assim o uso do extrato LaBiM para uso em cultivos de 

outros micro-organismos. É importante salientar que, apesar de não ter havido 

diferença significativa na propagação da biomassa entre o extrato liofilizado 

com e sem debris celulares, no primeiro caso o meio preparado não fica 

completamente solúvel, sendo necessário utilizar o meio de cultivo como 

branco para leitura da biomassa no espectrofotômetro. Devido a esta 

dificuldade técnica, se o objetivo for a comercialização do extrato produzido, é 

indicado que os debris sejam retirados antes da liofilização. 

A re-extração dos debris também foi testada a fim de se retirar o máximo 

possível da biomassa gerada, contudo, não houve resultados positivos de 

liberação de nitrogênio, invalidando o reaproveitamento dos mesmo para esta 

finalidade. 
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1 Fundamentação teórica 

O grande objetivo do estudo de estratégias operacionais ideais para o cultivo 

de P. pastoris é ter um processo sólido para a produção de qualquer 

biomolécula. Uma alternativa para evitar um problema recorrente, que é a 

formação de espumas e a necessidade de adição de antiespumante no meio 

de cultivo, foi então estudada nesta tese. 

1.1 Oxigenação não-dispersiva 

O uso da aeração submersa convencional pode levar a formação de espuma 

devido às moléculas presentes no meio, como proteínas extracelulares, que 

podem causar problemas operacionais e, por consequência, aumentar os 

gastos com controle de processos tornando o mesmo economicamente 

inviável. A quebra mecânica da espuma não é eficiente e a adição de 

componentes químicos como antiespumante pode fazer com que a molécula 

produzida perca suas características ou ainda dificultar o downstream do 

processo, caso a molécula precise de alta pureza para ser utilizada. Por 

exemplo, caso da produção de biossurfactante (DE ARAUJO 

KRONEMBERGER et al., 2008). 

Neste contexto, a oxigenação não-dispersiva por contactor de membranas 

surge como alternativa ao sistema de aeração clássico utilizado, que é por 

borbulhamento, tendo em vista que a oxigenação do mosto será feita por 

difusão da molécula de O2 através da membrana, evitando assim a formação 

de bolhas e consequente formação de espuma. 

O princípio da transferência de massa entre duas fases se dá, em geral, em um 

recipiente funcionando como uma coluna de simples estágio ou multiestágios 

com as fases circulando em contracorrente (WINSTON; SIRKAR, 1992). O foco 

neste trabalho será de transferência entre gás e líquido, e por isso, será o 

modelo utilizado para as explicações subsequentes. A escolha do equipamento 

que será utilizada para fazer este contato das fases é crucial, uma vez que este 

deve maximizar a área de contato entre as fases a fim de ter a maior 

transferência de massa possível. Uma tecnologia que permite evitar o contato 

entre as fases, evitando a formação de espumas e emulsões, e ainda 
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maximizar a área superficial de contato é utilizar membranas (GABELMAN; 

HWANG, 1999). 

Um contactor de membrana é o equipamento que permite que o gás seja 

difundido na fase líquida sem a dispersão de uma na outra. A membrana pode 

ser feita de diferentes materiais e ter diferentes construções, estes aspectos 

serão abordados mais a frente deste trabalho. O uso de contactores gera 

coeficientes volumétricos de transferência de massa maiores (quando 

comparado a equipamento sem a interface membranar) e uma ampla faixa de 

fluxos com os quais se pode trabalhar. O uso dessa tecnologia é bastante 

relevante para diversos setores como gaseificação de líquidos, absorção de 

vapores etc. A Tabela 22 resume alguns dos trabalhos recentes usando 

contactores de membranas. 

Tabela 22: Trabalhos recentes utilizando contactor de membranas. 

Tipo de 
membrana 

Material da membrana Processo Referência 

Fibra-oca 
microporosa 

Polietersulfona 
Produção de surfactina 

contínua 
(COUTTE et al., 2013) 

Fibra-oca 
microporosa 

Polipropileno 
Degaseificação para 

produção de sais 
(KATTAN et al., 2018) 

Fibra-oca 
microporosa 

Cerâmica Absorção de CO2 (LEE et al., 2019) 

Fibra-oca 
composta 

Poli(1-trimetilsilil-1-
propino) (PTMSP) em 

polisulfona 

Separação de etileno e 
etano em solução aquosa 

de AgNO3 
(MALAKHOV et al., 2019) 

Plana com 
cobertura 

eletro-
catalítica 

Difluoreto de 
polivinilideno (PVDF) 

Ozonização da água para 
remoção de nitrobenzeno 

de águas residuais 
(LI et al., 2019) 

Plana Celulose regenerada Recuperação de polifenóis (CONIDI et al., 2018) 

Tubular Propileno Recuperação de amônia (ZAREBSKA et al., 2012) 

Fibra-oca 
microporosa 

PVDF 
Enriquecimento de CO2 

para culturas de microalgas 
(ZHENG et al., 2018) 

Fibra-oca 
microporosa 

Polipropileno 
Recuperação e 

concentração de metano 
(MCLEOD et al., 2016) 

Fibra-oca 
microporosa 

e densa 

Poli(óxido de fenileno) 
(PPO) 

Absorção de CO2 de biogás (BELAISSAOUI et al., 2016) 

Fibra-oca -//- Produção de ramnolipídeo 
(DE ARAUJO 

KRONEMBERGER et al., 
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2008) 

 

Como pode ser visto, a maioria das utilizações é na área química e os dois que 

contemplam trabalhos microbiológicos visam a produção de biossurfactantes. 

O uso de contactores de membrana é visto então como uma oportunidade na 

área de crescimento de micro-organismos pois, além de permitir o controle fino 

da oxigenação podendo manter, por exemplo, situações de hipóxia, ele 

também evita a adição de componentes para evitar a formação de espuma, 

como já mencionado anteriormente. 

Um fator importante que deve ser levado em consideração durante a operação 

de um contactor gás/líquido é a resistência à intrusão nos poros da membrana, 

mesmo com grande diferença de pressão entre as fases envolvidas, para que 

não haja dispersão de gás no líquido (KOVVALI; SIRKAR, 2003). Graças a 

essa característica, as correntes (tanto gasosa quanto líquida) podem variar de 

forma independente possibilitando mais liberdade nas definições dos 

parâmetros de processo. A Figura 34 mostra o esquema de um contactor gás-

líquido. 

 

Figura 34:Esquema de fluxos em um contactor gás/líquido. Adaptado de (KRONEMBERGER, 2007). 
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1.2 Tipos de membrana 

As membranas que compõe o contactor podem ter, basicamente, três 

conformações quanto a morfologia de membrana, são elas: porosa, densa ou 

composta. A Figura 35 mostram elas. 

 

Figura 35: Vista lateral de membranas com os três tipos de morfologia mais comuns. 

As membranas porosas são as mais usadas e estudadas. Nelas é necessário o 

fino controle das pressões das fases fluidas para evitar ruptura da interface 

existente entre as mesmas. Quando há um descontrole nas pressões o sistema 

pode ter seus poros “molhados”, ou seja, o líquido invade o poro e entra em 

contato direto com o lado gasoso. O contrário também pode acontecer, sendo o 

gás borbulhado no líquido, isso faz com se perca a principal característica da 

utilização do contactor de membrana que é a não formação de espumas e 

emulsões. A Figura 36 exemplifica ambos os casos desfavoráveis.    
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Figura 36: Vista transversal de um contactor de membrana porosa nos dois casos de desequilíbrio de 

pressão das fases  

Os sistemas formados por essa morfologia geralmente são mais estáveis por 

não haver interface entre os fluidos (MULDER, 1996). Dentre suas 

desvantagens está a propensão à formação de incrustações ou bloqueamento 

de poros pelo fenômeno de fouling (KOVVALI; SIRKAR, 2003). Ambos podem 

ser contornados com a deposição de uma fina camada na superfície, formando 

uma membrana composta, que será abordada mais à frente. 

Os sistemas de membrana densa geralmente são utilizados em processos de 

osmose inversa onde a seleção é feita quimicamente, a molécula precisa ter a 

capacidade de se difundir no material da membrana a fim de atingir a corrente 

oposta e não por exclusão de tamanho. Este sistema tem a transferência de 

massa dificultada devido a essa força de difusão que precisa ser levada em 

consideração, além disso, o material da membrana precisa também ser bem 

escolhido para ter afinidade com o componente de interesse que se deseja a 

difusão (MULDER, 1996). Para minimizar esta desvantagem, são utilizados 

também sistemas onde as membranas porosas são cobertas por uma fina 

camada superficial, chamadas de compostas. 

Esse último tipo de morfologia não necessita do controle da diferença de 

pressão entre as fases para garantir a imobilização da interface. A presença 
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dessa camada superficial representa uma resistência extra ao transporte, mas 

se o gás a ser transportado apresentar grande afinidade com o material da 

superfície e essa camada for realmente fina, o coeficiente global de 

transferência de massa pode não ser muito afetado (KRONEMBERGER, 

2007). 

Existem ainda outros tipos de membrana como as cerâmicas que tem menor 

flexibilidade e por isso são mais difíceis de se trabalhar sendo utilizadas em 

aplicações específicas como para absorção de CO2 (LEE et al., 2019). 

A disposição da membrana na casca também configura um ponto importante 

quando se trata de otimizar o processo. O uso da conformação de fibras ocas 

como contactores leva uma grande vantagem na diminuição do volume total 

dos equipamentos. A área de contato aumenta sensivelmente com a utilização 

de fibras ocas possibilitando uma maior troca entre a fase gasosa e a fase 

líquida.  

A demanda por novos materiais para a confecção das membranas é crescente 

de acordo com a diversificação das utilizações. Por exemplo, sendo a 

membrana feita de material hidrofóbico, como geralmente o é, para evitar que 

os poros sejam “molhados”, espera-se que moléculas hidrofóbicas possam ficar 

aderidas a membrana por ligações covalentes. Principalmente quando 

pensamos nas aplicações microbiológicas este deve ser um ponto de atenção 

pois, os micro-organismos produzem componentes extracelulares que podem 

ficar aderidos numa espécie de imobilização forçada. 

Algumas aplicações exigem modificações em sua superfície para atender às 

condições químicas e hidrodinâmicas necessárias, como foi o caso de LI e 

colaboradores (2019) em que a superfície precisava ser eletro-catalítica para a 

reação do nitrobenzeno com o ozônio. Diante do panorama apresentado 

percebe-se que a escolha da combinação material da membrana e morfologia 

é essencial para o sucesso da implementação deste tipo de oxigenação. 

1.3 Transferência de massa em contactores 

A transferência de massa, no caso de contactores de membranas, pode ser 

calculada tanto pelo escoamento de líquido na parte externa da membrana, 
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quanto pelo interior das fibras. A abordagem mais simples matematicamente 

leva em consideração a definição dos coeficientes de transferência de massa e 

correlações para sua determinação. A Equação 28 apresenta a correlação 

obtida por VLADISAVLJEVIĆ (1999) que relaciona a área superficial ao 

coeficiente de transferência de massa na fase líquida. 

𝐴 =
𝑄

𝐾
∗ 𝑙𝑛 (

𝑐𝑒𝑞−𝑐

𝑐𝑒𝑞−𝑐𝑅
)   Eq. 28 

Onde A é a área total de troca necessária; Q é a vazão total da corrente 

líquida; K é o coeficiente global de transferência de massa; e ceq, c e cR são as 

concentrações de oxigênio na fase líquida no equilíbrio com o gás, na entrada 

do aerador e em sua saída, respectivamente. A primeira é consideradas 

constante, a segunda – caso seja uma membrana de fibra-oca, como será o 

caso nesta tese – é considerada a soma das resistências ao transporte na fase 

líquida e na pele densa (HINES; MADDOX, 1984), e a última depende do valor 

do coeficiente volumétrico de transferência de massa (KLa). Os detalhes destas 

considerações estão descritas em KRONEMBERGER (2007). 

Essas considerações são importantes a fim de avaliar seis principais variáveis 

de processo que são decisivos para o sucesso da oxigenação não-dispersiva 

utilizando esta estratégia, são elas: 1) tipo de membrana; 2) pressão parcial de 

oxigênio na corrente gasosa; 3) vazão da corrente líquida; 4) área da 

membrana; 5) coeficientes de transferência de massa; e 6) capacidade de 

oxigenação do contactor utilizado (KRONEMBERGER, 2007). 

2 Materiais e métodos 

2.1 Micro-organismo 

O micro-organismo utilizado foi a cepa da levedura metilotrófica P. pastoris com 

as mesmas modificações genéticas apresentadas em materiais e métodos do 

capítulo 1 desta tese.  

2.2 Método de cultivo 

2.2.1 Meio de cultivo 
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O meio de cultivo foi o mesmo utilizado para bioprocessos em batelada descrito 

em materiais e métodos do capítulo 1 desta tese. A concentração de fonte de 

carbono foi alterada para 100 g/L de glicerol como a melhor condição 

encontrada em ROBERT e colaboradores (2016). 

2.2.2 Batelada 

A batelada para cultivo de P. pastoris utilizando oxigenação por contactor de 

membranas foi feita em biorreator New Brunswick, Bioflow 310, com vaso de 

2L de volume útil. No total, 1,5L de meio de cultivo foram utilizados, porém, 

durante a recirculação pelo contactor, em torno de 400 mL ficam externos ao 

vaso durante o cultivo.   

A cascata de oxigenação normalmente utilizada foi substituída por uma 

agitação fixa de 500 rpm e aeração 4 vvm. O set-point da DO foi definido em 

30% e, caso o valor lido fosse inferior ao do set-point, uma mescla de ar 

comprimido e oxigênio puro era iniciado variando as concentrações de ambos 

entre 0 e 100%. A temperatura foi mantida em 30°C e o pH em 7,0 sendo 

ajustado com NH4OH 15%. 

2.2.3 Contactor de membrana 

O contactor de membrana utilizado foi o modelo comercial, da Liqui-cel, 

SuperPhobic 2,5x8 com área superficial de 1,25m2 feita de poliolefina com pele 

de polietileno (membrana composta) em conformação de fibras-ocas. A Figura 

37 mostra a imagem do modelo utilizado. 
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Figura 37: Aparência externa e esquema da parte interna do contactor de membrana SuperPhobic. 

Previamente ao início do cultivo, o contactor foi esterilizado quimicamente 

fazendo a circulação pelo sistema de uma solução de hipoclorito 0,5% durante 

4h. Até a hora do inóculo, 1L de água destilada autoclavada era recirculada 

pelo contactor, sendo os 500 mL iniciais descartados para garantir que não 

haja hipoclorito na linha. Imediatamente antes do inóculo no biorreator, 500 mL 

de meio de cultivo eram passados pela linha do contactor e então iniciada a 

circulação nas condições de cultivo (Vazão de circulação 0,6L/min). 

2.2.3.1 Limpeza 

A limpeza durante as corridas iniciais de teste foi feita utilizando a sequência: 

1) NaOH 0,1%; 2) H2O destilada; 3) H3PO4 1%; 4) H2O destilada. Para cada 

etapa, 1L de solução fica em circulação durante 3h. 

Para verificar a retenção de biomassa e de lipase na membrana foram feitas 

lavagens diferenciadas e sucessivas a fim de facilitar a dissociação das 

moléculas que, por ventura, estivessem presas a membrana e comprometer o 
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menos possível as moléculas recolhidas. A sequência de lavagens seguiu a 

ordem abaixo:   

1ª lavagem: 700 mL de água destilada circulando por 1h; 

2ª lavagem: 500 mL de água destilada com 0,25M NaCl circulando por 

1h; 

3ª lavagem: 500 mL de água destilada com 2% de Triton X-100 

circulando por 1h; 

4ª lavagem: 700 mL de água destilada circulando por 1h. 

Após, a membrana foi limpa com a sequência inicial até que a pressão obtida 

em 2 vvm retornasse ao mesmo nível do início do cultivo.  

2.3 Método de análise 

2.3.1 Concentrações de biomassa, glicerol e atividade 

As metodologias utilizadas foram iguais as citadas em materiais e métodos do 

capítulo 1 desta tese. 

3 Resultados e Discussão 

O uso do contactor de membranas foi identificado como uma oportunidade para 

o melhor controle de oxigenação em cultivos de Pichia pastoris uma vez que 

esta levedura é preferencialmente aeróbica e, portanto, bastante dependente 

do mesmo. A utilização desta nova tecnologia possibilitaria o estudo de 

condições em hipóxia, limitantes em oxigênio, a um KLa fixo, para verificar 

diferenças metabólicas em tais condições. Para testar a viabilidade de 

aplicação da estratégia foi estudada uma batelada, seguindo as condições 

ótimas encontradas em estudos anteriores com esta cepa (ROBERT et al., 

2016). A Figura 38 apresenta os valores de biomassa, glicerol e atividade 

obtidos.      
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Figura 38: Acompanhamento das concentrações de biomassa, glicerol e atividade ao longo da batelada de 

P. pastoris utilizando contactor de membrana como método de oxigenação. 

A biomassa e a atividade obtidas foram muito inferiores as esperadas (cerca de 

25 g/L e 6000 U/L, respectivamente) quando comparado com a aeração por 

borbulhamento convencional (cerca de 50 g/L e 27000U/L, respectivamente) 

(ROBERT et al., 2016). Entretanto, a glicose fornecida foi totalmente 

consumida. 

Durante o experimento, a vazão de circulação não foi alterada, mantendo-se 

em 0,6 L/min. A pressão de saída medida na corrente de ar variou de 0,2 bar 

nas primeiras 24h de cultivo, até 0,5 bar ao final. Justamente no início da fase 

exponencial de crescimento, quando a concentração de biomassa começa a 

aumentar e a exigência de oxigênio fica mais intensa, há necessidade de 

mescla de O2 puro com o ar comprimido para a manutenção do nível de 

oxigênio dissolvido a 30%. A Figura 39 mostra a evolução da DO com a 

porcentagem de oxigênio puro mesclado na corrente de entrada de gás. 
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Figura 39: Porcentagem de oxigênio dissolvido e O2 no meio de cultivo ao longo da batelada de P. pastoris 

utilizando contactor de membrana como método de oxigenação 

De acordo com a porcentagem de oxigênio puro fornecido, chegou-se a ter 

36,8% de oxigênio na composição do gás de entrada. Pelo consumo de O2 

seria esperado que o cultivo tivesse mais biomassa consumindo oxigênio que o 

que foi medido no sobrenadante. 

Os valores de rendimentos e taxas específicas calculados também ficaram a 

baixo do esperado quando comparado com os resultados obtidos no capítulo 1. 

A começar pela taxa específica de crescimento máxima que foi de 0,15 h-1, 

25% abaixo que o normal. O rendimento de biomassa por substrato caiu em 

50%, o de produto por biomassa 28% e o produto por substrato 66%. Quanto 

as taxas específicas de consumo de substrato e produção ambos os resultados 

também foram inferiores 3 e 10 vezes, respectivamente. O resumo desses 

parâmetros se encontra na Tabela 23. 



113 
  

Tabela 23:Parâmetros calculados para batelada de Pichia pastoris crescendo em glicerol utilizando 

contactor de membrana como método de oxigenação. 

µ (h-1) 
YX/S 

(gX/gS) 
YP/X 

(U/gX) 
YP/S  

(U/gS) 
qS 

(gS/gX.h) 
qP 

(U/gX.h) 

0,15 0,24 243,96 59,34 0,1002 5,9503 
 

Desta forma, foi necessário identificar se a causa da diminuição dos 

parâmetros estaria relacionada a mudanças metabólicas no micro-organismo 

ou algum problema operacional. A princípio, era pouco provável que fosse uma 

questão metabólica, pois nenhum componente do meio foi modificado e o nível 

de oxigênio dissolvido foi mantido ao longo do processo com êxito. Portanto, a 

aparente perda de eficiência no bioprocesso, somada a menor concentração de 

biomassa no mosto e ao aumento de pressão na saída de gás, nos levou a crer 

que poderia estar havendo aderência de células à membrana dentro do 

contactor. Como a membrana é de material hidrofóbico, também existe a 

possibilidade de a enzima produzida ter ficado imobilizada nela, o que 

explicaria a baixa atividade detectada no sobrenadante. 

A fim de investigar as duas hipóteses levantadas foi necessário verificar se, 

tanto a biomassa quanto a enzima estavam presentes no contactor após 

remoção do mosto. Para isso, uma limpeza diferenciada foi realizada com o 

objetivo de conservar a integridade celular e a atividade enzimática. Este 

procedimento iniciou-se com passagem de ar comprimido no lado de líquido 

para a completa expulsão do mosto e a cada fase de lavagem esta etapa foi 

repetida.  

A partir daí a primeira lavagem foi feita exclusivamente com água destilada 

durante 1h. Nesta água de lavagem não foi identificada atividade lipolítica, 

porém 0,85 g/L de biomassa foi recuperado. Em massa, isto representa 0,60g 

de biomassa aderida a membrana. 

A segunda lavagem também foi focada na recuperação da biomassa, feita com 

uma solução aquosa 0,25 M de NaCl para eluição da mesma. Uma queda na 

recuperação de biomassa foi percebida, mas ainda assim 0,58 g/L de células 

foi recuperada. 
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Para a terceira lavagem o objetivo foi a retirada de enzima aderida a 

membrana. Nesta, 2% de Triton X-100 foi adicionado à água destilada e 

ocorreu formação excessiva de espuma durante esta limpeza. Visivelmente, a 

biomassa sofreu arraste pela espuma, portanto, ambas as fases, aquosa e 

espuma, foram analisadas. Os resultados confirmaram a presença de 

biomassa e atividade lipásica nas duas, somando-as foi recuperado 0,36 g/L de 

biomassa e 4941 U/L de atividade. 

A quarta e última lavagem foi utilizando somente água destilada e não foi 

recuperado nem biomassa nem atividade neste caso. A Tabela 24 resume as 

atividades e concentrações de biomassa obtidas a cada lavagem do contactor. 

Tabela 24: Atividades e concentração de biomassa obtidos na água de limpeza de cada lavagem sequencial 

feita no contactor de membrana após a batelada. 

 

Atividade 
(U/L) 

Biomassa 
(g/L) 

Sobrenadante 6001,17 24,60 

1ª lavagem 0 0,85 
2ª lavagem 0 0,58 
3ª lavagem 4172,72 0,20 

Espuma  
3ª lavagem 

768,67 0,16 

4ª lavagem 0 0 
 

Os dados gerados confirmam a hipótese da imobilização da CalB e da 

aderência da biomassa na membrana e, por isso, os resultados de produção 

são inferiores quando comparados a sistemas convencionais aerados por 

borbulhamento. No entanto, para usufruir dos benefícios desta técnica, podem 

ser feitas modificações no sistema para torná-la atrativa comparativamente ao 

processo já estabelecido, como: 1) troca de material da membrana; 2) 

tratamento da superfície da membrana com substâncias que evitem a 

aderência da biomassa; ou ainda, 3) troca da conformação da membrana.  

Existe também a possibilidade de transformar este efeito em benéfico da 

produção, como por exemplo, em diferentes estratégias de cultivo já reportadas 

na literatura, a biomassa que fica aderida a membrana pode ser utilizada para 
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a produção contínua de biomoléculas como feito por COUTTE e colaboradores 

(2013). Outra alternativa interessante a ser explorada é, caso seja possível 

evitar a aderência da biomassa à membrana, pode-se estudar um melhor 

material para que toda a enzima fique imobilizada no contactor e poder ser 

utilizada diretamente em biocatálise num sistema do tipo one-pot. Entretanto, 

mais estudos são necessários para a viabilização da utilização desta tecnologia 

no cultivo de Pichia pastoris como plataforma de expressão para obtenção de 

CalB. 
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Conclusão geral 

O objetivo desta tese foi mostrar o potencial de diferentes estratégias de 

processo para o cultivo de Pichia pastoris e como cada uma delas afeta a 

produção de lipase B de Candida antarctica (CalB) recombinante. Além disso, 

estudou-se o reaproveitamento da biomassa gerada no processo e a 

possibilidade de utilização de um contactor de membrana para oxigenação 

não-dispersiva do meio cultivo. Abaixo estão listadas as principais conclusões 

desta Tese. 

 As taxas específicas de produção e consumo, no sistema contínuo, 

crescem linearmente com a taxa de diluição. O coeficiente de manutenção 

calculado (mS) foi de 0,01 gS/gX.h e o YX/S global manteve-se constante a 

0,50 gX/gS ao longo de todos as taxas. A produtividade volumétrica de 

obtenção de CalB aumentou 200% com o aumento da taxa de diluição, 

ficando definido que a maior µ é a mais indicada para produção de CalB. 

 Para a batelada alimentada os rendimentos YP/X e YP/S alcançaram um 

valor máximo na µ intermediária testada. Enquanto Qe aumenta quase 

linearmente com µ, o QP apresenta um padrão de saturação quando µ 

chega próximo ao máximo. A curva de qP versus µ também é uma curva de 

saturação, sendo µ de 0,11 h-1 a mais indicada para produção de CalB.  

 A opção mais vantajosa em escala industrial quando comparado as duas 

estratégias seria o modo contínuo, onde a produção total de lipase 

chegaria a 1,89.108 U, atividade 5,8 vezes maior que a que seria obtida na 

batelada alimentada considerando 6 semanas de operação. 

 O estudo em contínuo com diferentes meios formulados apresentou uma 

estabilidade de qS demonstrando que, mesmo sob alta pressão osmótica, o 

metabolismo de consumo de glicerol não foi afetado diretamente. Já para 

atividade enzimática o aumento entre os meios estequiométricos máximo e 

mínimo leva a uma diminuição em torno de 30% na atividade enzimática. 
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 Em todos os parâmetros (atividade, produtividade, YP/X E YP/S) o meio 

estequiométricos mínimo obteve resultados superiores sendo indicado 

como o melhor para produção de CalB recombinante. 

 Bateladas alimentadas com o meio considerado melhor (estequiométrico 

mínimo), sem sais e com excesso de sais confirmaram a influência da 

salinidade na atividade do sobrenadante. 

 A taxa específica de produção do meio sem sais é maior mesmo com 

menos biomassa presente no meio (20 contra 13 e 6 U/gX.h). Ao final do 

bioprocesso, a alimentação sem sal levou a uma atividade final 42% mais 

elevada comparativamente ao meio de alimentação padrão. Já a taxa 

específica de produção aumenta conforme a diminuição da pressão 

osmótica do meio, com um aumento de 330% para a alimentação com e 

sem sal. 

 Em relação a produtividade e os outros rendimentos o impacto negativo 

que o aumento da pressão osmótica causa ao cultivo ficou confirmado. O 

primeiro ficou 30% inferior e os rendimentos de produção por biomassa 

(YP/X) e por substrato (YP/S) foram inferiores em 70% e 80%, 

respectivamente. 

 Ficou confirmado a dificuldade de secreção da lipase devido a presença de 

atividade lipolítica intracelular. Esta atividade foi de 28769 U/L para a 

alimentação com sal enquanto não foi detectada na alimentação sem sal.  

 Em um planejamento DCCR 23 o modelo gerado considerando um intervalo 

de confiança de 95% obteve R2 de 98,74% e foi definida condição ideal 

para produção de extrato de levedura de P. pastoris, sendo ela: adição de 

36% p/v de NaCl ao pellet formado da centrifugação do mosto; 

homogeneização a máxima velocidade do equipamento utilizado (neste 

caso foi 350 rpm); e temperatura ambiente durante 24h. Nestas condições, 

o FAN encontrado foi de 2218 mg N/L, valor este 69% maior de nitrogênio 

liberado do que se obtinha sem nenhuma otimização. 

 Quando trocado o método de oxigenação para contactor de membranas a 

biomassa e atividade obtidas foram muito inferiores as esperadas. A taxa 
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específica de crescimento máxima foi de 0,15h-1 (quando geralmente é na 

faixa de 0,20h-1) e os rendimento biomassa por substrato, produto por 

biomassa e produto por substrato caíram 50, 28 e 60%, respectivamente. 

 Foi identificado ao longo dos experimentos que tanto a biomassa quanto a 

enzima produzida estavam ficam retidas na membrana, numa espécie de 

imobilização forçada. Isto inviabiliza a troca do sistema nestas condições 

de operação. 

O trabalho como um todo mostrou a possibilidade do uso de um sistema 

contínuo para estudo e produção da lipase B de Candida antarctica em Pichia 

pastoris, além de identificar dificuldades de secreção da lipase recombinante 

quando o meio de cultivo apresenta concentrações salinas elevadas. Um 

método para o reaproveitamento da biomassa gerada foi otimizado, agregando 

valor à produção em consonância com a química verde. Ademais, um sistema 

de oxigenação não-dispersiva foi proposto, todavia mais estudos precisam ser 

feitos a fim de que esta implementação possa ser uma realidade para a 

produção de CalB. 

Trabalhos futuros 

 Estudo de viabilidade técnico-econômica (EVTE) do processo contínuo de 

produção de CalB em escala industrial;  

 Modificação da sinalização de secreção associado a CalB; 

 Modificação da parede celular para facilitar a secreção da CalB em meio 

com excesso de sais;  

 Teste de validação da obtenção de extrato de levedura para 

Saccharomyces sp. utilizando cepas da indústria cervejeira; 

 Estudo de viabilidade técnico-econômica (EVTE) do processo otimizado de 

obtenção do extrato de levedura; 

 Tratamento da membrana utilizada no contactor para evitar aderência da 

biomassa na mesma; 

 Troca do material da membrana para evitar adsorção da lipase produzida. 
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performance of differently
immobilized recombinant lipase B from Candida
antarctica preparations for the synthesis of
pharmacological derivatives in organic media†

Evelin A. Manoel,*ab Julia M. Robert,b Martina C. C. Pinto,f Antonio C. O. Machado,b

Marina D. Besteti,f Maria Alice Z. Coelho,d Alessandro B. C. Simas,c

Roberto Fernandez-Lafuente,*e Jose Carlos Pintof and Denise M. G. Freireb

This paper shows the production of lipase B from Candida antarctica (LIPB) after cloning the gene that

encoded it in Pichia pastoris using PGK as a constitutive promoter. The production of the lipase is lower

using this strategy but it avoids the use of inducers like methanol. The performance of this enzyme was

compared with that of the commercial enzyme (CALB) after immobilization on different supports in

different reactions. As supports, we used Accurel 1000, and three core–shell supports (poly(methyl

methacrylate) on the core and on the shell – PMMA/PMMA; poly(methyl methacrylate-co-

divinylbenzene) on the core and on the shell – PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB; and poly(styrene-co-

divinylbenzene) on the core and on the shell – PS-co-DVB/PS-co-DVB). The popular Novozym 435 was

also utilized to assess the features of the new biocatalysts. All these supports adsorbed lipases via

interfacial activation of the open form of the lipase on the hydrophobic surface of the supports. The

studied reactions were esterification of oleic acid and ethanol in a solvent-free medium, resolution of

(�)-1,3,5-O-benzyl-myo-inositol via acylation using vinyl acetate in hexane and resolution of (�)-1,2-O-

isopropylidene-3,6-di-O-benzyl-myo-inositol via acylation using vinyl acetate (solvent free system). The

results varied depending on the employed supports and on the studied reactions, but some general

trends may be observed, pointing to better behavior of LIPB compared to CALB. The use of 4 different

supports gave more strength to these differences, as it did not depend on a specific difference between

a single support/enzyme pair, but it is more general. Thus, LIPB seems to have some advantages

compared to the commercial enzyme on all the reactions assayed in this paper. PS-co-DVB/PS-co-

DVB-LIPB is in general the most active preparation (even 50% higher activity was observed). Further

investigations are in development to determine the structural reasons for these differences.
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1. Introduction

Lipases are oen used in biotechnology, currently accounting
for around 5% of the global enzyme market. Lipase B from
Candida antarctica (CALB) is one of the most widely used lipases
in biocatalysis.1,2 It is highly regio- and enantioselective, and
has been used in the synthesis of esters and enantioselective
resolution of a wide amount of compounds, like amines, acids,
and mainly alcohols.3–11

Despite the great industrial importance of CALB – it is
already sold in free and immobilized form12 by different
companies (e.g., Novozym 435 from Novozymes13) – great effort
is being put into nding other CALB biocatalysts that are even
more efficient. The efforts devoted to improve this lipase utility
in the industry should involve all the production of the bio-
catalysts, from improvements on enzyme production to
improvements on immobilization process.
RSC Adv., 2016, 6, 4043–4052 | 4043
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In this context, Pichia pastoris is one of the most widely used
yeasts to express heterologous proteins because of its secretory
capacity and ability to mass-produce industrial enzymes,
including lipases.14 The production method for biomolecules
secreted by Pichia pastoris must consider the promoter which
the protein gene is linked to. The most studied promoter is
AOX.14,15 In this case, the gene that is introduced needs to be
induced by methanol and the induction step has to be preceded
by a biomass growth phase. However, the different steps
involved and the use of methanol make the scale-up process
more complex and, in some cases, even unfeasible, depending
on the product.

In order to overcome the barriers inherent to use the AOX
promoter, constitutive expression promoters have been widely
investigated, since it is possible to obtain a culture associated
with growth without needing to add neither methanol nor any
other inducer. The promoter of the glyceraldehyde-3-phosphate
dehydrogenase gene (pGAP) is the most widely used constitutive
expression promoter because it is involved in the glycolysis,
which is well regulated.16 However, there are other constitutive
promoters, like PGK (from the enzyme phosphoglycerate kinase
I), whose regulation is also associated with the glycolytic
pathway, and which has been little explored in the literature.17,18

Another point to be considered to have a more fruitful design
of the biocatalysts is the culture medium. Glycerin is a by-
product in the production of biodiesel, and has become
almost a residue.19 Thus, currently there are many efforts to nd
uses to glycerin, and in the case of our proposal, it may be
interesting to evaluate their use as carbon source in the
production of this new recombinant CALB.

Once the enzyme has been produced in a soluble form in the
culture medium, purication is required to ensure the reaction
specicity by eliminating other esterases in the crude extract,
and, in some cases, the immobilization process is needed. A
proper immobilization protocol should facilitate the enzyme
reusability and, in certain cases, its stability and efficiency.20–26

In an ideal situation, the coupling of immobilization and
purication will save time and costs.27 In the case of lipases, this
can be achieved by using hydrophobic supports to immobilize
lipases at low ionic strength28 immobilization strategy that even
greatly improves the enzyme stability.29 This immobilization
technique involves the interfacial activation of the lipase versus
the hydrophobic surface of the support,30 and this is the main
cause of the lipase stabilization and improved activity. In
homogenous aqueous medium, the active center of the lipases
is usually secluded from the reaction media by a polypeptide
chain, called lid (closed form).31–34 Depending on the external
conditions, this lid may move exposing to the medium a large
hydrophobic pocket, formed by the internal face of the lid and
the areas surrounding the lipase active center. This form of the
enzyme, called open form, allows its readily adsorption on any
hydrophobic surface, such as oil droplets,35,36 hydrophobic
supports,37 open forms of other lipase molecules (homogeneous
or heterogeneous dimmers, which may be formed),38,39 other
hydrophobic proteins.40

Therefore, as well as the above mentioned strategies,
mastery of technologies for synthesizing tailor-made supports
4044 | RSC Adv., 2016, 6, 4043–4052
could be great advantage point to obtain an even more efficient
biocatalyst.41–44 In this context, hydrophobic core–shell poly-
meric supports synthesized by a combined suspension and
emulsion polymerization process have shown a great potential
on lipases immobilization procedures.5,45–48 This technique has
already been described in the literature.45–48 It involves two
fundamental reaction steps. Firstly, a standard suspension
polymerization process is carried out in order to produce the
polymeric cores. Then, on a second step, the emulsion
constituents are added to the reaction system, resulting in the
synthesis of in situ nanoparticles. Therefore, these nano-
particles coagulate over the previously produced cores to form
a porous shell, resulting in porous core–shell polymeric parti-
cles. The nal morphology of the particles is affected by the
reaction conditions and the compounds added in each step.45–48

The versatility of these supports may be used to tune enzyme
properties and permit the design of these supports, allowing the
development of new biocatalysts for specic reaction media.45–48

Therefore, the aim of this study was to express recombinant
lipase B from Candida antarctica (we will call this lipase as LIPB
to distinguish this enzyme from the commercial CALB) in Pichia
pastoris using PGK as a constitutive promoter.49 In this work LIPB
and CALB were also immobilized on the home-made core–shell
polymeric particles, and the performance of the new biocatalysts
was compared to that of the commercial one in kinetic resolu-
tions of different pharmaceuticals using different strategies.
2. Materials and methods
2.1. Materials

Solutions of free Candida antarctica lipase B (CALB) (19.11 mg
protein per mL) and immobilized Novozyme 435® were kindly
donated by Novozymes (Spain). Accurel MP 1000 was purchased
from Membrane GmbH (Germany). Styrene (S – Nitriex Res-
inas S/A, minimum purity of 99.9 wt%), methyl methacrylate
(MMA – Aldrich, minimum purity of 99.9) and the crosslinking
agent, divinylbenzene (DVB – Aldrich, minimum purity of 99
wt%), were employed in the polymerization reactions. (�)-1,3,4-
Tri-O-benzyl-myo-inositol (DL-1) and (�)-1,2-O-isopropylidene-
3,6-di-O-benzyl-myo-inositol (DL-2) were obtained from Labo-
ratory Roderick Barnes, UFRJ, RJ, Brazil. Bradford's reagent was
obtained from BIO-RAD. All other reagents and solvents were of
analytical grade.
2.2. Methods

All the experiments were performed in triplicate (n ¼ 3) and the
values that are shown correspond to their means associated
with their corresponding standard deviation.

2.2.1. Recombinant strain of Pichia pastoris. The X-33 wild
strain of Pichia pastoris was transformed previously by inserting
a constitutive expression vector pPGKD3_PRO_LIPB, con-
structed from a synthetic gene of Candida antarctica lipase B
(sequencing LIPB). The cells of transformed P. pastoris were
grown in a medium composed of 1% (w/v) yeast extract, 2%
(w/v) peptone and 2% (w/v) glycerol (YPG), stored in 25% glyc-
erol at �80 �C.49
This journal is © The Royal Society of Chemistry 2016
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2.2.2. Production of LIPB expressed in P. pastoris. The cells
were reactivated on the same aforementioned media (see
Section 2.2.1) in Erlenmeyer asks with 200 mL volume, incu-
bated at 30 �C, stirred at 200 rpm, for 20 h. The inoculum on the
bioreactor (New Brunswick Scientic – Bioo 310) was made
using 1 g L�1 of biomass, the used vase present 3 L of working
volume. The cultivationmedium contained: 2.0 g L�1 citric acid,
12.4 g L�1 (NH4)2HPO4, 0.022 g CaCl2$2H2O, 0.9 g L�1 KCl, 0.5 g
MgSO4$7H2O, 100 g L�1 glycerol, and 4.6 mL L�1 PTM1 trace
salts stock solution. PTM1 solution contained: 6.0 g L�1

CuSO4$5H2O, 0.08 g L�1 NaI, 3.0 g L�1 MnSO4$H2O, 0.2 g L�1

Na2MoO4$2H2O, 0.02 g L�1 H3BO3, 0.5 g L�1 CoCl2, 20.0 g L�1

ZnCl2, 65.0 g L�1 FeSO4$7H2O, 0.2 g L�1 biotin, and 5.0 mL
H2SO4 per L solution (95–98%).50 The pH was set to 7.0 with 5%
H2SO4 and 20% NH4OH.

The temperature, pH, and dissolved oxygen (DO) were
controlled throughout the whole cultivation period. Oxygena-
tion was controlled in order to maintain dissolved oxygen
saturation at 30%. A cascade control was used, with a stirrer
range from 250 to 700 rpm and gas ow of 0–3 L min�1.

Nitrogen, glycerol, protein, cell concentration, and lipase
activity were analyzed periodically.

2.2.3. Nitrogen determination. The methodology was
adapted fromFawcett and Scott51 and Tabacco and collaborators.52

2.2.4. Glycerol determination. Glycerol was determined by
high-performance liquid chromatography (HPLC, Agilent
Technologies) equipped with an HPX-87H column (BioRad –

300 mm � 7.8 mm). The temperature was maintained at 65 �C
and a 0.005 M solution of sulfuric acid at 0.6 mL min�1 was
used as the mobile phase. The sample volume was 20 mL using
IR (Refractive Index) as detector.

2.2.5. Determination of protein. The methodology
described by Bradford53 was used.

2.2.6. Determination of cell concentration. Cell concen-
tration was determined in a spectrophotometer (600 nm). The
correlation factor between cell absorbance and its concentra-
tion was 0.411 g L�1.

2.2.7. Lipase activity
2.2.7.1. Determination of lipase hydrolytic activity using p-

NPL. Hydrolytic activity was monitored spectrophotometrically
at 412 nm using 0.25 mM p-nitrophenyl laurate (p-NPL) in 25
mM sodium phosphate/5% (v/v) DMSO/5% acetonitrile (v/v) at
pH 7.0 and 30 �C as described by Cunha et al.5 For the soluble
samples, the reaction was conducted using 0.05 mL of a lipase
solution in 2.45 mL a substrate solution.

For immobilized lipases, the reaction was started by the
addition of 0.1 g of immobilized enzyme in 9 mL substrate
solution in a ask. Periodically samples of 1 mL of the reaction
were ltered and the absorbance was determined at 412 nm.

One activity unit (U) was dened as the amount of enzyme
necessary to hydrolyze 1 mmol of p-NPL per minute under assay
conditions. Enzymatic activity was determined as the average of
triplicates.

2.2.7.2. Determination of lipase hydrolytic activity using trib-
utyrin. The hydrolysis of 100 mM tributyrin was performed at
40 �C and pH 7 using a pHstat and a 40 mM NaOH solution was
This journal is © The Royal Society of Chemistry 2016
employed as titrating reagent. One unit of lipase activity (U) is
dened as the quantity of enzyme necessary to catalyze the
production of 1 mmol of butyric acid (supernatant analysis) per
minute under the assay conditions.

2.2.7.3. Determination of esterication activity of the immo-
bilized lipase. The esterication activity of the immobilized
enzyme was determined as the initial rate in esterication
reactions between oleic acid and ethanol at a molar ratio of 1 : 1
at 40 �C using a pHstat, with 5 wt% of enzyme in relation to the
substrates followed by Cunha et al.5,63 Aer the addition of the
enzyme to the substrates, the mixture of oleic acid and ethanol
were collected on different times and stopped with aceto-
ne : ethanol (1 : 1). The remainder oleic acid content was
determined by titration with 0.03 M NaOH. One lipase activity
unit (U) was dened as the amount of enzyme necessary to
consume 1 mmol of oleic acid per minute.

2.2.8. Preparation of core–shell polymeric supports. As
previously mentioned, core–shell polymeric supports were
synthesized through a combined suspension/emulsion poly-
merization process. The reactions were carried out in an open
1 L jacketed glass reactor at 85 �C. Three different supports were
produced: core–shell particles based on a copolymer of styrene
and divinylbenzene (which corresponded to 25% wt of the
monomer mixture) on both core and shell; core–shell particles
formed by a copolymer of methyl methacrylate and divinyl-
benzene (which also corresponded to 25% wt of the monomer
mixture) on the core and the shell; core–shell particles based on
an homopolymer of methyl methacrylate on the core and the
shell.5,45 Styrene/divinylbenzene supports have been described
as very useful supports for lipase immobilization.5,54–56

Initially, the core particles were formed through standard
batch suspension polymerization by dispersing the monomer
mixture, containing benzoyl peroxide as an initiator, in an
aqueous solution (containing poly(vinyl alcohol) as a stabilizer)
under agitation (kept at 950 rpm in all experiments). Aer two
hours of suspension reaction, the emulsion constituents
(monomer mixture and aqueous solutions of potassium per-
sulfate, used as an initiator, and lauryl sulfate, used as an
emulsier) were added to the reaction medium. In order to
control the reaction temperature, the monomer mixture was
added continuously at 0.04 L h�1. Aer the end of the semi-
batch emulsion step, reaction was conducted for two hours to
favor the coverage of the core particles. At the end of each
experiment, the reactor was cooled down and the particles were
ltered, washed several times with distilled water, and
dried.5,45,48 It is possible to observe the reaction scheme on
Fig. 1. It is important to mention that, depending on the
supports composition, specic functional groups may be found
on the particles surface. Divinylbenzene and styrene based
particles contain phenyl groups on their surfaces.57 On the other
hand, methyl methacrylate compounds show ester groups, as
functional groups, on their surfaces.58 No covalent reaction may
be expected, but different interactions are expected to exist
between the polymeric particles and the studied enzymes.

2.2.9. Characterization of core–shell supports. The
morphological properties of the supports (specic area, average
pore size) were determined by nitrogen physisorption using
RSC Adv., 2016, 6, 4043–4052 | 4045
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Fig. 1 Scheme of the combined suspension–emulsion polymerization
reaction.
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a Micromeritics analyzer (model ASAP 2000) applying the
standard BET model. Each sample was treated at 60 �C. It is
important to mention that the morphology of the core–shell
polymeric particles was shown in a previous study.5

The features of the synthesized particles are shown in Table
1. The commercial support Accurel MP 1000 (polypropylene)
was also used due to the successful performance of this support
in lipase immobilization.30,59–61

2.2.10. Immobilization of lipases on commercial and core–
shell supports. One gram of Accurel MP 1000 or the core–shell
supports – PS-co-DVB/PS-co-DVB (styrene copolymerized with
divinylbenzene on core and shell), PMMA/PMMA (poly(methyl
methacrylate) on core and shell) and PMMA-co-DVB/PMMA-co-
DVB (methyl methacrylate copolymerized with divinylbenzene
on core and shell) – were added to the corresponding volume of
a solution of CALB (commercial lipase) or LIPB (recombinant
lipase) in 5 mM sodium phosphate at pH 7 and 25 �C. In order
to study the maximum loading capacity of each core–shell
support, different units of activity were added to each solution
(50, 200, 350 and 700 U of p-NPL hydrolytic activity), as shown in
ESI section.†

The activity of the supernatant and suspension was moni-
tored using p-NPL. Immobilization was considered to be
complete when no signicant changes in the activity of the
supernatant were detected aer 24 h. Aer immobilization, the
Table 1 Morphological properties of the supportsa employed in CALB
and LIPB immobilization

Supports
Surface area
(m2 g�1)

Average pore
size (Å)

Accurel MP 1000 39.0 230.0
PS-co-DVB/PS-co-DVBb 28.9 190.4
PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVBc 12.6 193.4
PMMA/PMMAd 5.0 211.6

a These results were shown in Cunha et al.5 b This is a polymer support
based on a copolymer of styrene and divinylbenzene in the core and the
shell. c This is a polymer support based on a copolymer of methyl
methacrylate and divinylbenzene in the core and the shell. d This is
a polymer support based on an homopolymer of methyl methacrylate
in the core and the shell, respectively, with 2 hours of suspension.5

4046 | RSC Adv., 2016, 6, 4043–4052
suspension was ltered and the supported enzyme was washed
several times with distilled water.

2.2.11. Resolution of racemic myo-inositol derivatives. The
enzymatic reactions were conducted in closed reactors with
thermostats under the optimal reaction conditions for each
substrate previously described:

(�)-1,3,5-O-Benzyl-myo-inositol (DL-1): 8 mg substrate dis-
solved in 2.0 mL vinyl acetate in hexane (1 : 5.5) and 222.8 U of
biocatalyst (80 mg) at 45 �C, during 8 h of reaction time for the
core–shell derivatives and Novozyme 435, and 8 h of reaction
time (immobilized LIPB and Novozym 435) or 12 h (lyophilized
LIPB, solution commercial CALB and immobilized CALB).62

(�)-1,2-O-Isopropylidene-3,6-di-O-benzyl-myo-inositol (DL-2):
10 mg substrate dissolved in 2.0 mL vinyl acetate (solvent-free
medium) at 45 �C and 71 U of biocatalyst (26 mg) using
p-NPL; when immobilized LIPB and Novozyme 435 were
employed, the reactions occurred for 8 h; when lyophilized
LIPB, solution commercial CALB and immobilized CALB were
used, the reactions occurred for 13 h.63

The reactions were halted by removing the biocatalyst from
the reaction medium, and the solvent was evaporated in
a vacuum concentrator (Speed Vac Concentrator – Savant SPD
1010-Thermo Scientic). The samples were resolubilized in
1 mL of the mobile phase acetonitrile : H2O (60 : 40) for the
reverse-phase chiral HPLC analysis. The conversion rate and
enantiomeric excess of the DL-1 and DL-2 derivatives were
calculated as described in ref. 62 and 63, respectively.

2.2.12. Operational stability in the acetylation reactions of
the biocatalysts using a single-stage batch system. Aer each
reaction (8 h reaction time: immobilized LIPB and Novozym
435 and 12 h reaction time: lyophilized LIPB, solution
commercial CALB and immobilized CALB), the experiment was
halted and the reaction medium was centrifuged. The liquid
phase was removed and analyzed by HPLC to determine the
conversion rate and enantiomeric excess, while the biocatalyst
was washed with ethyl acetate to remove any product and
substrate from the previous reaction. Then, the lipase was put
through the next reaction. In each run a 100 mL sample was
taken to analyze remaining hydrolytic activity. The biocatalyst
was reused 12-fold in a batch system.

3. Results and discussion
3.1. Production of lipase B from C. antarctica (LIPB) in P.
pastoris

Aer the improvements reported in the work of Maurer and
collaborators,50 the condition of 100 g L�1 of glycerol as carbon
source was chosen as the best condition for this study. Fig. 2
represents the growth of the yeast Pichia pastoris in a conven-
tional batch system at 30 �C, pH 7.0, 30% oxygen saturation,
and 100 g L�1 of glycerol.

It is noteworthy that the production of the lipase is associ-
ated with the growth of the biomass as expected since the lipase
gene is combined with a constitutive promoter. The lag phase
ends aer 18 h and the glycerol ends at 42 h. The nitrogen is
kept stable during the whole process, indicating that this is not
a limiting growth factor.
This journal is © The Royal Society of Chemistry 2016
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Fig. 2 Kinect of biomass growth, lipase production using p-NFL as
substrate and consumption of glycerol and nitrogen on a batch with
minimum media using 100 g L�1 of glycerol at 30 �C, pH 7.0 and
cascade varying aeration (0–3 L min�1) and stirrer (250–700 rotation
per minute – rpm) to control DO at 30%.
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In Table 2, the main parameters used to evaluate the effi-
ciency of the batch and production at the end of fermentation
are shown.

Lipase production utilizing the aforementioned promoter is
not as high as the one achieved employing the most strong
promoter usually employed on papers (pAOX), it is 3.5 fold
lower when compared with the work made by Vadhana and
collaborators.64 However, the advantage of using a constitutive
promoter (PGK) rather than an inducible promoter (pAOX) may
compensate this lower lipase production. It must be considered
that in large scale the storing and the use of methanol may
promote some difficulties.65

Candida antarctica lipase B was produced successfully in
Pichia pastoris using a PGK constitutive promoter, but better
production strategies (fed-batch and continuous) and genetic
engineering (heterologous constructions with multiple copies
of the synthetic gene) are being studied aiming to increase the
productivity of the process to make it competitive compared to
inductive expression.

Aer 42 h of growth, the cells were removed by centrifuga-
tion and the supernatant containing the enzyme (13 903 Ut L

�1,
volumetric activity) was lyophilized for further immobilization
experiments.
3.2. Studies into the immobilization of CALB and LIPB on
core–shell supports and Accurel MP 1000

The loading capacity of the different supports using LIPB and
CALB was studied (see on ESI: Table 1S and Fig. 1S to 8S†).
Table 2 Kinetic parameters of the growth of Pichia pastoris yeast
transformed with pPGKD3_PRO_LIPB and main parameters of lipase
production using tributyrin as substrate at 42 h

Fermentation time (h) 42
Yx/s 0.44 � 0.09
Yp/s 314 � 51
Qp (U g�1 h�1) 7.15 � 1.17
Activity (U L�1) 13 903 � 609
Specic activity (U mg�1) 55 � 3

This journal is © The Royal Society of Chemistry 2016
Under low enzymatic loading, almost all protein (and activity)
becomes adsorbed on all the supports (more than 90–95%).
When the amount of protein increased, and around 60 mg of
enzyme are added to one gram of support, the obtained results
varied, depending on the enzyme and the support. Using
Accurel, 75% of the enzyme activity were adsorbed aer 24 h,
while only 40% of the protein were adsorbed, using both LIPB
and CALB, indicating that some purication of the enzyme is
being achieved. Comparing PS-co-DVB/PS-co-DVB-LIPB and
Accurel-LIPB, the immobilization process is slightly higher
both in protein and activity basis, while using CALB the
enzymatic activity decrease to 60% and the protein remains
similar. Comparing PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB-LIPB and
PS-co-DVB/PS-co-DVB-LIPB the obtained results are quite
similar using LIPB while using CALB the immobilization yield
dropped to less of 45%, with a lower decrease in protein
adsorption. Analyzing the obtained results for CALB in protein
bases, it is observed that employing an excess of enzyme the
amount of immobilized enzyme is similar using Accurel and
PS-co-DVB/PS-co-DVB, but not for PMMA-co-DVB/PMMA-co-
DVB that have signicantly lower specic area. It is important
to point that for all four supports, the pores are wide enough
for the adsorption of small CALB onto the internal part of the
shell. However, the contaminants may be expected to be
different for both lipases extracts (and that may justify the
different behavior when overloading the support, even when
the target protein should behave in a very similar way).
Considering CALB solution, a large contaminant protein,
which is absent on LIPB preparation, could close the pores of
the particles.22 Thus, the loaded preparations of LIPB pre-
sented some more enzyme than that of CALB, maximizing the
difference using, for example, PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB
(500 units per g using LIPB but 300 using CALB) and mini-
mizing the differences using Accurel (525 units per g using
LIPB, 514 using CALB). We decided to compare all the prepa-
rations to ensure that the differences between the enzymes are
due to the enzyme and not to some artifact caused by a better
immobilization of one enzyme in one specic support, taking
advantage of the differences in the surface morphology and
hydrophobicity of the 4 supports.66
3.3. Esterication activity of the core–shell derivatives

The biocatalysts produced in this study were evaluated as
catalysts in oleic acid and ethanol esterication reactions in
solvent-free medium. Table 3 shows the results comparing the
4 biocatalysts of LIPB, the ones from CALB and the commercial
Novozym 435, a biocatalyst recognized as one of the most
efficient ones. PS-co-DVB/PS-co-DVB-LIPB has the highest
activity, similar to Novozym 435. Accurel and PMMA-co-DVB/
PMMA-co-DVB produced LIPB biocatalyst quite less active in
this reaction, even though both of them have similar enzyme
loading. PMMA/PMMA-LIPB was the least active one. CALB
immobilized on all supports was less active than the corre-
sponding counterparts of LIPB. Differences were maximal
using PS-co-DVB/PS-co-DVB (almost 3 folds) and minimal using
PMMA/PMMA (just a 5%), suggesting strong modulation of the
RSC Adv., 2016, 6, 4043–4052 | 4047
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Table 3 Esterification activity of LIPB and CALB immobilized on
different polymeric supports

Supports Esterication activity (U gsupport
�1)

LIPB
Accurel MP 1000 1.97 000 � 220
PS-co-DVB/PS-co-DVB 2.95 800 � 109
PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB 1.75 500 � 170
PMMA/PMMA 1.35 500 � 170
Novozyme 435 2.72 800 � 339

CALB
Accurel MP 1000 1.77 000 � 150
PS-co-DVB/PS-co-DVB 1.01 800 � 109
PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB 1.81 500 � 105
PMMA/PMMA 1.29 800 � 105
Novozyme 435 2.72 800 � 339
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differences between the two enzymes with the support. The
most active preparation using CALB was Novozym 435, but
even this preparation was less active than PS-co-DVB/PS-co-
DVB-LIPB (just by a 8%).

3.4. Kinetic resolution of DL-1 using recombinant LIPB
immobilized on different supports

The kinetic resolution of DL-1 (Fig. 3) was studied using batch
systems employing both enzymes in different forms: lyophi-
lized, immobilized on Accurel and on the core–shell supports
and Novozyme 435, used as reference (a biocatalyst that has
been previously successfully employed in this reaction).63,67 The
reaction conditions were determined based on the best condi-
tion found in the optimization of the reaction using Novozym
435,55 which were 45 �C, 4 mg mL�1 of substrate, and 222.8 U of
enzyme, with hexane as a solvent. The reactions were halted
when the yield reached 50% (8 h (see ref. 67) or 12 h, depending
on the catalyst). Table 4 resumes main results.

All catalysts were capable of catalyzing the acetylation of DL-
1 to obtain the product L-(�)-2 with high eep (99%), and a high
enantiospecicity (E > 200). The main difference was in the
initial activity.

Analyzing the group of the produced biocatalysts in which
CALB was employed, the highest activity is obtained using the
commercial biocatalyst. The lyophilized enzyme is the least
active form of the lipase, as may be expected because it will be
forming aggregates, except PMMA/PMMA-CALB that was
Fig. 3 Schematic diagram of the enantioselective reaction of DL-1 catal
dissolved in 2.0 mL vinyl acetate in hexane (1 : 5.5), 222.8 U of biocatal
Novozyme 435, and 8 h of reaction time (immobilized LIPB and Novo
immobilized CALB).

4048 | RSC Adv., 2016, 6, 4043–4052
signicantly less active the other home-made preparations. All
the other preparations offered very close activity, even though
the enzyme loading was higher for Accurel and minimal for PS-
co-DVB/PS-co-DVB.

The lyophilized LIPB is even less active than CALB, however
this behavior is a result of many factors, as the commercial
preparation may have different components compared with the
home-made lipase. Except PMMA/PMMA-LIPB, all immobilized
preparations were found to be slightly more active (25%) than
the commercial Novozym 435. All the home-made preparations
counterparts prepared using LIPB were more active than using
CALB, in some cases by more than 50% (e.g., 65% using PMMA/
PMMA). Using Accurel or PS-co-DVB/PS-co-DVB, where the
enzyme loadings are similar using both enzymes, the
improvement in activity of this recombinant enzyme compared
to the commercial one is 50%. Curiously, using PMMA-co-DVB/
PMMA-co-DVB, the differences in activity almost matched the
differences in loading.

3.5. Kinetic resolution of DL-2 using recombinant LIPB and
CALB immobilized on different supports

Next, the kinetic resolution of DL-2 (Fig. 4) was analyzed using
batch systems with the same formulations of Section 3.4. The
reaction conditions were the ones optimized during the exper-
imental design for DL-2 and Novozym 435,63 which were 45 �C, 5
mg mL�1 of substrate (using vinyl acetate as acylating agent,
solvent free medium), 26 mg of biocatalyst. Table 5 shows the
most relevant results.

Again, E and eep were very high for all catalysts but there
were clear differences in activity.

The lyophilized preparations of both enzymes have similar
activities and are the lowest ones, as mentioned before, because
the use of an aggregated enzyme may offer complex results and
difficult the understanding, although it is possible to assume
the existence of diffusional problems. CALB offered the highest
activity using the commercial preparation, shortly followed by
the home-made preparations, except for PMMA/PMMA-CALB
that was less than 50% active. Again, the activity of CALB
immobilized on PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB was higher than
should be expected from the low loading of the enzyme in the
support, almost matching the activity of the other home-made
preparations when the loading was almost 60% of that of the
other preparations.

The use of the biocatalysts from LIPB provided higher
activities than using CALB, the difference in activity is more
yzed by lipase biocatalyst. The reaction condition was: 8 mg substrate
yst at 45 �C, with 8 h reaction time for the core–shell derivatives and
zym 435) or 12 h (lyophilized LIPB, solution commercial CALB and

This journal is © The Royal Society of Chemistry 2016
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Table 4 Results of racemic resolution of DL-1 with CALB and LIPB immobilized on different supports

Commercial lipase X (%) eep E Initial velocity (mmol min�1 g�1) � 102

Lyophilized CALB 20b � 0.1 99 >200 3.30
CALB immobilized on Accurel MP 1000 40.6b � 0.2 99 >200 6.71
CALB immobilized on PS-co-DVB/PS-co-DVB 42.0b � 0.1 99 >200 6.94
CALB immobilized on PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB 40.0b � 0.2 99 >200 6.61
CALB immobilized on PMMA/PMMA 31.0b � 0.5 99 >200 3.21
Novozyme 435 49.7a � 0.1 99 >200 8.21

Recombinant lipase X (%) eep E Initial velocity (mmol min�1 g�1) � 102

Lyophilized LIPB 3.0b � 0.5 99 >200 0.74
LIPB immobilized on Accurel MP 1000 41.0a � 0.5 99 >200 10.16
LIPB immobilized on PS-co-DVB/PS-co-DVB 47.5a � 0.1 99 >200 11.77
LIPB immobilized on PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB 41.2a � 0.1 99 >200 10.21
LIPB immobilized on PMMA/PMMA 36.2a � 0.1 99 >200 5.30

a Batch conditions: 45 �C; 4 mg mL�1 of substrate; 222.8 U of enzyme; 8 h. Hexane as solvent. b 12 h reaction time.

Fig. 4 Schematic diagram of the enantioselective reaction of DL-2 catalyzed by commercial CALB and home-made LIPB immobilized on
different supports. The condition was: 10 mg substrate dissolved in 2.0 mL vinyl acetate (solvent-free medium) at 45 �C and 71 U of biocatalyst.

Table 5 Results of the enantioselective resolution of DL-2 for the different versions of Candida antarctica lipase B

CALB (commercial) X (%) eep E Initial velocity (mmol min�1 g�1) � 102

Lyophilized CALB 28.0b � 0.8 99 >200 4.93
CALB immobilized on Accurel MP 1000 40.8b � 0.1 99 >200 7.18
CALB immobilized on PS-co-DVB/PS-co-DVB 45.3a � 0.5 99 >200 7.97
CALB immobilized on PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB 43.3a � 0.2 99 >200 7.62
CALB immobilized on PMMA/PMMA 33.0b � 0.5 99 >200 4.21
Novozyme 435 49.0a � 0.1 99 >200 8.62

Recombinant lipase X (%) eep E Initial velocity (mmol min�1 g�1) � 102

Lyophilized LIPB 18.0b � 0.8 99 >200 4.75
LIPB immobilized on Accurel MP 1000 48.0a � 0.5 99 >200 12.67
LIPB immobilized on PS-co-DVB/PS-co-DVB 49.3a � 0.5 99 >200 13.01
LIPB immobilized on PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB 48.6a � 0.2 99 >200 12.83
LIPB immobilized on PMMA/PMMA 36.0b � 0.5 99 >200 5.88

a Batch conditions: 45 �C; 5 mg mL�1 of substrate; 71 U of enzyme; 8 h reaction time; solvent-free reaction; vinyl acetate as acylating agent and
solvent. b Batch conditions: 45 �C; 5 mg mL�1 of substrate; 71 U of enzyme; 13 h reaction time; solvent-free reaction; vinyl acetate as acylating
agent and solvent.
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than 50% for all preparations, and the activity comparing with
Novozym 435 is more than 50% in the case of PS-co-DVB/PS-co-
DVB-LIPB. Again in the case of PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB,
the difference in activity almost matches the difference in
This journal is © The Royal Society of Chemistry 2016
loading, suggesting a similar specic activity of the enzyme
when immobilized on these support.

The immobilized LIPB proved more efficient in the enan-
tioselective resolution of DL-2 than the derivatives from
RSC Adv., 2016, 6, 4043–4052 | 4049
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Fig. 5 Operational stability in the kinetic resolution of DL-2 using
different derivatives under the following conditions: 5 mg mL�1 of
substrate; 71 U of enzyme; at 45 �C; reaction time of 8 hours in a batch
system. LIPB on PS-co-DVB (core and shell)-square; LIPB on PMMA-
co-DVB (core and shell)-circle; LIPB on Accurel MP 1000-triangle,
LIPB on PMMA (core and shell)-star and Novozym 435-diamond.
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commercial CALB, including Novozyme 435, since it achieved
maximum conversion in a shorter time (8 h). The higher
conversion of DL-2 than of DL-1 could be due to the fact that the
structure of DL-2 is less sterically hindered than the structure of
DL-1 (in this case, the presence of benzyl groups could have
hampered the interaction between the substrate and the
biocatalyst).

The product, L-5, obtained from Novozyme 435 and LIPB in
PS-co-DVB (core and shell) was found to have very high enan-
tiomeric excess (eep of 99%) and high enantiomeric ratio (E).

These data gave an improvement of a 50% of the productivity
(considering the whole reaction cycle) using PS-co-DVB-LIPB
instead of Novozym 435 using DL-2 as substrate (0.060
mgproduct gderivative

�1 h�1).
3.6. Reuse of the biocatalyst

Reuse studies were conducted on the recombinant LIPB
immobilized on Accurel MP 1000, PS-co-DVB/PS-co-DVB,
PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB and PMMA–PMMA and
compared with commercial biocatalyst Novozyme 435, for the
kinetic resolution of DL-2. The reactions were run for 4 days
under the following optimized conditions: 5 mg mL�1 of
substrate and 26 mg derivative, 8 h reaction time, solvent-free
reaction, vinyl acetate was simultaneously acylating agent and
solvent.

Aer 12 reaction cycles (considering an 8 h reaction) no
signicant loss in the conversion of DL-2 was found when the
recombinant LIPB derivative immobilized on PS-co-DVB was
used throughout all the cycles conducted. The other derivatives
suffered a slight decrease in conversion aer the 7th reaction
cycle, including Novozym 435 (Fig. 5).

All preparations could be stored at 4–30 �C for 60 days and
keeping more than 95% of the initial activity.
4050 | RSC Adv., 2016, 6, 4043–4052
4. Conclusion

The recombinant lipase B from Candida antarctica (LIPB)
expressed in Pichia pastoris using the constitutive promoter PGK
has proved to be a very useful alternative to the commercial
CALB in certain cases. The production of ethyl oleate is slightly
lower for the new enzyme. However, in the resolution of DL-1
and DL-2 via transesterication (using different media), LIPB
immobilized in Accurel or PS-co-DVB/PS-co-DVB presented
more activity per enzyme molecule than CALB immobilized in
similar supports, while when immobilized in PMMA-co-DVB/
PMMA-co-DVB the activity of both enzymes were similar.

The recombinant LIPB immobilized on PS-co-DVB proved to
be the most efficient in the enantioselective resolution of both
racemic derivatives, DL-1 and DL-2. The productivity for DL-2
resolution was 50% higher than the commercial Novozym
435, and the new derivative was operationally more stable than
Novozyme 435. The products obtained had a high level of purity
(ee of 99% for both derivatives). Both products of the enantio-
selective reaction, L-2 and L-5, obtained from the racemic
derivatives (DL-1 and DL-2, respectively), are intermediates
from different pharmacological pathways involved in the
synthesis of building blocks for drugs that inhibit the etiolog-
ical agent of Chagas disease, Trypanosoma cruzi. These results
constitute a successful, novel approach for simultaneously
evaluating new technologies for producing, immobilizing and
using Candida antarctica lipase B.

The better enzyme performance on these reactions has
encouraged our group to analyze the differences between LIPB
and CALB. At rst glance, the expression of the enzyme in Pichia
may gave a more glycosylated protein, but preliminary results
suggest a less compact structure of the new enzyme; the full
characterization of this enzyme is under study and will be the
subject of a forthcoming paper.

� The results shown in this paper are protected by the Bra-
zilian patent application number US 20110183400 A1.49
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ABSTRACT: A recombinant lipase B from Candida antarctica (LipB) in Pichia pastoris was synthesized through submerged fermentation
using crude glycerin as substrate. The immobilization of this enzyme on the core–shell polymeric supports is an effective alternative for
its application. The supports with distinct levels of hydrophobicity were produced through combined suspension and emulsion polymer-
ization in pilot scale. Particles with distinct compositions were synthesized (PMMA/PMMA; PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB; and PS-
co-DVB/PS-co-DVB) and employed on the immobilization of the produced lipase (LipB) and the commercial enzyme (CalB). The mor-
phological properties (specific area, average pore diameter, specific volume of pores, and hydrophobicity level) and the influence of
the polymerization conditions on the morphology of the supports were studied. The thermal stability of such biocatalysts was also inves-
tigated in the presence of calcium cation (Ca+2), maintained 100% of the activity after 3 h at 50�C when the PMMA-co-DVB/PMMA-
co-DVB was employed. The synthesized enzyme and supports manufactured in pilot scale were employed successfully for
production of esters using residual fatty acids as substrates, adding value to these raw materials and increasing the ranges of possible
applications. © 2018 Wiley Periodicals, Inc. J. Appl. Polym. Sci. 2018, 135, 46727.
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INTRODUCTION

Lipases are used successfully in different fields, such as in food,
pharmaceutical, textile, chemical, and cosmetic industries. For
this reason, many studies aimed to produce, immobilize, improve
the performance, and extend the use of lipases in industrial
applications.1–3 Consequently, distinct immobilization procedures
have been employed in order to characterize the most appropri-
ate immobilization processes for each enzyme, aiming at specific
applications.4–6 These immobilization techniques enable the reuse
of the biocatalysts, the implementation of continuous processes,

and the improvement of several enzymatic properties, including
the enzymatic activity and stability.7–9

Regarding the three-dimensional structure of lipases, it is impor-
tant to note the existence of two distinct conformations. In the
“closed” conformation, the active site of the enzyme is isolated
from the reaction medium by a type of cap, corresponding to the
inactive form of the enzyme. The “open” conformation, corre-
sponding to the active form of the enzyme, is characterized by
the opening of the cap and exposure of the active site of the
enzyme to the reaction medium.10 The two structural forms exist
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in equilibrium and can be affected by the reaction conditions.11

However, when the enzyme is subjected to hydrophobic inter-
faces, there is a tendency to favor the “open” conformation,
which can lead to the increase of the enzymatic activity.12,13 For
this reason, many studies aimed to develop immobilization tech-
niques in order to improve the enzyme performance, as lipases
have been frequently absorbed or bounded to rigid hydrophobic
supports, leading to more stable and active biocatalysts.14–17

It should be stressed that some important features are required for
the support materials intended for enzyme immobilization, such as
good mechanical stability and strong enzyme immobilization on the
support surfaces (to avoid enzyme desorption during operation,
without causing enzymatic deactivation).18,19 Nevertheless, easy
removal of the enzyme after enzyme inactivation can allow the reuse
of the support.20 Although different materials can be used as sup-
ports, including inorganic materials and natural polymers,18,19 syn-
thetic polymers have received special attention, since these materials
can be produced easily and some of their properties (such as compo-
sition, porosity, particle size, and surface functionality) can be
manipulated to allow a proper control of the interaction between the
enzyme and the support. In this context, the manufacture of core–
shell polymer supports through combined suspension and emulsion
polymerizations can be advantageous, since this technique allows
the production of porous particles and functionalization of the core
and the shell in situ, without additional reaction steps. Consequently,
supports with different properties can be produced and adapted to
the intrinsic characteristics of each enzyme.21–24

This area, still underdeveloped, generally called Support Engineer-
ing, searches for materials that interact in the best way with the
enzyme with the aims to improve biochemical performance
results. The different characteristics of the core–shell particles and
the possible peculiar properties of the surface make it possible to
use them in different applications: in the area of production of
plastics, as impact modifiers; in the synthesis of films; in the pro-
duction of adhesives and paints; in the area of foams, for the man-
ufacture of thermal insulation materials; in the medical field and
of bioprocesses, as enzymatic supports or vascular embolization
agents.25–28 In addition, such materials may be porous and have
pronounced specific areas, further increasing the spectrum of
applications of the core–shell particles.26,29,30 It is important to
note that this simultaneous suspension and emulsion polymeriza-
tion process has many advantages, especially when the application
of such particles as a support for the synthesis of biocatalysts is
envisaged. First, the technique allows obtaining micrometric parti-
cles, facilitating the processes of separation of the biocatalyst from
the reaction medium in which they are to be used. In addition, the
technique allows the generation of porous particles with pore
diameters large enough to allow the enzyme to enter the inner-
most regions of the shell. The generation of pores achieved
through this polymerization technique unlike the other processes
hitherto presented, since such processes result in rigid particles or
require the addition of porogenic compounds to the reaction
medium. Moreover, this technique enables the functionalization
of the particles, by altering the composition of the polymeric shell.
Another advantage is a simultaneous conduction of the two pro-
cesses without even a reactor, without the need for additional steps
of separation, purification, and functionalization.26,29,30

In this work, core–shell polymer supports with different compo-
sitions were produced in pilot scale, based on poly(methyl meth-
acrylate)/poly(methyl methacrylate) (PMMA/PMMA),
poly(methyl methacrylate-co-divinylbenzene)/poly(methyl meth-
acrylate-co-divinylbenzene) (PMMA-co-DVB/PMMA-co-DVB),
and poly(styrene-co-divinylbenzene)/poly(styrene-co-divinylben-
zene) (PS-co-DVB/PS-co-DVB). Polymeric particles exhibiting
similar compositions have been synthesized in previous
works.21,22,25–28 However, other reaction conditions were recom-
mended in order to produce core–shell particles with high spe-
cific area and porosity, as described in some studies.23,24

Therefore, in this study it was gathered the most appropriate
compositions and most adequate reaction conditions to increase
the specific area and porosity of the obtained supports. Besides, it
is important to emphasize that the scaling-up of this polymeriza-
tion process had not been reported previously.

A recombinant lipase B from Candida antarctica (LipB) in Pichia
pastoris under the PGK1 promoter (which is related to the glyco-
lytic enzyme 3-phosphoglycerate kinase) can be produced
through submerged fermentation, using crude glycerin as sub-
strate.31 In another study, it must be noted that LipB and CalB
present similar performances in terms of both temperature and
pH stability. Nevertheless, LipB is significantly less stable, proba-
bly because of the lack of stabilizers in the enzyme medium
added by Novo in their formulations, once this lipase is obtained
directly from the culture supernatant.31

Based on the previous remarks, this work proposes the immobili-
zation of LipB and CalB onto different polymer supports and the
comparison of the performances of the obtained biocatalysts with
the performance of a commercial product in different reactions.
The thermal stability of LipB and CalB was also evaluated in the
presence of the cation calcium Ca+2. The use of cations, mainly
Ca+2, as additives for enzyme stabilization is generally employed
to characterize new enzymes, in order to maintain the tridimen-
sional structure of some lipases. However, the study of the pres-
ence of different ions during the immobilization process in little
studied.32,33 The first work that reported the cation induced
enzyme stabilization was developed by Fernandez-Lopez et al.
(2015).33 Therefore, the addition of Ca+2 was a strategy adopted in
this work in order to stabilize lipase B from C. antarctica. This
trial had not been reported previously aiming CalB stabilization.

Besides hydrolysis reactions, previous studies showed that core–
shell polymer supports can be employed successfully for LipB and
CalB immobilization and that the resulting biocatalysts can be
used for syntheses of esters and myo-inositol derivatives.24,30,34 In
this work, the obtained biocatalysts are used to promote esterifica-
tion reactions of palm fatty acid distillate (PFAD) and soybean
fatty acid distillate (SFAD). These substrates were selected because
they are important byproducts of the industrial processes of palm
and soybean oils, which are largely available in Brazil.35,36

The use of industrial residuals and byproducts as substrates con-
stitutes an interesting alternative for reduction of industrial
wastes and aggregation of value to these processes. The obtained
esters can be used eventually in biodiesel and cosmetic products.
Particularly, the production of palm oil is expected to increase
from 17.7 million tons in 2015/16 to 19.4 million tons in 2016/17
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and to 21 million tons in 2017/18.37 The free fatty acid (FFA)
content of palm oil is about 3–5 wt %, which can be reduced
through neutralization and deodorization steps to less than
0.01 wt %. In the neutralization step, an alkali solution is added
to the oil and reacts with the FFA, leading to a product that is
removed in the form of soap. The deodorization step involves the
steam distillation under vacuum. As the oil flows through differ-
ent compartments, the volatile components can be separated and
collected. At the end of the process, the FFA is obtained in the
form of PFAD,38 which can be used as animal food, soap, and for
production of chemicals for the cosmetic and biodiesel indus-
tries.39,40 Another interesting byproduct is the SFAD. SFAD is
obtained after the deodorization step during the refining of soy-
bean oil. This byproduct presents a high concentration of free
acids and triglycerides, being an attractive raw material for pro-
duction of esters. Considering its low cost, SFAD is very competi-
tive when compared to rival refined vegetable oils.41

The esterification reactions of SFAD and PFAD cannot be con-
ducted effectively with homogeneous alkaline catalysts because
the high amount of FFAs can hinder the separation process. On
the other hand, the use of acid catalysts does not lead to saponifi-
cation, but to esterification reactions. However, the rate of ester
formation can be very low in this process, when compared to
alkaline catalyst reactions.42 Therefore, the use of heterogeneous
enzymatic catalysts becomes an interesting and promising alter-
native. The combination of synthesized enzymes and plant-scale
developed polymer supports can lead to the generation of effi-
cient biocatalysts for the production of esters used in biodiesel
and cosmetic industries, constituting the main focus of this work.

EXPERIMENTAL

Materials
The substrate used for determination of hydrolytic activities,
p-nitrophenyl laurate (p-NPL), was purchased from Sigma-
Aldrich (St. Louis, MO) with minimum purity of 98 wt %. Extra
pure acid oleic and ethanol were obtained from Merck (São
Paulo, SP, Brazil). Petrobras (Brazil) kindly provided the crude
glycerin, with purity of 84% (v/v), containing less than 1000 ppm
of methanol and 7 g/L NaCl. PFAD from palm oil refining pro-
cess was provided by Agropalma (Belém, Pará, Brazil). SFAD
obtained through acidulation of soapstock from soybean oil refin-
ing was provided by Miracema-Nuodex (Campinas, São Paulo,
Brazil). The commercial immobilized biocatalyst Novozyme435
was kindly provided by Novozymes (Spain) and used for compar-
ative evaluation of performance of the synthesized biocatalysts.

Regarding the manufacture of the polymer supports, the initiator
used on the suspension polymerization step was benzoyl peroxide
(BPO), supplied by Vetec Química Fina (Duque de Caxias, RJ,
Brazil). The stabilizer poly(vinyl alcohol) was also provided by
Vetec Química Fina (Duque de Caxias, RJ, Brazil). The emulsifier
sodium lauryl sulfate and the initiator potassium persulfate, both
materials used on the emulsion polymerization step, were sup-
plied by Vetec Química Fina (Duque de Caxias, RJ, Brazil).
Sodium bicarbonate, supplied by Proquimios (Rio de Janeiro, RJ,
Brazil) was also employed on the second reaction step. The
comonomer styrene (S) (distilled under vacuum prior to use) was
provided by INNOVA (Triunfo, RS, Brazil). Divinylbenzene

(DVB) was also used as a comonomer in the polymerization
reactions, being supplied by Sigma-Aldrich (St. Louis, MO) as
80 wt % technical grade and containing 20 wt % of ethylstyrene.
The comonomer methyl methacrylate was purchased from Unigel
(Candeias, BA, Brazil), stabilized with 40 ppm of hydroquinone.
All other reagents and solvents used in the immobilization and
polymerization steps were of analytical grade and used as
received, without any additional purification step.

Production of LipB Expressed in P. pastoris
The production of lipase B from C. antarctica in P. pastoris was
conducted with crude glycerin, as described in previous stud-
ies.31,43 The microorganisms used for preparation of the preino-
culum were stored in 20 wt % glycerol at −80�C, using Petri
plates with 2 wt % YPD (1 wt % yeast extract, 2 wt % peptone,
and 2 wt % glycerol) agar. The preinoculum was prepared in
shake flasks at 200 rpm and 30�C in 2 wt % YPD. The cultivation
was performed in a bioreactor (New Brunswick 7L, Germany)
with control of pH (pH 7), temperature (30�C), agitation
(250–700 rpm), and gas flow (0–1 vvm). During the cultivation
process, the oxygen saturation level was maintained at 30% with
help of a cascade control, by changing agitation and gas flow in
the indicated ranges. The culture media used for fermentation
included: (1) basal salts medium containing (g/L): 11.50 citric
acid; 14.90 MgSO4·7H2O; 0.93 CaSO4·2H2O; 18.20 K2SO4; 4.13
KOH; 5.00 (NH4)2SO4; 40 glycerol; 4.25 mL H3PO4 adjusted to
pH 7 with KOH; and 4.35 mL/L of P. pastoris Trace Minerals
(PTM4) trace salts. (2) Minimal medium (MM) containing (g/L):
2.00 citric acid; 12.4 (NH4)2HPO4; 0.022 CaCl2·2H2O; 0.90 KCl;
0.50 MgSO4·7H2O; 40 glycerol, adjusted to pH 7 with KOH; and
4.60 mL of PTM4 trace salts.

31

Production of Core–Shell Polymer Supports
The core–shell polymer supports were produced through com-
bined suspension and emulsion polymerization.21,22,24,30 First, a
suspension polymerization was conducted for preparation of the
cores. After a certain period, the emulsion constituents were
added to the reactor for preparation of the porous shell. In this
work, some modifications of the reaction conditions were pro-
posed to allow the increase of the specific area and porosity of
the final particles. It is important to point out that the scaling-up
of this polymerization process is reported here for the first time,
using a stainless-steel pilot plant reactor of 12 L.

A reaction run [reaction (0), P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB)], containing
25 wt % of DVB) was conducted in bench scale and used as refer-
ence. The reaction conditions were based on previous studies.23,34

However, the duration of the suspension step was diminished in
order to produce stickier cores and enable the agglomeration of addi-
tional amounts of emulsified nanoparticles around the core. Distinct
feed compositions and reaction conditions were evaluated during the
plant-scale study, allowing the production of PMMA/PMMA, P(S-
co-DVB)/P(S-co-DVB) (25 wt % of DVB) and P(MMA-co-DVB)/P
(MMA-co-DVB) (25 wt % of DVB) core–shell particles.

Initially, an organic solution (20–25 wt %) that contained the
monomer mixture and the initiator BPO was dispersed in an
aqueous solution that contained distilled water and 0.6 wt % of
poly(vinyl alcohol), used as stabilizer. When only MMA was
used, the amount of BPO was equal to 1 wt % of the organic
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phase, to avoid thermal runaway. In the remaining reactions, the
BPO content was equal to 4 wt % in respect to the organic phase.

After a specified period, the emulsion components were added to
the reaction medium. The total amount of water in the feed was
equal 35 wt % of the feed mass. The aqueous phase also contained
the buffer agent sodium bicarbonate (0.1 wt %) and the emulsifier
sodium lauryl sulfate (0.8 wt %). An initial load of monomer mix-
ture (7 wt % of the feed mass) was added at the beginning of the
emulsion step, while the remaining of the monomer feed (18 wt %)
was added continuously into the reactor during the emulsion poly-
merization step. The potassium persulfate initiator content of the
second reaction step was equal to 0.1 wt % of the total reaction
mass, when only MMA was used as monomer, and equal to 0.04 wt
% in the remaining reactions. This modification aimed to affect the
conversion of the nanoparticles and the adhesion to the cores.

After finishing the semibatch step, 2 h additional reaction were
carried out to ensure the appropriate coverage of the core and
the formation of the shell. At the end of the polymerization reac-
tion, the reactor was cooled down to room temperature and the
particles were washed and dried with help of a vacuum oven (for
the bench scale reactions) or a lyophilizer (LP040, Liotop, São
Carlos, SP, Brazil) (for the pilot-scale reactions).

The bench scale reaction was conducted in an open 1 L jacketed
glass reactor (FGG Equipamentos Científicos, São Paulo, SP, Bra-
zil) equipped with a thermostatic bath (Haake Phoenix II model,
Thermo Scientific, Karlsruhe, Germany), to maintain the reaction
temperature. The pilot-scale reactions were carried out in a 12 L
jacketed stainless steel reactor (Implantação, Rio de Janeiro, RJ,
Brazil) coupled to a hot water stream, used to control the reactor
temperature, under continuous stirring (800 rpm).

The duration of the suspension polymerization step was not the
same for each reaction and was adjusted in order to improve the
porosity of the particles, depending on the monomer employed
and the characteristic of each polymerization system. The reac-
tion temperature was also diminished when MMA was employed
as comonomer because of its high reactivity. Besides, the mono-
mer feed flowrate was slightly modified in the different runs, as
this variable affects the porosity of the core–shell particles.23 The
operation conditions used to perform the distinct polymerization
reaction trials are presented in Table I.

The morphology of the core–shell particles was characterized by optical
microscopy. The binocular microscope (Axiovert 40 MAT, Carl Zeiss,
Göttingen, Germany) was equipped with a digital camera (AxioCam
MRc 5, Carl Zeiss, Göttingen, Germany), enabling the amplification
and digitization of the images. A scanning electron microscope (SEM)
(Versa 3D, Fei Company, Eindhoven, The Netherlands) was also used
for morphological characterization of the obtained particles.

The polymer supports were also characterized in terms of the dis-
tribution of particle diameters, with help of a particle size distri-
bution analyzer supplied by Malvern Instruments (Master sizer
Hydro 2000S model, Malvern, Worcestershire, UK). Measure-
ments were performed in replicates and the experimental errors
were reported with confidence level of 95%.

The morphological properties (specific area, average pore diame-
ter and specific volume of pores) of the polymer supports were
characterized through nitrogen physisorption, using a surface
analyzer (ASAP 2020 model, supplied by Micromeritics, Nor-
cross, GA), assuming the validity of the BET model and BJH
method. The samples were treated under vacuum at 60�C.23,24

In order to determine the hydrophobicity level of the polymer
materials, the core–shell particles were compressed in a disk tem-
plate and the contact angles between the pastilles and distilled
water were measured under atmospheric conditions using a tensi-
ometer (K100, Kruss, Hamburg, Germany).

Immobilization of Lipases on Core–Shell Polymeric Supports
One gram of the core–shell support was added to 10 mL of the enzy-
matic solution in 5 mM sodium phosphate at pH 7. The immobiliza-
tion process was conducted at 10�C, under slight stirring. The
activities of the supernatant and of the suspension were monitored
with p-NPL. Immobilization was considered finished when no signif-
icant change was detected on the supernatant activity.23 The recov-
ered activities (Ra) were determined as shown in eqs. (1) and (92)30:

Rað%Þ= Uimo:100
Uteo

ð1Þ

Uteo =
Uc−Us

gsupport
ð2Þ

where Uimo represents the actual amount of immobilized enzyme
[UI gsupport

−1]; UC represents the total amount of enzyme used in

Table I. Operation Conditions of Polymerization Runs

Reaction Chemical composition
Temperature
(�C)

Δt
suspension
(min)

Monomer feed flow rate
(L h−1 g−1)a Scale

0 P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB) (25 wt % DVB) 85 40 0.0007 Bench

1 PMMA/PMMA (65–75) 60 0.0004 Pilot

2 PMMA/PMMA (65–75) 70 0.0004 Pilot

3 PMMA/PMMA 70 70 0.0003 Pilot

4 P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB) (25 wt
% DVB)

75 25 0.0007 Pilot

5 P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB) (25 wt % DVB) 80 40 0.0007 Pilot

a The monomer feed flowrate was divided by the monomer mass employed in the suspension step, in order to facilitate the comparison between the
bench and the pilot reactions.
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the immobilization [UI gsupport
−1]; Us is the amount of enzyme

not immobilized, [UI gsupport
−1]; and Uteo represents the amount

of enzyme theoretically immobilized, defined in accordance with
eq. (2). The yield of immobilization was determined as shown in
eq. (3).

Yield of immobilization =
Uteo

Uc
*100 ð3Þ

After immobilization, Fourier transform infrared (FTIR) analyses
were performed in order to evaluate the composition of the bio-
catalysts (the final immobilized enzyme). The FTIR analyses were
conducted with a Nicolet 6700 spectrophotometer, from Thermo
Electron Corporation (Madison) under ambient conditions, using
128 scans. Wave numbers ranged from 500 to 4000 cm−1.

Determination of Protein Content
The protein concentration was determined spectrophotometri-
cally at 595 nm according to Bradford.44 Bovine serum albumin
was used as standard protein for calibration curves.

Hydrolytic Activity of the Biocatalysts
The biocatalysts (free and immobilized enzyme) were also char-
acterized in terms of their hydrolytic activity. Hydrolysis reac-
tions were carried out under mild stirring at 30�C, using p-NPL
as substrate. The hydrolytic activity procedure was detailed in
previous studies.9,24,34

It is important to highlight that one unit of enzyme activity
(1 UI) corresponds to the amount of enzyme required to produce
1 μmoL of p-NPL per minute under the adopted operational
conditions.

Esterification Activity of the Biocatalysts
The esterification activities of the biocatalysts were also evaluated.
Each reaction was carried out at 40�C under mild stirring. Oleic
acid (10.1 mL) and ethanol (1.9 mL) were used as substrates. The
detailed reaction procedure has been described in previous
studies.9,24,34

It is important to point that a unit of enzyme activity (1 UI) cor-
responds to the amount of enzyme required to form 1 μmoL of
ethyl oleate (product of the esterification reaction) per minute
under the described operating conditions.

Thermal Inactivation of Lipases on Core–Shell Polymer
Supports
This step was performed aiming to determine the effect of the
cation Ca+2 on the enzyme stability. For this purpose, 1 g of each
immobilized lipase was suspended in 10 mL of 5 mM of Tris
buffer at pH 7 at 50�C, containing 5 mM of calcium. Periodically,
samples were withdrawn and their activities were measured using
p-NPL, as substrate. The free forms of CalB and LipB were also
evaluated and used as reference.

Esterification Reaction of the FFA
Esterification reactions were carried out using ethanol and PFAD
or SFAD as substrates. The reactions were carried out at 45�C
with molar ratio of 1:1 (SFAD or PFAD: ethanol). Conversions
were calculated through titration with NaOH.36

Statistical Analysis
All measurements involved with the immobilization step were
conducted in triplicates and results were reported with signifi-
cance level of 95%. It was used as statistical method Tukey Stu-
dentized Range test, using the software Statistica 7.0.

RESULTS AND DISCUSSION

Influence of the Polymerization Conditions on the
Morphology of the Supports
Different core–shell polymeric supports were manufactured suc-
cessfully in the pilot-scale, as shown in Figure 1. Figure 1(A) shows

(B) (A) 
Figure 1. PMMA/PMMA particles obtained at the end of reaction (1).

Figure 2. Particle size distributions of the produced core–shell polymer sup-
port. [Color figure can be viewed at wileyonlinelibrary.com]
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the internals of the reactor, illustrating the formation of the poly-
mer particles, as shown in the SEM micrograph of Figure 1(B).

The particle size distributions of the polymer supports are pre-
sented in Figure 2. First, it must be noticed that the proposed
polymerization reactions resulted in wide particle size distribu-
tions, regardless the chemical composition of the reaction media.
It can also be observed that the particle size distribution of reac-
tion (2) was shifted toward larger particle size values, while the
particle size distribution of reaction (3) was shifted toward smal-
ler diameter values. So, it becomes evident that suitable changes
of the operation conditions, such as the monomer feed flowrate
of the emulsion polymerization step, can be used to manipulate
the final morphology of the core–shell polymer particles.

In order to facilitate the understanding of the effects of the poly-
merization conditions on the average diameters of the particles,
the average particle diameters are presented in Table II. The aver-
age particle diameters of P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB) manufac-
tured in the pilot-scale and bench-scale were similar, indicating
that the balances between the rates of particles breakage and par-
ticle coalescence were similar in both scales. It must also be
noticed that different average particle diameters were obtained
for MMA reactions, reinforcing that operation conditions can
affect the final particle size distributions significantly. The
increase of the monomer feed flow rates can increase the rates of
particle agglomeration, resulting in larger particle size diameters,
as observed previously for P(S-co-DVB) particles in the bench-
scale.34 Besides, by comparing reactions (1) and (2), it can be

observed that there is an optimal time length for the suspension
step in order to avoid production of excessively agglomerated
particles. It is very important to point out that the final particles
could be easily separated from the suspension at the end of the
batch, facilitating the manipulation and use of the supports.

Table III presents the specific areas, the average pore diameters
and the specific volumes of pores of the produced core–shell par-
ticles. Based on the results, the successful manufacture of porous
particles seemed evident, indicating the formation of the shell
over the particle cores, since the specific areas of the cores are
very close to zero.21,24,34

By comparing P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB) particles produced in
pilot-scale and bench-scale, it can be noticed that the formation
of the shell was less effective in the pilot-scale reaction, probably
because of the lower reaction temperature employed in the pilot-
scale and, consequently, lower reaction rates. The similar average
pore sizes of both products reinforces the assumption that
agglomeration of nanoparticles was less effective in the pilot-scale
at the analyzed conditions, leading to narrower shells and lower
total pore volumes. As shown in Table III, supports with higher
specific areas also exhibited higher pore volumes, as nanoparticle
agglomeration increases simultaneously the specific surface areas
and pore volumes, as discussed in the literature.24 Particularly,
reaction (3) resulted in supports with the highest specific area
and porosity, indicating that the operation conditions employed
in this reaction were the most appropriate for production of
polymer supports based on MMA composition.

The average pore sizes of the supports are also presented in
Table III. It must be highlighted that all supports exhibited aver-
age pore sizes that were wide enough to allow enzyme immobili-
zation, favoring the access of the enzyme to the internal surfaces
of the shell.

It is important to observe in Table III that the produced particles
exhibited distinct hydrophobic features. As shown by Cunha et al.
(2014),21 this characteristic also affects the enzyme immobilization
process. It must be noticed that the supports based on styrene
show hydrophobic features that stimulate the enzymatic interfacial
activation during the immobilization procedure. Based on the con-
tact angle values, some apparent discrepancies can be observed,
once samples with similar compositions exhibited different contact
angle values. However, it must be observed that this apparent dis-
crepancy can be justified in terms of the existence of residual

Table II. Average Particle Diameters of the Core–Shell Polymer Supports

Supports
Average particle
diameter (d50) (μm)

Reaction 0: P(S-co-DVB)/P
(S-co-DVB)

86.1 ± 12.1

Reaction (1): PMMA/PMMA 157.2 ± 47.1

Reaction (2): PMMA/PMMA 481.4 ± 96.9

Reaction (3): PMMA/PMMA 49.1 ± 5.7

Reaction (4): P(MMA-co-DVB)/P
(MMA-co-DVB)

163.5 ± 4.7

Reaction (5): P(S-co-DVB)/P
(S-co-DVB)

98.9 ± 1.2

Table III. Morphological Characteristics of the Core–Shell Polymer Supports

Supports
Specific area
(m2/g)

Average pore
diameter (Å)

Specific volume
of pores (cm3/g)

Contact
angle (�)

Reaction 0: P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB) 48.2 253.1 0.29 92.3 ± 0.4

Reaction 1: PMMA/PMMA 29.9 176.4 0.15 55.9 ± 0.1

Reaction 2: PMMA/PMMA 7.5 190.9 0.04 31.6 ± 0.2

Reaction 3: PMMA/PMMA 44.5 211.6 0.27 56.6 ± 0.5

Reaction 4: P(MMA-co-DVB)/P
(MMA-co-DVB)

27.0 222.1 0.16 —a

Reaction 5: P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB) 5.3 253.3 0.03 105.7 ± 0.8

a The contact angle of this sample could not be detected.
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surfactant on the surfaces of the particles, which may eventually
justify the enhanced purification of the particles or manipulation
of hydrophobicity levels through modification of surfactant con-
centrations. As expected, supports based on methyl methacrylate
presented more hydrophilic surfaces. Although the hydrophilic
surfaces do not favor the enzymatic interfacial activation, this type
of biocatalyst can facilitate the diffusion of substrates and products
through the support shell, increasing the enzymatic activity.

The supports that exhibited the highest specific areas and distinct
chemical compositions were selected for the enzyme immobiliza-
tion studies: P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB) [reaction (0)], PMMA/
PMMA [reaction (3)], and P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB)

[reaction (4)]. The morphological features of the core–shell poly-
mer supports employed in the immobilization process are shown
in Figure 3. Particles produced in reactions (0) and (3) presented
more regular shape, while particles produced in reaction (4) were
more irregular due to the higher rates of reaction and particle
agglomeration, which also led to larger average particle diameters.

Immobilization of Different Lipases on Distinct Core–Shell
Supports
The immobilization process was monitored through measure-
ment of the hydrolytic activity over the time. It is important to
mention that the immobilization of the enzymes onto the

Figure 3. Morphological features of the core–shell polymer supports. (A) Optical microscopy (OM) of reaction (0): P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB); (B) SEM of
reaction (0): P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB); (C) OM of reaction (3): PMMA/PMMA; (D) SEM of reaction (3): PMMA/PMMA; (E) OM of reaction (4):
P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB); (F) SEM of reaction (4): P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB).
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polymer supports occurred through interfacial activation of the
lipases on the hydrophobic support surfaces, mainly in the shell,
which concentrates most of the specific area (more than 95%).

FTIR spectra of the distinct core–shell supports were acquired in
order to compare the changes of the functional groups before
and after the immobilization process (Figure 4).45 The main dif-
ference was observed between the spectra of the biocatalysts and
the supports, as one might already expect, indicating the success-
ful immobilization of the enzymes. In Figure 4, the broad peak in
the range of 3100–3600 cm−1 corresponds to O H and N H
stretching, related to the enzyme structure.46 In Figure 4(A), the
FTIR spectrum of the immobilized LipB on P(S-co-DVB)/P(S-co-
DVB) showed a peak close to 1000 cm−1, which could not be
observed for CalB in the same support, possibly indicating struc-
tural differences between the two enzymes, which can be attrib-
uted to the presence of larger number of aminoacid groups in
LipB (data not shown).

The immobilization parameters are presented in Table IV. It is
possible to observe that each lipase shows different esterification
and hydrolytic activities, depending on the support employed for
immobilization. The immobilization yields were high for both
enzymes and supports, with the exception of the pair CalB and
P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB) [reaction (0)], which exhibited the
highest specific area. This result shows clearly that the chemical
composition of the supports can affect significantly the enzyme
immobilization process and efficiency.

It can be noticed that the recovered activity was higher when
CalB was immobilized. The constituents of the enzymatic extract
possibly help the conservation of the enzyme structure during the
immobilization process. In fact, when the PMMA/PMMA sup-
port was employed, CalB exhibited a hyper-activation (147% of
recovered activity), which had not been described before for this
enzyme using other substrates and octyl agarose.47,48

Analyzing the hydrolytic activities of the final derivatives, it can
be observed that most biocatalysts produced with CalB were
more active than the LipB counterparts. However, the most active
biocatalyst was synthesized when LipB and PMMA/PMMA were
employed during the immobilization procedure. Valério et al.
(2015)36 and Li et al. (2004)53 also obtained high active biocata-
lysts employing PMMA matrices.

The esterification activities of the distinct biocatalysts obtained
with LipB were also evaluated. The highest esterification activity
was obtained when PMMA/PMMA-CalB biocatalyst was
employed (838.64 ± 57.20 U/g). When similar conditions were
used for determination of the esterification activity, the Novo-
zyme435 (Sigma-Aldrich, Basvaerd, Denmark) showed 947.20 ±
0.05 U/g, which reinforces the impressive performance of the
synthesized biocatalysts and encourage the development of more
porous particles and the immobilization of larger amount of
enzymes.

As mentioned before, the thermal stability of each enzyme was
evaluated in the presence the cation calcium Ca+2; the obtained
results are shown in Figure 5. The same behavior that was
observed by Fernandez-Lopez et al. (2015)33 was noticed for CalB
and LipB: the addition of 5 mM of calcium was able to preserve

the activity of the enzymes. This effect is more evident for both
lipases immobilized on PMMA/PMMA and P(MMA-co-DVB)/P
(MMA-co-DVB), in which the enzymatic activities were maintained
at 100% for 3 h at 50�C. Under the absence of this cation both
enzymes were inactivated in less than 1 h of analysis. Therefore, it
was observed that the addition of this ion increased significantly
the stability of the produced biocatalysts, encouraging a deep study
in this field, analyzing other ions and other concentrations.

The biocatalysts were also evaluated in terms of esterification
reactions of residual FFAs obtained from soybean oil and palm
oil. Results were shown in terms of conversion of FFAs. Observ-
ing Figures 6 and 7, it can be noticed that the reaction rates of
esterification were higher when CalB was employed [except for
CalB-P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB) and FFA]. As expected in a

Figure 4. FTIR spectra of the supports and corresponding biocatalysts.
(A) P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB); (B) P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB);
(C) PMMA/PMMA. [Color figure can be viewed at wileyonlinelibrary.com]
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thermodynamically controlled esterification process, the final
conversions were very similar, except for the PMMA/PMMA bio-
catalysts with PFAD. Possibly, the best result of conversion with
LipB instead of CalB can be attributed to the better interaction of
the LipB enzyme on PMMA/PMMA support, not considering the
immobilization parameters, but a possible increase in thermal
stability compared with CalB lipase. It is also observed that,
depending on the substrate, the synthesized biocatalysts (based
on PMMA composition) showed similar (in PFAD reactions) or
higher activity (in SFAD reactions) than the commercial
Novozyme435.

Figure 6 shows the esterification reaction of SFAD and ethanol.
Analyzing the biocatalysts produced with LipB, the highest con-
version results were obtained after 3 h of reaction using PMMA/
PMMA (76%), which was higher than the conversion achieved
with CalB-PMMA/PMMA at the same time (68.9%). Aguieiras
et al. (2013)36 studied the use of Lipozyme RM IM in esterifica-
tion reactions of SFAD and PFAD with ethanol. The authors
obtained 63% of conversion of the FFAs, for both substrates, after
2.5 h of reaction at 50 and 60�C, with 3 wt % of lipase. The
values were lower than those achieved in this work. This shows
that LipB may present some comparative advantages over CalB
when immobilized onto certain materials. These changes in
enzyme activity/specificity have been published in other cases
and show the complexity in selecting an optimal biocatalyst.49

Souza et al.50 used commercial immobilized lipases for synthesis
of ethyl esters via esterification of SFAD with ethanol. The high-
est conversion was 83.5% using Novozyme435 (3 wt %) after
90 min and using two-stage stepwise addition of ethanol at 50�C.
Using the same substrate, the conversions obtained for LipB and
CalB onto the PMMA/PMMA support after 3 h of reaction were
equal, respectively, to 76% and 60.7%; and after 24 h of reaction
were 82.9% and 76.9%, respectively. When Novozyme435 was
applied in the reactions of this work, the results obtained were of
72.4% and 72.9%. Therefore, comparing the performance of the
developed biocatalysts and the commercial one (Novozyme435),
it is noteworthy the promising results that have been obtained.

It is shown in Figure 7 that, when the FFA from palm oil was
used (PFAD), the highest conversion was achieved when LipB-
PMMA/PMMA was employed as biocatalyst (76%). Again, the
biocatalysts proposed in this work showed good results, similar
to the ones exhibited by Novozyme435. Comparing the reactions
at 24 h, the values obtained for CalB-P(MMA-co-DVB)/P
(MMA-co-DVB) was 76%, with no significance difference of the
LipB- P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB) (74%). For the other
biocatalysts the best results were obtained at 24 h for LipB: the
results were 73.2% and 69.4% for PMMA/PMMA and P(S-co-
DVB)/P(S-co-DVB), respectively. Using CalB, the conversions
were below expectations: 58.0% and 59.4% for PMMA/PMMA
and P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB).

Based on the available results, it becomes evident that the most
adequate biocatalyst (pair enzyme-support) is different for each
reaction. So, a better knowledge regarding the features of the
enzymes can aid the proper selection and development of new
supports. The structure of CalB has been described in previous
studies. For instance, according to crystallographic data, CalB hasT
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Figure 5. Thermal stability at 50�C. Dashed line: using 5 mM calcium + 25 mM sodium phosphate buffer pH 7; continuous line: no calcium, 25 mM
sodium phosphate buffer pH 7. (A) Free LipB; (B) free CalB; (C) LipB-PMMA/PMMA; (D) CalB-PMMA/PMMA; (E) LipB-P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-
DVB); (F) CalB-P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB); (G) LipB-P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB); (H) CalB-P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB).
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approximate dimensions of (30 × 40 × 50) Å, molecular weight
of 35,500 Da and isoelectric point of 6.10

PMMA, which resulted in the most active biocatalysts, is a syn-
thetic organic polymer that is well known for its good biocom-
patibility and mechanical resistance.51 Studies indicate the
efficient use of PMMA particles as supports for immobilization
of lipases, also increasing the resistance of the immobilized
enzyme to temperature effects.52,53 This increased stability of the
immobilized lipases may be the cause of the better conversion
results obtained in this study. The interesting results obtained
with the other analyzed core–shell polymer supports must not be
disregarded. For instance, the use of DVB can increase the reac-
tivity and enable better interaction with the enzyme.31 However,
in this study, considering the described reactions under the men-
tioned conditions, this was not sufficient to overcome the excel-
lent properties of the support developed with PMMA only.

CONCLUSIONS

New core–shell polymer supports were manufactured in pilot-
scale through the combined suspension and emulsion polymeri-
zation process for the first time, allowing the production of poly-
mer particles that could be used successfully for immobilization
of lipases (CalB and LipB) and preparation of biocatalysts.
PMMA/PMMA, P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB) and P(S-
co-DVB)/P(S-co-DVB) core–shell polymer supports were pro-
duced and used for synthesis of new biocatalysts, using both CalB
and LipB enzymes. The PMMA/PMMA core–shell support
showed the best results for enzymatic activity and application in
esterification reactions, resulting in biocatalysts with similar or
higher activity than the commercial Novozyme435. It was also
noticed that the addition of Ca+2 increased significantly the sta-
bility of the produced biocatalysts, encouraging further studies in
this field.
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Figure 6. Kinetics of fatty acids conversion in esterification reaction of SFAD
with ethanol using LipB and CalB. (A) Continuous line: LipB-PMMA/
PMMA; dashed line: CalB-PMMA/PMMA; circle line: Novozyme435;
(B) continuous line: LipB-P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB); dashed line:
CalB-P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB); (C) continuous line: LipB-P(S-co-
DVB)/P(S-co-DVB); dashed line: CalB-P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB).
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Figure 7. Kinetics of fatty acids conversion in esterification reaction of
PFAD with ethanol using LIPB and CALB. (A) Continuous line: LipB-
PMMA/PMMA; Dashed line: CalB-PMMA/PMMA; Circle line: Novo-
zyme435; (B) continuous line: LipB-P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB);
dashed line: CalB-P(MMA-co-DVB)/P(MMA-co-DVB); (C) continuous line:
LipB-P(S-co-DVB)/P(S-co-DVB); dashed line: CalB-P(S-co-DVB)/P
(S-co-DVB).
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It was also shown that definition of the most appropriate
enzyme-support pair depends on the particular characteristics of
the analyzed reaction. The obtained biocatalysts were efficiently
applied to promote esterification reactions with SFAD and PFAD,
expanding the application and increasing the aggregate values of
these waste materials.
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Graphical abstract 
 

 

 

 

Highlights 

 

 Use of constitutive PGK promoter for CalB production on Pichia pastoris.  

 Study of specific growth rate effect for CalB production on Pichia pastoris.  

 Comparison between chemostat and fed-batch culture modes. 

 Theoretical best operational strategy over a 6-weeks period. 

 

1. Abstract 

In this work, continuous and fed-batch operational modes for producing the recombinant protein lipase B 

from Candida antarctica under the new constitutive promoter PGK in the cell factory Pichia pastoris was 

assessed. For this purpose, the influence of the specific growth rate (µ) was examined from 0.05 to 0.16 h–1 

on various key bioprocess parameters.  

ACCEPTED M
ANUSCRIP

T



3 
 

The global biomass-to-substrate yield YX/S and specific substrate uptake rate (qs) were found to be 

independent of the particular operational mode. However, the µ-dependence of specific production rate (qp) 

differed with the cultivation strategy used. Thus, qp was linearly related in the continuous mode but 

suggested saturation in fed-batch cultures. 

The highest volumetric and specific productivity were obtained at the highest µ levels in the 

continuous mode, which provided volumetric and specific productivities (QP and Qe, respectively) roughly 

1.5 and 3 times greater, than the fed-batch mode. The continuous mode also proved more effective in the 

long rung; thus, CalB production after 6 weeks was estimated to be about 5.8 times greater than with the 

fed-batch mode.  

Continuous operation with the novel constitutive promoter PGK is thus a realistic alternative to the 

standard fed-batch cultivation at a high cell density typically used in industrial bioprocesses for heterologous 

protein production in Pichia pastoris. 

 

Key words: Pichia pastoris, Komagataella phaffii., PGK promoter, CalB, chemostat, fed-batch.   
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2. Introduction 

Lipases (EC 3.1.1.3) are well-known enzymes which catalyse hydrolysis- and esterification-like reactions in 

aqueous and non-aqueous environments [1]. The stereochemical and regiospecific properties of theses 

versatile enzymes make them useful for a variety of applications ranging from simple processes such as 

biodiesel production to more sensitive procedures such as those used by the pharmaceutical industry [2,3]. 

Lipase B from Candida antarctica (CalB) is a 33 kDa globular protein possessing Sn-3 regiospecificity for 

triacylglycerol and an active site consisting of Ser–Asp–His [4]. These properties have turned it into one of 

the most widely used lipases in biocatalytic processes [5]. 

Heterologous CalB has so far been produced for various classical host microorganisms including 

Escherichia coli [6], Aspergillus oryzae [7] and Saccharomyces cerevisiae [8]. Over the last decade, however, 

the cell factory Pichia pastoris (Komagataella phaffii) has proved an excellent alternative cell factory for this 

purpose [9]. This methylotrophic yeast is largely used as host to recombinant proteins by virtue of its ability 

to grow at high cell densities in a simple economical media and its amenability to post-translational 

modification with a variety of strong promoters [10–14].    

The most widely studied and used promoter for CalB production is the tightly regulated methanol-

inducible alcohol oxidase promoter (AOX1), which is the first enzyme in the methanol utilization pathway 

[11,15,16]. Methanol-induced CalB expression can be enhanced in different ways. Expression of this protein 

is not affected by N74S mutation, demonstrating that glycosylation does not influence protein folding [17]. 

The effect of overexpression of molecular chaperones has also been examined: whereas the Ydj1p–SSa1p 

combination increased CalB expression by a factor of 2.5, overexpression of Kar2p decreased CalB levels 

[18]. The co-overexpressing enzymes in the methanol metabolic pathway have been found to affect the 

productivity and specific production rate of the bioprocess [19]. Thus, optimizing the CalB codon and the α 

factor signal peptide led to highly efficient expression [20].  

However, scaling-up these production processes is made difficult by some operational shortcomings 

such as heat generation and increased oxygen requirements, in addition to the problems derived from 

methanol handling, storage and transportation, due to its high flammability, which substantial raise 

production costs [17,20]. These shortcomings can be circumvented by using de-repressed AOX1 variant 

promoters of a high specific productivity and requiring no methanol induction [21].  

The alternative promoter typically used to avoid the need for methanol is the constitutive 

glyceraldehyde-3-phosphate promoter (PGAP). It is part of the glycolysis pathway [17,20]. One effective 
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alternative to PGAP is the PGK1 promoter; PPGK is relative to the 3-phosphoglycerate kinase step first 

producing ATP in the glycolytic pathway. This promoter has proved an efficient constitutive promoter for 

CalB production in terms of growth and glycerol uptake cell-wise. Also, lipase obtained with PPGK is similarly 

stable to commercial formulations of the enzyme [22], but for production scale  it has still to be optimized, 

in which this work is focussed on.  

Recombinant protein production processes can be characterized by using a fed-batch or a chemostat 

approach. The first one consists in a non-stationary state that gives information about the cultivation with 

both product and biomass accumulation throughout the bioprocess. By contrast, the chemostat approach 

operates under steady-state conditions [23].  

Using fed-batch and chemostat cultivation systems in combination provides wealthy enough 

information to ensure virtually optimal development of a bioprocess. Performance with these two systems 

can be compared in terms of the specific substrate consumption and product generation rates (qS and qP, 

respectively). Thus, the relationships of qS and qP to the specific growth rate (µ) can be used to identify 

changes or saturation in cell physiology and metabolism. 

In this work, two different production strategies including glycerol-limited fed-batches and 

chemostat cultivation were assessed for recombinant CalB production with the novel constitutive promoter 

PGK from Pichia pastoris by examining the influence of the specific growth rate on the specific rates of 

substrate consumption and CalB production. Also, bioprocess efficiency was assessed in terms of yield and 

productivity. 

 

3. Materials and methods 

3.1. Microorganism 

The recombinant host strain used was Pichia pastoris X-33 transformed with vector pPGKΔ3_PRO_LIPB for 

the PPGK1-driven constitutive expression of recombinant CalB. A 954-bp version of the C. antarctica CalB gene 

corresponding to the mature protein was codon-optimized for expression in P. pastoris and synthesized de 

novo by Epoch Biosciences (USA). The synthetic gene, rLipB was cloned into the vector pPGKΔ3AMY which 

contain a codon-optimized α-factor secretion signal and a Zeocin resistance cassette. Thus resulting into the 

pPGKΔ3LIPB vector and rLipB, which uses Zeocin as a selection marker and the expression is regulated by 

the constitutive pPGK1 promoter. Further on, the rLipB was integrated into the genome by homologous 

recombination. The construction details for this producer strain are described elsewhere [24].  
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3.2. Inoculum preparation 

The P. pastoris producer clone was stored in glycerol stocks (20%) and maintained at -80°C. To prepare the 

inoculum, firstly, cells were propagated on petri dish with YPD medium (10 g yeast extract, 20 g peptone and 

20 g D-glucose per litre of distilled water; initial pH, 7.4) with 2% w/v agar-agar and Zeocin (100 µg/mL). Later 

on, single colonies from the plate were used to inoculate 1L baffled shake flasks with 100 mL of YPD and 

Zeocin (100 µg/mL), which were cultivated at 30°C and 200 rpm for 24h in an HT Multitron incubator from 

Infors AG (Bottmingen, Switzerland). Once the flask cultures reached the equivalent OD600 of about 12, 100 

mL of broth were used as inoculum of the bioreactor being the 10% of the fermenter working volume (1 L).  

Therefore, equivalent OD600 at the beginning of the fermentation was  1.2. 

  

3.3. Culture media 

The batch culture medium used was prepared as described elsewhere [25] and contained the following 

amounts per litre: 2.0 g citric acid, 12.4 g (NH4)2HPO4, 0.022 g CaCl2·2H2O, 0.9 g KCl, 0.5 g MgSO4·7H2O, 40 g 

glycerol, 2 mL Biotin (0.02%), 4.6 mL PTM1 trace salt solution (6.0 g CuSO4·5H2O, 0.08 g NaI, 3.0 g MnSO4·H2O, 

0.2 g Na2MoO4·2H2O, 0.02 g H3BO3, 0.5 g CoCl2, 20.0 g ZnCl2, 65.0 g FeSO4·7H2O and 5.0 mL H2SO4 (95%-98%) 

with final acid pH 1.2). Both the biotin and PTM1 solutions were sterilized separately by filtration (0.22 µm) 

and added to the fermenter once autoclaved. 

 

The fed-batch culture medium was also prepared as described elsewhere [25] and contained the 

following amounts per litre: 550 g glycerol, 10 g KCl, 6.45 g MgSO4·7H2O, 0.35 g CaCl2·2H2O and 12 mL PTM1 

trace salt solution. On the other hand, the chemostat culture medium contained 0.92 g citric acid, 50 g 

glycerol, 4.35 g (NH4)2HPO4, 0.65 g MgSO4·7H2O, 1.7 g KCl, 0.01 g CaCl2·2H2O, 1.6 mL trace salt solution and 

0.2 mL antifoam Glanapon 2000kz (Bussetti and Co GmbH Wien, Austria) per litre of feeding medium. 

 

3.4. Bioreactor cultivation 

3.4.1. Fed-batch cultures 

Fermentations were performed in a 3L Applikon Biobundle bioreactor from Applikon Biotechnology B.V. 

(Delft, The Netherlands) with an initial working volume of 1 L. Dissolved oxygen (DO) was maintained at 30% 

by using a cascade-control approach by which the stirring rate was changed from 500 to 1000 rpm and the 
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aeration rate from 0 to 1 vvm. A mixture of compressed air and pure oxygen was used whenever required, 

and Glanapon 2000kz anti-foam from Bussetti and Co GmbH (Wien, Austria) was added during process if 

needed. The reactor pH was kept at 7.0 with 15% NH4OH and the temperature at 30 ºC. 

An open loop control strategy was used to implement the feeding profile during the fed-batch phase 

in order to the set specific growth rates by means of the carbon-source limitation under pseudo steady-state 

conditions. It is the most commonly used and a very well-known procedure for substrate-limited fed-batch 

cultivation to reach a constant specific growth rate. The feeding profile for substrate addition was derived 

from mass balance equations as described elsewhere [26].  

 

3.4.2. Continuous cultures 

Fermentation runs were conducted in a 2 L Biostat B plus bioreactor from Braun Biotech (Elsungen, 

Germany) with a working volume of 1 L. DO was kept at about 20 % (air saturation) by mixing air and pure 

oxygen as needed to a total aeration rate of 0.8 vvm, bioreactor was kept under 0.2 bar of manometric 

pressure to prevent contamination. The stirring rate was kept at 1000 rpm, pH at 7.0 with 15% NH4OH and 

the temperature at 30 °C. The maximum specific growth rate obtained in batch cultures with the same 

culture medium was 0.20 h-1. Thus, three nominal dilution rates (0.05, 0.10, 0.15 h-1) were selected. In order 

to start with the continuous operation, a previous batch culture was performed. At the mid-late-exponential 

phase of the batch cultivation, and according with the selected set-point dilution rate, a constant flow rate 

of chemostat feeding medium was set. Inlet and outlet flow rates were checked periodically to ensure that 

dilution rate was maintained.  

For every dilution rate, the continuous cultures were carried out for at least five residence times.  In order 

to ensure that steady-state was achieved, several samples were taken and analysed since three residence 

time during three consecutive residence times up to confirming the stability of the studied parameters.  

 

3.5. Analytical methods 

3.5.1. Biomass analysis 

Biomass concentrations were estimated from absorbance measurements at 600 nm made with a Hach 

DR3900 VIS spectrophotometer from Hach Lange GmbH (Düsseldorf, Germany).  

A linear relationship with dry cell weight [DCW (g/L) = 0.3068·Abs] was assumed. Determinations were 

performed in triplicate, and the residual standard deviation was approximately 5%. 
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3.5.2. Nitrogen determination 

Nitrogen was determined by reacting ammonium ion with salicylate, sodium nitroprusside and hypochlorite 

in an alkaline medium that turned blue-green upon addition of the reagents. The procedure was adapted 

from that used by Fawcett and Scott to determine urea [27,28]. Absorbance measurements were made at 

595 nm, using ammonium sulphate as standard. The relative standard deviation (RSD) was less than 5% for 

all the samples. 

  

3.5.3. Titrimetric lipolytic activity assay 

Enzyme activity was determined by hydrolysis, using tributyrine as substrate. Fatty acids thus released were 

neutralized with 0.06 M NaOH. The reaction was conducted at 40 °C at 250 rpm for 15 min [29]. One unit of 

lipase activity is defined as the amount of enzyme needed to catalyse the production of 1 µmol butyric acid 

per minute under the assay conditions. RSD was estimated to be 5%. 

 

3.5.4. Glycerol determination 

Glycerol was determined by HPLC on an HP 1050 liquid chromatograph from Dionex Corporation (Sunnyvale, 

CA, USA), using an ICSep ICE COREGEL 87H3 column from Transgenomic, Inc. (Omaha, NE, USA). The 

temperature was kept at 40 °C and the mobile phase consisted of 0.0032 M sulphuric acid that was circulated 

at a flow rate of 0.5 ml/min. The injected sample volume was 20 µL [30]. All determinations were performed 

in triplicate. RSD was estimated to be less than 1%. 

 

3.6. Specific rates in the fed-batch mode 

Methods based on arithmetic mean rates or time-weighted average rates needs that discrete specific rates 

have to be calculated for each off-line value which considers first-time derivatives of the global variables, for 

biomass (X), volume (V), substrate (S) and product (P): (XV), (SV) and (PV). The derivatives calculation 

increases the estimation error. 

In this work, in order to avoid the first-time derivatives calculation, the mean specific rates in the fed-batch 

cultures were calculated by linear regression as described elsewhere [31]. Global state variables ((XV), (SV) 

and (PV)) were estimated within the induction time by applying the smoothing tool (Matlab R2009a Curvefit 

Toolbox, The Mathworks Inc., Natik, USA) from off-line data. Linear regression equations to obtain each 
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specific rate are derived from their corresponding mass balances within the induction time. They are integral 

equations due to the time-varying nature of the state variables, X, S, P, V and feeding rate F. The slope of 

each linear regression corresponds to the averaged specific rate for biomass (µ), substrate uptake (qS) or 

product generation (qP). The standard error (SE) of the averaged values is obtained from the linear regression 

data. 

 

3.7  Maintenance coefficient in continuous and fed-batch modes 

Substrate maintenance coefficient (mS) and intrinsic substrate-to-biomass yield (YG
S/X) for both strategies 

were calculated by linearization of qS versus µ (dilution rate D), based on Pirt’s maintenance energy model 

as it is shown in equation 1. Similar calculation was performed to obtain the product maintenance coefficient 

(mP) and intrinsic substrate-to-biomass yield (YG
P/X), according to a Luedeking-Piret model, by linear 

regression of qp versus µ (D) as presented in equation 2. 

𝑞𝑠 = 𝑌𝑠/𝑥
𝐺  µ + 𝑚𝑠                                             Eq. 1 

𝑞𝑃 = 𝑌𝑃/𝑥
𝐺  µ + 𝑚𝑃                                          Eq.  2 

Accordingly, it is expected that the higher the specific growth rate, the lower the global substrate-to-biomass 

yield (qS/µ) is. In a similar way, when the specific growth rate increases, the global product-to-biomass yield 

(qP/µ) decreases. In particular, for low mS values a decrease on the global product-to-substrate (qP/ qS) can 

also be observed when increasing the specific growth rate. 

 

 

4. Results 

4.1. Glycerol continuous cultures 

One of the main advantages of using P. pastoris as a host for CalB production is the ability to achieve high 

cell densities. Because the CalB gene was expressed under the constitutive promoter PGK, CalB production 

was dependent on cell growth. As a result, the most appropriate culture system for obtaining accurate 

information about the physiological state of the cells was continuous cultivation; in fact, because continuous 

cultures evolve under a steady state, they facilitate the determination of specific rates, productivities and 

yields. Based on the µmax value obtained with batch cultures in previous work (0.20 h–1 [22]), three different 

nominal specific growth rates for continuous cultivation were selected to carry out this study. The actual 
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highest µ, 0.16 h-1, one intermediate at 0.09 h-1, and the lowest, 0.05 h-1. Using the previous µmax value was 

avoided in order to prevent washing-out of the bioreactor. Figures 1A–1C show the results for the CalB 

production, specific rates and yields.  

As expected, the biomass concentration remained virtually constant throughout the dilution rate 

range studied. CalB activity decreased slightly with increasing dilution rate (Figure 1A), which contradicts 

previous results in the production of antibody fragment Fab under similar conditions [30], and also that of 

human granulocyte-macrophage colony stimulating factor (hGM-CSF) [32]. Clearly, different target 

recombinant proteins can exhibit different production patterns. Although both previous studies used 

glucose rather than glycerol as carbon source, this is unlikely to have been the reason for the difference from 

our results. In fact, as can be seen from Figures 1A and 1B, YX/S was about 0.48 gX/gGly whichever the dilution 

rate and similar to the values obtained with batch cultures [22]. However, global product yields (YP/S and YP/X) 

decreased slightly with increase in the dilution rate. This is in accordance with a Pirt’s maintenance energy 

model for substrate uptake with a low maintenance coefficient and a Luedeking-Piret model for production 

kinetics as presented in materials and methods section. 

As can be seen from the specific substrate consumption and CalB production rates in Figure 1C, the 

specific glycerol uptake rate was linearly related to the dilution rate. The resulting maintenance coefficient 

(ms) was 0.01 gGly/(gX·h) and the intrinsic substrate-to-biomass yield (YG
S/X) 2.04 (gGly/gX). As a result, the 

overall YX/S value remained quite constant at 0.5 gX/gGly throughout the range of dilution rates. Correlation 

between specific CalB production and the dilution rate was lower and activity decreased with increasing rate. 

The intrinsic product-to-biomass yield (YG
P/X) was 343 U/gX and the maintenance coefficient (mp) 5.8 U/(gX·h). 

hGM-CSF production exhibited a different trend (viz., a concave curve indicating that qp increased marginally 

faster than the dilution rate). However, CalB production exhibited a slight decrease in titre at the highest 

dilution rate suggesting that extracellular production was slowed down. As previously observed with other 

recombinant lipase production systems, this result may have been a consequence of a problem associated 

to unfolding of the protein at the highest specific growth rates. Thus, Zhong et al. [33] examined the 

production of human interleukin-10 and found increased specific growth rates associated to also increased 

temperatures to cause prolonged retention of immature molecules on the endoplasmic reticulum and to 

eventually lead to stress and diminished production.  

Figure 2 illustrates the influence of the dilution rate on the volumetric and specific productivity (QP 

and Qe), respectively. CalB volumetric productivity increased 3-fold with increasing dilution rate (from 449 
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U/L·h at D ≈ 0.05 h–1 to 1331 U/L·h at D ≈ 0.16 h–1). This was also the case with the specific productivity, 

which was 3 times higher at the highest dilution rate than at the lowest. 

 

4.2. Glycerol-limited fed-batch cultures 

Fed-batch cultivation is an efficient method for supplying large amounts of carbon source in order to obtain 

high cell densities without metabolic repression. The carbon source was added to the fed phase by using a 

pre-programmed exponential feed rate allowing a pseudo steady state to be maintained at a constant 

specific rate under glycerol-limited conditions (viz., a zero glycerol concentration in the medium). This open-

loop control system was programmed based on mass balance equations and updated at 1 min intervals 

irrespective of the particular variable to be measured [26].  

Specific growth rates, similar to those employed in the continuous mode, were considered 

(specifically, 0.06, 0.11 and 0.14 h–1) to assess their effect on CalB production. However, the maximum µ set-

point was lower than the µmax value obtained in the batch experiments (0.14 vs 0.20 h–1) in order to prevent 

glycerol accumulation.  

By way of example of the time course of the main process variables under the optimum CalB 

production conditions (µ = 0.14 h–1), Figure 3A shows the glycerol concentration, biomass concentration and 

CalB activity, and Figure 3B the mean specific rates (µ, qS and qP) as calculated from the slopes of linear 

regression curves (see Section 3). The standard error of the averaged values was also obtained from the 

linear regression data. 

As noted earlier, glycerol was depleted and the specific growth rate was close to the set-point 

throughout the fed-phase in all bioprocesses. These results confirm the robustness of the strategy based on 

exponential substrate feeding derived from mass balances. 

As expected when using a constitutive promoter, biomass production and CalB activity increased in 

parallel. Nitrogen analysis revealed that the lowest values were reached at the end of the fed-batch at 

concentration not lower than 4 g/L. Therefore, glycerol was the limiting factor throughout the production 

process.  

As typically observed in fed-batch fermentations under constitutive inducers [31], qS and qP also 

remained quite constant throughout the fed-batch process. Figures 4A–4C show the CalB activity, yields and 

mean specific rates obtained at the different growth rates studied. As can be seen, the final CalB activity was 

linearly related to the specific growth rate and reached a maximum value of 31.2·103 U/L at the highest rate. 
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However, YP/X and YP/S had a maximum value at the intermediate specific growth rate tested (Figures 4A and 

4B), but YX/S was quite constant and independent on µ. 

The variation of the specific substrate consumption and CalB production rates with the specific 

growth rate, Figure 4C, was more informative. As expected, qS was linearly related to µ; also, it was quite 

similar to the values for Fab production with glucose as substrate under the promoter GAP [31]. The resulting 

maintenance coefficient (ms) was negligible and the overall biomass-to-substrate yield (YX/S) 0.50 gX/gGly.  

The relationship of specific CalB production to the specific growth rate was different from that of qS. 

Although CalB production peaked at the highest rate, the two variables were non-linearly related. In fact, as 

previously found in Fab production under the promoter GAP [31], the plot of qP against µ was a saturation 

curve. 

Figure 5 illustrates the effect of the specific growth rate on the volumetric and specific productivity 

(QP and Qe, respectively). Productivities were calculated with provision for the whole processing time, which 

included the batch and fed-batch phases, in order to easily and more accurately compare them with those 

for other operational modes and strategies. As can be seen, QP and Qe evolved rather differently. Thus, the 

specific productivity increased almost linearly with increasing µ, whereas the volumetric productivity 

exhibited a saturation pattern at high µ values. 

 

4.3. Comparison of operational modes and strategies 

The continuous and fed-batch operation modes are compared for performance in terms of final product 

titre, yields and productivities in Tables 1A and B, and of specific rates and kinetics in Tables 2A and 2B. 

The overall YX/S value was quite constant and similar at all specific growth rates, albeit slightly higher 

with the fed-batch cultures (0.50 vs 0.48 gX/gGly). CalB activity with fed-batch cultures peaked at 31.2·103 U/L 

at the highest µ value used (0.14 h–1). By contrast, continuous cultures led to a slight decrease in CalB activity 

with increase in µ.  

YP/X was also quite constant (ca. 400 U/gX) irrespective of the operational mode; however, it exhibited 

a slight linear decrease with increasing specific growth rate in the continuous mode but peaked at the 

intermediate µ level in the fed-batch mode. 

Figures 6A and 6B illustrate the differences in qs and qp between the two operational modes. As can 

be see, the specific substrate uptake rate was essentially similar with both modes, which suggests that the 

cell growth metabolism was independent of the particular mode. Also, YX/S was virtually independent of μ as 
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a result of the maintenance term being negligible in the fed-batch mode and very small in the continuous 

mode. 

According to the literature, the intrinsic YG
X/S value for glycerol in the production of proteins under 

PGAP typically ranges from 0.43 to 0.61 gX/gGly and the maintenance coefficient (ms) from 0.009 to 0.032 

gGly/(gX·h) [9,32]. Our values under PPGK fell in these ranges: 0.49 gX/gGly and 0.01 gGly/(gX·h) in the continuous 

mode, and 0.50 gX/gGly and a negligible ms value in the fed-batch mode. Based on these results, using the 

PPGK instead of PGAP, no appreciable influence on the specific uptake rate of the carbon source selected was 

observed. 

The variation of qP differed somehow between the two operational modes. Thus, although qP values 

were quite similar, they were linearly dependent on µ in the chemostat but not at the highest rate in the 

fed-batch mode. Also, a clearly linear trend was observed in the continuous mode but saturation near the 

highest µ value in the fed-batch mode. 

The highest global YP/X value as calculated from the qP vs µ plots (about 423 U/gX) was obtained at 

the intermediate µ level in the fed-batch mode. By contrast, global YP/X was linearly correlated with µ and 

had an intrinsic value of 343 U/gX in the continuous mode, where mP was 5.8 U/(gX·h). These differences may 

have arisen from the intrinsic nature of fed-batch cultures, were the cell population is usually 

heterogeneous. 

Although the volumetric productivity was quite similar with both modes at the low and intermediate 

µ levels, it peaked at 1331 U/L·h at the highest µ level in the continuous mode. The better performance of 

the continuous mode was more apparent in terms of specific productivity, which was more than 3 times 

higher at all µ levels. Also, final biomass production under continuous operation was up to 4 times lower 

than with fed-batch cultivation. Therefore, on identical product yields, productivity in the continuous mode 

can be substantially increased by increasing the biomass concentration. 

In a previous study, simply using 4 glycerol pulses of 25 g/L during the exponential cell growth phase 

[22] provided a higher global YP/X value than using the continuous or fed-batch mode (561 U/gX vs 449 and 

423 U/gX, respectively). Unfortunately, comparing our CalB production titres with previously reported values 

is made rather difficult by the different lipase activity tests and conditions used in their determination. In 

fact, most such values were obtained with 4-nitrophenyl esters —which are known not be the most suitable 

substrates for CalB [22]— and colorimetric measurements. 
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Industrial CalB production depends markedly on the volumetric and specific productivity. The 

maximum running time performance for continuous operation was 6 weeks at actual µ = 0.14 h-1 in steady 

state conditions. This long run was carried out with the aim to obtain fresh CalB lipase to be used for 

biocatalysis applications. The potential of the two modes examined here was assessed by the estimation of 

the maximum possible total CalB production (U) over a period of 6 weeks. The best mode was established 

with provision for its volumetric productivity, flow rates and bioreactor volume (2.33 mL/min in the exit 

liquid flow rate in the continuous mode and a final volume of 2,5 L in the fed-batch mode) and under the 

assumption that 17 h in each 53-h production cycle was used to set up, drain out, clean and re-assemble and 

were thus unproductive —by contrast, only the time needed for the initial set-up and batch were assumed 

unproductive under continuous operation. Under these conditions, CalB production over 6 weeks would 

amount to an estimated 3.24·107 U with the fed-batch mode and to an impressive, 5.8 times greater value 

(1.89·108 U), with the continuous cultivation.  

 

Thus, from the results obtained in the trade-off for cultivation strategies, the continuous operation 

has been shown as a realistic and more advantageous alternative, even with both lower biomass 

concentration and working volume. Very much higher volumetric and specific productivities are expected 

for the continuous cultivation with low-demanding space and mass transfer requirements. Although the 

operating costs of the two operating modes should also be considered, the final selection is unlikely to 

change because, due to lower cell density on the exit stream for the continuous mode, downstream 

processing should be easier than the needed for fed-batch operation.   

 

 

5. Conclusions 

A sound understanding of the kinetics of protein production (specifically, of the variation of the 

specific production rate (qP) with the specific growth rate (µ) is essential with a view to choosing the most 

appropriate operational mode for scaling-up bioprocesses.  

The global biomass-to-substrate yield (YX/S) was independent of the specific growth rate (µ) with both 

types of culture operation. Based on this result, and on the fact that that specific uptake rate (qS) was similar 

with both modes, one can conclude that the new constitutive PPGK has no effect on cell physiology and 

provides values similar to those of the classic PGAP.  
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Specific production rate of lipase B from Candida antarctica under PPGK in Pichia pastoris peaked at 

the maximum specific growth used in both the continuous mode (59.1 U/gX·h) and the fed-batch mode (52.3 

U/gX·h). However, the global product-to-biomass yield (YP/X) peaked at the lowest specific growth rate in the 

continuous mode and at the intermediate µ level in the fed-batch mode. Therefore, this variable was 

influenced by the operational mode used.  

The bioprocess was successfully optimized in terms of volumetric and specific productivity (QP and 

Qe, respectively) in both modes. Bioprocess efficiency was substantially increased by a dilution rate of ca. 

0.16 h–1 in the continuous mode, the resulting QP and Qe values being roughly 1.5 and 4.8 times greater, 

respectively, than those for the fed-batch mode.  

Even though the CalB activity obtained was lower, the continuous mode is to be preferred for long-

term operation. In fact, CalB production after 6 weeks with this mode was estimated to be 5.8 times higher 

than with fed-batch operation. 

Industrial heterologous protein production has traditionally relied on high-cell density cultures in the 

fed-batch mode. Nevertheless, current trends are moving from fed-batch to continuous operation, being 

this recently discussed for P. pastoris [34]. As shown in the present work, continuous operation with the 

novel constitutive promoter PGK is an advantageous and realistic alternative for this purpose. 
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Figure 1: Main bioprocess parameters for continuous cultures of P. pastoris grown at a 0.05, 0.09 and 0.16 

h–1 dilution rate on glycerol under promoter PGK. (A) Global product-to-biomass yield (YP/X, ) and CalB 

activity (). (B) Global product-to-substrate yield (YP/S, ) and Global biomass-to-substrate yield (YX/S, ). 

(C) Specific substrate uptake rate (qS, ) and specific production rate (qP, ). 
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Figure 2: Influence of the dilution rate on the volumetric () and specific productivity () with continuous 

cultures. 
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Figure 3: Main state variables and mean specific rates for P. pastoris fed-batch cultures growing at µ = 0.14 

h–1 on glycerol. Only the results for the fed-batch phase are shown. (A) Biomass concentration (), CalB 

activity () and glycerol concentration (). (B) Determination of the mean specific rates: specific growth 

rate (µ,), specific glycerol uptake rate (qS, ) and specific CalB production rate (qP, ). 
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Figure 4: Main bioprocess parameters for fed-batch cultures of P. pastoris growing at a mean specific growth 

rate of 0.06, 0.11 or 0.14 h–1 on glycerol under PGK. (A) Global product-to-biomass yield (YP/X, ) and CalB 

activity (). (B) Global product-to-substrate yield (YP/S,) and Global biomass-to-substrate yield (YX/S,). 

(C) Specific substrate uptake rate (qS, ) and specific production rate (qP, ). 
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Figure 5: Influence of the mean specific growth rate (µ) on volumetric productivity () and specific 

productivity () with fed-batch cultures. 
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Figure 6: Comparison of the kinetics of P. pastoris growing on glycerol under PGK in both operational modes. 

(A) Glycerol uptake rate (qS) in the chemostat () and fed-batch mode (). (B) Specific CalB production rate 

(qP) in the chemostat () and fed-batch mode (). 
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8. Table 1A. Summary of the main bioprocess parameters obtained in chemostat cultures. ± indicates SD. 

Experimental µ  

(h-1) 

Biomass  

(X) 

CalB 

activity 

(103 U/L) 

YX/S  

(gX/gGly) 

YP/X 

(U/gX) 

QP  

(U/L·h) 

Qe  

(U/gX·h) 

0.05 20.2 ± 0.4 9.88 ± 0.19  0.46 ± 0.01 449 ± 25 449 ± 9 20.4 ± 2.3 

0.09 20.4 ± 0.2 9.51 ± 0.04 0.48 ± 0.01 423 ± 21 864 ± 6 38.4 ± 1.6 

0.16 22.4 ± 0.3 8.48 ± 0.26 0.48 ± 0.01 377 ± 7 1331 ± 39 59.1 ± 4.7 

 

 

 

9. Table 1B. Summary of the main bioprocess parameters obtained in fed-batch operation. ± indicates SD. 

Experimental µ 

(h-1) 

Biomass 

(XMAX) 

CalB activity 

(103 U/L) 

YX/S  

(gX/gGly) 

YP/X  

(U/gX) 

QP  

(U/L·h) 

Qe  

(U/gX·h) 

0.06 93.4 ± 1.3 20.4 ± 0.1 0.51 ± 0.01 323 ± 19 402 ± 11 4.3 ± 0.4 

0.11 87.4 ± 3.5 27.9 ± 0.3 0.51 ± 0.01 423 ± 16 796 ± 62 9.1 ± 0.9 

0.14 70.7 ± 2.5 31.2 ± 0.2 0.50 ± 0.01 377 ± 17 868 ± 45 12.3 ± 1.0 
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10. Table 2A. Specific rates and kinetics for substrate uptake and product generation in continuous cultures. 

± indicates SD or SE from regression analysis 

Experimental µ 

(h-1) 

qS  

(gGly/gX.h) 

YS/X  

(gGly/gX) 

mS  

(gGly /gX.h) 

qP  

(U/gX.h) 

YP/X 

(U/gX) 

mP 

(U/gX.h) 

0.05 0.10 ± 0.01 

2.04 ± 0.03 0.01 ± 0.01  

20.4 ± 2.3 

343 ± 21 5.8 ± 2.3 0.09 0.19 ± 0.01 38.4 ± 1.6 

0.16 0.33 ± 0.01 59.1 ± 4.7 

 

 
 
 

11. Table 2B. Specific rates and kinetics for substrate uptake and product generation in fed-batch cultures. 

± indicates SE from regression analysis 

Experimental µ 

(h-1) 

qS  

(gGly/gX.h) 

YS/X  

(gGly/gX) 

mS  

(gGly /gX.h) 

qP  

(U/gX.h) 

YP/X  

(U/gX) 

mP 

(U/gX.h) 

0.06 0.12 ± 0.01 

1.99 ± 0.04 negligible 

19.4 ± 1.3 

Non-linear Non-linear 0.11 0.22 ± 0.01 47.5 ± 1.8 

0.14 0.28 ± 0.01 52.3 ± 1.0 
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Abstract
The effect of gene dosage on the production of Candida antarctica lipase B (CalB) in the methylotrophic yeast Komagataella
phaffii, at high densities in a simple medium containing crude glycerin as the sole carbon source, is described. The use of crude
glycerin, the main by-product of biodiesel production from vegetable oils, will reduce the production cost of the bioprocess. Two
K. phaffii strains were constructed with one or three copies of LipB, an optimized version of the gene encoding CalB under the
control of the constitutive PPGK1 promoter. These two constructs were tested and compared on batches using minimal-salts
medium with crude glycerin. The strain with three copies achieved a higher enzyme yield (48,760 U/L, 2.3-fold higher than the
one-copy strain), with 42 g/L biomass, with no effects on growth.

Keywords Candida antarctica, lipase B . Komagataella phaffii . Constitutive expression . Multicopy vector integration . Gene
dosage

Introduction

The yeast Candida antarctica is capable of producing two
lipases, lipase A (CalA) and lipase B (CalB). The latter is
one of the lipases most used for biocatalysis thanks to its
high enantioselectivity with a broad range of substrates and
good thermal stability [1–3]. From an industrial angle, CalB
tested has high efficiency in transesterification [4] and also
catalyze alcoholysis to produce biodiesel [5, 6]. CalB is

produced commercially by Novozymes as a recombinant
enzyme from Aspergillus niger, which is widely used in
organic synthesis for resolution of racemic mixtures of al-
cohols, amines, and acids or in the preparation of optically
active compounds [2, 7]. The 33 kDa CalB has the follow-
ing characteristics: isoelectric point of 6.0, 15% retained
activity after 20 min of incubation at 70 °C pH 7, stable in
basic pH [7–10] and regiospecificity of hydrolysis of triac-
ylglycerol Sn-3 [7].
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The methylotrophic yeast Komagataella phaffii (formerly
known as Pichia pastoris) has several advantages over other
eukaryotic or prokaryotic systems as an expression platform
for CalB production [1]: high productivity in simple medium
containing glycerol as the sole carbon source [2]; growth at
high cell densities [3]; well-established fermentation protocols
[4]; GRAS status [5]; ability to perform various post-
translational modifications, including glycosylation, methyla-
tion, acylation, and proteolysis; and [6] extracellular soluble-
protein purification [8, 9].

Most vectors developed for K. phaffii are based on the
methanol-induced PAOX1 promoter [10]. However, the use of
methanol may be undesirable in large-scale fermentation pro-
cesses because of its flammability and toxicity. Variants of
PAOX1 are being developed, in order to regulate the production
without the need for methanol, but the production rates are not
as well studied as the classic PAOX1 [11]. Constitutive expres-
sion systems represent an attractive alternative, with the ad-
vantage that different carbon sources can be employed, in-
cluding crude glycerol, a by-product of the biodiesel industry
[12]. The most commonly used promoter is PGAP, which is
strongly regulated and capable of hyperexpression [13]. Other
promoters of the glycolytic pathway can be explored, such as
a reduced-version PPGK1 used in this study, which has poten-
tial for use in the development of new engineered pathways
[14].

In order to improve the protein production of K. phaffii,
several studies have focused on increasing the copy number of
the desired gene, using different approaches such as in vitro
multimerization, PVTA (post-transformational vector amplifi-
cation), integration targeted to the rDNA locus, and the use of
defective markers [15]. The drug-resistance genes Sh ble and
kan (zeocin and G418 resistance, respectively) are typically
used to select yeast multicopy clones. Although the use of
these markers is laborious and requires expensive antibiotics,
they can be used in wild-type yeast strains and provide the
opportunity to obtain a multicopy strain. In most cases, a
higher gene dosage may greatly enhance the expression of
recombinant protein. However, an excessively high gene dos-
age will lead to a plateau in expression, and may even be
detrimental [16, 17]. A high level of overexpression of heter-
ologous proteins in K. phaffii saturates or overloads the secre-
tory pathway, or even triggers the protein to unfold [18].

Defective markers are typically auxotrophic genes, which
are transcriptionally impaired. In this case, prototrophy is nor-
mally obtained when several copies of the transforming vector
are present to compensate for the weak transcription from the
defective marker [19]. This approach has been used success-
fully to obtain multicopy transformants in many types of
yeast, such as Saccharomyces cerevisiae [20–22], Yarrowia
lipolytica [23, 24], and Hansenula polymorpha [25].
Recently, Betancur et al. [26] developed a transformation sys-
tem for K. phaffii based on the leucine-defective marker leu2-

d, which proved to be an easy and efficient way to obtain
multicopy integration of the desired gene after a single trans-
formation event.

In this study, we sought the development of K. phaffii
strains that express a synthetic gene coding for CalB under
the control of a constitutive promoter, PPGK1, and evaluated
the effect of gene dosage in order to improve lipase produc-
tion. In addition, we evaluated several fermentation batches
based on crude glycerol as the sole carbon source, in order to
compare the productivity of each strain in a controlled
environment.

Material and methods

Material

The crude glycerol used in this study was derived from bio-
diesel synthesis from soybeans and was kindly provided by
Petrobras (Rio de Janeiro, Brazil). The main features of this
crude glycerol were: density 1.25 g/L, NaCl content about 7 g/
L, and less than 1000 ppm methanol. The purity of the glyc-
erol was 84%.

Strains and media

Chemically competent Escherichia coli Stellar™ (Clontech,
USA) and XL10-Gold® (Stratagene, USA) were used for the
DNA cloning procedures. Bacterial cells were cultured in LB
modified medium (inw/v, 1% peptone, 0.5% yeast extract, 1%
NaCl, pH 7.2), with 100 μg/mL ampicillin or 50 μg/mL kana-
mycin added when necessary, at 37 °C and 200 rpm. Low-salt
LB (0.5% w/v NaCl) was used for selection with zeocin
(25 μg/mL). Solid medium was prepared by adding 1.5%
agar.

K. phaffiiX-33 (Invitrogen) andM12 (leu2) [26] were used
for lipase expression.K. phaffiiwas routinely cultured in YPD
medium (inw/v, 1% yeast extract, 2% peptone, 2% glucose) at
28 °C and 200 rpm. For transformation, K. phaffii X-33 cells
were plated on YPDS (YPD with 1 M sorbitol) with 100 μg/
mL zeocin added, while M12 cells were selected on MD me-
dium (1.34% yeast nitrogen base without amino acids—YNB,
2% glucose, 4 × 10−5% biotin). Lipase activity was detected
on MDT (MD plus 100 mM phosphate buffer and 1%
tributyrin) or YPDT (YPD plus 1% tributyrin) medium plates.
For solid medium, 2% agar was added.

Plasmid construction

A 954-bp version of the C. antarctica CalB gene correspond-
ing to the mature protein was codon-optimized for expression
in K. phaffii and synthesized de novo by Epoch Biosciences
(USA). The synthetic gene, LipB, contained in its 5′-end a
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XhoI site followed by 18 nt required to reestablish the Kex2
and Ste13 proteolytic sites present in the S. cerevisiaeα-factor
signal sequence; while the 3′-end had a NotI site after the stop
codon. LipB was cloned into pBluescript II SK, resulting in
pBSK_LIPB. LipBwas removed after double digestion of this
vec tor wi th XhoI /NotI fo l lowing subcloning in
pPGKΔ3AMY [14] digested with the same enzymes,
resulting in pPGKΔ3LIPB. To further improve CalB produc-
tion, the original α-factor secretion sequences were replaced
wi th codon -op t im ized sequence s , r e su l t i ng in
pPGKΔ3PRO_LIPB. This vector has the Sh ble dominant
marker, and LipB is under the control of the constitutive
pPGK1 promoter.

For multicopy integration of LipB mediated by a defective
marker, the pK-ld vector [26] was used. This vector contains
pPGK1 and the leu2-d selection marker. A fragment corre-
sponding to LipB and the optimized α-factor sequences was
amplified by PCR from pPGKΔ3PRO_LIPBwith the primers
EGFif-F (GATTACGAAAGGATCACGATGAGATT
CCCATCTATCTTCACTG) and Liprec-R (ATGGTCGA
CGCGGCCGCTTATGGAGTAACGATACCAGAG) using
CloneAmp HiFi PCR Premix (Clontech). The ~ 1.2 kb
amplicon was cloned into pK-ld previously double-digested
with BamHI/NotI by in vitro recombination (In-Fusion® HD
Clon ing Ki t , C lon tech ) . The re su l t i ng vec to r s
pPGKΔ3PRO_LIPB and pKLip-ld were linearized with
SacI and PvuI, respectively, for direct integration into the
K. phaffii PGK1 locus. Schemes of the constructed plasmids
are shown as supplemental figures.

Yeast transformation

K. phaffii cells were transformed by electroporation following
the protocol described in the Pichia Expression Kit
(Invitrogen). Transformed cells were plated onYPDS contain-
ing zeocin (pPGKΔ3PRO_LIPB) or MD (pKLip-ld).
Transformants were screened for lipase activity on YPDT
(pPGKΔ3PRO_LIPB) or MDT (pKLip-ld) plates.

DNA extraction

Genomic DNA (gDNA) was isolated using a DNA purifica-
tion kit (Wizard® Genomic DNA Purification Kit, Promega).
DNA concentration and quality were verified with
Nanodrop™ (Thermo Scientific™).

Primer design

For DNA amplification, a set of primers for the gene of inter-
est (LipB) was used, and the reference β-actin gene (ACT1)
was used as an endogenous control to normalize the data.
Primers for ddPCR were designed according to the Bio-Rad
guidelines. Primer sequences are listed in Table 1.

ddPCR methodology

To ensure accurate quantification and avoid a negative impact
on the droplet volume, genomic DNA was digested with
EcoRI (Thermo Scientific). As a result, different gDNA frag-
ments were obtained, containing individual expression cas-
settes. EcoRI was selected on the following basis: (i) the
LipB expression cassette was not cut by this enzyme and (ii)
LipB was cloned into a standard plasmid backbone such as
pPICZα, i.e., containing a single restriction site for EcoRI in
its multicloning site. ddPCR reactions contained 10 μL of
QX200™ ddPCR™ EvaGreen® Supermix, 200 nM of for-
ward primer, 100 nM of reverse primer, 0.4 ng of digested
gDNA, and the required amount of DNase/RNase-free water
up to 20 μL of final volume. Reactions were incubated at
95 °C for 10 min, followed by a denaturation (94 °C, 30 s),
and an annealing/extension step (58 °C, 1 min for LipB
primers; 56.5 °C, 1 min for ACT1 primers) during 40 cycles.
Droplets were detected by using the QX100™ Droplet
Digital™ PCR System and the software QuantaSoft™ v.
1.7.4.0917. All the reagents used in the ddPCR were pur-
chased from Bio-Rad. This methodology was adapted based
on [16].

Storage and inoculum

Transformed K. phaffii cells were stored in 20% glycerol and
maintained at − 80 °C for storage. A Petri dish with YPD (in
w/v, 1% yeast extract, 2% peptone, and 2% glucose) and 2%
w/v agar-agar wasmaintained in a refrigerator to be used as the
inoculum. A single colony from the Petri dish was propagated
in shaker flasks at 200 rpm and 30 °C in YPD medium.

Culture medium

The culture medium used for fermentation in bioreactors was
adapted from [27] containing (per liter): 2 g citric acid, 12.4 g
(NH4)2HPO4, 0.022 g CaCl2·2H2O, 0.9 g KCl, 0.5 g MgSO4·
7H2O, 100 g crude glycerol, and 4.6 mL of PTM1 trace salts.
The pH was maintained at 7.0 using 5% H2SO4 and 20%
NH4OH.

The composition of PTM1 trace salts used contains (per
liter): 2 g CuSO4·5H2O, 0.08 g KI, 3 g MnSO4·H2O, 0.2 g
MnSO4·H2O, 0.02 g H3BO3, 0.5 g CoCl2 ·6H2O, 6.7 g ZnCl2,
21.7 g FeSO4·7H2O, 0.2 g biotin, and 1.7 mL H2SO4.

Fermentation process

The bioreactor used was a bench-top Multifors from Infors
with three vessels of 500 mL working volume. The bioreactor
was maintained at 30 °C. Aeration was controlled in order to
try to maintain the dissolved-oxygen saturation at 30%. This
control was effected through a cascade with stirring between

Braz J Microbiol



250 and 700 rpm and gas flow between 0 and 1 vvm. The
inoculum was produced as mentioned in the BStorage and
inoculum^ section and used to inoculate the bioreactor at the
desired concentration, typically between 0.7 and 1 g/L. The
fermentations were performed in duplicate.

Titrimetric activity

Titrimetric activity was performed with 56 mM tributyrin for
hydrolysis at 40 °C and pH 7.0, based on the method de-
scribed by [28] using a pHstat and 0.06 M NaOH as titrating
reagent. One unit of lipase activity (U) is defined as the quan-
tity of enzyme needed to catalyze the production of 1 μmol
butyric acid (volumetric analysis) per minute under the assay
conditions. This analysis was conducted at the peak of pro-
duction activity, to obtain the parameters associated with the
fermentation. The results were determined as the mean of
triplicates.

Biomass measurement

Cell growth was quantified based on a standard curve of dry
weight, related to the measurement of optical density at
600 nm in a spectrophotometer (Hach Lange DR 3900™):
DCW (g/L) = 0.4382 abs.

Glycerol concentration

Glycerol was determined using HPLC (HPLC Agilent
Technologies) equipped with an HPX-87H column (Bio-Rad
300mm× 7.8 mm). The temperature was maintained at 65 °C,
using as the mobile phase a 0.005 M sulfuric acid solution at a
flow rate of 0.6 mL/min. The sample volume injected was
20 μL.

N-NH4
+ concentration

This was measured using the method adapted from [29, 30].
Ammonium sulfate was used as a standard. The nitrogen con-
centration was determined as the mean of triplicates.

Results

Copy number determination

In order to produce CalB in K. phaffii, a synthetic gene
(LipB) was designed with codon optimization for this yeast.
LipB was cloned under the transcriptional control of the
K. phaffii constitutive promoter PPGK1, resulting in two vec-
tors: pPGKΔ3PRO_LIPB and pKLip-ld. K. phaffii was
transformed with linearized pPGKΔ3PRO_LIPB and
pKLip-ld in order to target integration to the PGK1 locus.
Over 85% of transformants from both systems showed lipo-
lytic activity on plates containing tributyrin (data not
shown). A clone showing the largest halo from each system
was selected for further study. Clones derived from
pPGKΔ3PRO_LIPB and pKLip-ld were denominated 04-
MR and 34-MR, respectively.

DNA quality and concentration

Because of the low quality and quantity of DNA samples,
genomic extractions were repeated. The results of the
Nanodrop quantification are shown in Table 2.

Gene dosage quantification

For each sample, five replicates were performed. The number
of copies of LipB was determined by calculating the ratio
between positive droplets of LipB and ACT1 amplification
(Fig. 1).

These results established that strain 04-MR has one gene
copy and strain 34-MR has three copies.

Table 1 Construction design of primers for LipB and ACT1

Oligonucleotide Sequence Tm %GC Amplicon size (nt)

LipB Fw 5′-TGGCTTTCGCTCCAGACTAC-3′ 63 55 137
LipB Rev 5′-AGTCAAACCACCAGCGTTTC-3′ 63 50

ACT1 Fw 5′-CACCACACCTTCTACAAC-3′ 56 50 139
ACT1 Rev 5′-AGAAGGCTGGAACGTTG-3′ 58 52

Table 2 Results obtained fromNanodrop quantification for both strains
tested

Strain Concentration (ng/μg) 260/280 ratio 260/230 ratio

04-MR 1018 2.09 1.56

34-MR 523 1.95 1.2

Braz J Microbiol



Comparison of CalB production between K. phaffii
strains

In a previous study, the best conditions for Clone 04-MR in
terms of production were evaluated, and the use of 100 g/L of
crude glycerin as initial in a batch culture was the best condi-
tion obtained [3]. In order to conduct a comparative analysis
of the new strain, the same conditions were used in this study.
Figure 2 shows the culture progress of CalB production using
Clone 04-MR.

The fermentation attained a biomass/substrate yield (Yx/s)
of 0.47 gX/gS. The specific growth rate was 0.10 h−1 and the
volumetric productivity was 453 U/L·h, with the crude glyc-
erin being completely consumed after 46 h of growth. No
nitrogen limitation occurred; as can be seen, the NH4OH
added to maintain the pH assured a nearly constant nitrogen
concentration in the culture.

Figure 3 shows the fermentation process using Clone 34-
MR. Biomass/substrate yield (Yx/s) was 0.44 gX/gS, the spe-
cific growth rate was 0.11 h−1 and the volumetric productivity
and activity were 2.3-fold higher than in the previous case.
Figure 4 shows the comparison of the main parameters obtain-
ed with the two strains.

Discussion

Two integrative vectors for lipase productionwere constructed
in this work, pPGKΔ3PRO_LIPB and pKLip-ld. The main
difference between these vectors is that the latter allows the
direct isolation of transformants with multiple copies of the
expression cassettes [26]. This vector contains the defective
auxotrophic marker leu2-d, which is an allele bearing only
29 bp of the 5′ flanking region of the S. cerevisiae LEU2 gene

Fig. 2 Kinetics of cell growth,
enzymatic activity ,and
consumption of glycerol and
nitrogen with Clone 04-MR on
minimal medium with 100 g/L
crude glycerin, pH 7, with a cas-
cade control to maintain oxygen
saturation at 30%

Fig. 1 In blue, positive droplets (PCR amplification detected). Pink line indicates threshold between positive and negative droplets. aAmplification with
CalB primers. b Amplification with Act1 primers
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[31]. In S. cerevisiae, this marker is typically used to maintain
multiple copies of episomal plasmids [31] but since this class
of vectors is not common in K. phaffii, prototrophy is neces-
sarily achieved after multiple plasmid integration events in the
host’s chromosome as previously shown [21].

Over 85% of transformants from both systems showed li-
polytic activity on plates containing tributyrin (data not
shown), thus showing that CalB was efficiently secreted by
the S. cerevisiae α-factor signal sequence.

The recommended 260/230 ratio (related to some of the
extraction contaminants, e.g., phenol and guanidine) to the
ddPCR methodology is around 2 [32, 33], but the samples
were of sufficient quality to continue with the procedure, al-
though it achieved only 1.6 and 1.2, respectively.

For both cultivations, the growths were coupled to the pro-
duction of CalB as expected, since a constitutive promoter
was used. In general, both clones had the same behavior of
production. Nevertheless, the biomass/substrate yield (Yx/s)
for strain 34-MR was slightly smaller (0.44 gX/gS); this is
explainable since the strain used for the modification is

auxotrophic. Volumetric productivity and activity were 2.3-
fold higher in this case, which shows that this multicopy con-
struction generates higher lipase production, as has previously
been reported for other multicopy integration processes. The
production of tumor necrosis factor (TNF) increased 200-fold
with more than 20 integrated copies [34]; hepatitis B surface
antigen showed a linear correlation between copy number,
mRNA and protein [35]; and proinsulin secretion increased
13-fold with 11 copies of the expression cassette [36]. Marx
et al. (2009) [37] found a linear correlation between copy
number and hSOD production. Specifically, for K. phaffii,
some studies with lipase expression found an increase in pro-
tein production with multicopy integration [38–41].

For all parameters, the 34-MR strain showed better perfor-
mance, around 2.4-fold. This behavior was expected because
of the larger number of copies integrated; the increase was
nearly linearly related to the number of integrations, as there
are 3 times more copies of the lipase B gene from
C. antarctica. It is also possible that this number of copies is
close to saturation, due to limits on secretion or transcription,

Fig. 3 Kinetics of cell growth,
enzymatic activity, and
consumption of glycerol and
nitrogen of Clone 34-MR on
minimal medium with 100 g/L
crude glycerin, pH 7, with a cas-
cade control to maintain oxygen
saturation at 30%

Fig. 4 Comparison of biomass/product yield, enzymatic activity, and volumetric and product productivity for both strains on minimal medium with
100 g/L crude glycerin, pH 7, with a cascade control to maintain oxygen saturation at 30%
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and the integration of more copies would reduce the correla-
tion until the productivity becomes stable, independently of
the number of copies, as for the HSA (human serum albumin)
productivity reported by Marx et al. [37]. Notably, the maxi-
mum specific growth rate achieved was half the rate normally
obtained with glycerol (0.2 h–1 3), with both copy numbers,
also a reflection of the auxotrophic characteristic.

The effect of gene dosage on the production of different
microbial recombinant lipases in K. phaffii has also been re-
ported. Under PAOX1, the maximum gene dosage was around
five copies for C. rugosa Lip1 [18] and Rhizopus chinensis
CCTCC M201021 lipase [39]. For the constitutive promoter
PGAP, the gene dosage was lower, three copies; for C. rugosa
Lip2 [42], the same optimal copy number found in this study.

Although this strain produced much less than the highest
cell density (which would be about 120 g/L as previously
achieved in K. phaffii culturing [43]), because of the decrease
in Yx/s, the fed-batch strategy can circumvent this problem and
further increase the parameters obtained. Attempts to find a
strong constitutive promoter and construction to match or
even exceed the activities obtained with the PAOX1 promoter
are important, in order to eliminate the use of methanol. This
system produces the highest standards reported in the litera-
ture, as obtained by Vadhana et al. [44]: 300 U mL−1 at 6 days
of induction. In some cases, such as the hepatitis B surface
antigen, constitutive expression is better than induction be-
cause no induction is necessary and the specific growth rate
is generally higher using glucose or glycerol than using meth-
anol, which leads to faster processes [45]. Obviously, one
must be careful when comparing activity numbers, because
different substrates and methods used generate divergent re-
sults. Vadhana and colleagues used the same method to mea-
sure the activity as in this study, and they achieved a produc-
tion, per hour, very near that obtained with methanol induction
(1.87 U/ml·h with methanol induction, while the present study
achieved 1.5 U/ml·h). These results demonstrate the excellent
potential of K. phaffii for CalB production, and different cul-
ture strategies should be studied in order to explore its full
potential. The enzyme produced on this work was already
used to produce myo-inositol derivates that are intermediates
from pharmacological pathways involved in the synthesis of
building blocks for drugs that inhibit the etiological agent of
Chagas disease, Trypanosoma cruzi [46].

Conclusion

Evaluating the newly constructed K. phaffii strain with a
multicopy gene of C. antarctica lipase B, the increase in the
number of gene copies directly impacted the lipase productiv-
ity. Clone 34-MR, with three copies, showed around 2.4-fold
better performance in terms of volumetric and product pro-
ductivity, although the final biomass decreased by 10%.

The optimal gene dosage to maximize CalB production
under control of the PPGK1 promoter was three copies, similar
to the number obtained with the well-known constitutive pro-
moter PGAP.

Therefore, the novel constitutive promoter PPGK1 showed
high potential for production of this lipase when coupled with
multicopy integration, close to the productivities achieved
when using methanol induction, but without the downsides
of toxicity and hazards involved in using methanol. The pro-
cess described here can easily be scaled up (pilot and indus-
trial), as it is simple and low in cost.
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