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Resumen

Modelar un bioproceso es crucial para tener un entendimiento y predecir variables de
operacién importantes en la industria. Para hacerlo no solo es pertinente modelar el
biorreactor con sus fendmenos de transporte sino también algunos procesos intracelulares
gue transforman el sustrato disponible. De esta forma, el objetivo general de esta tesis es
realizar un modelamiento multiescala que comprende la escala macro (reactor) y la escala
micro (metabolismo celular). La descripcion matemética del biorreactor consistio en un
modelo de compartimentos, con el fin de calcular los gradientes de concentracion. Para la
configuracion dada del reactor se calcul6 un tiempo de mezcla de 70s si la alimentacién es
en el medio del tanque. Por otro lado, se construyé un modelo cinético para predecir datos
experimentales del metabolismo de carbono central de Saccharomyces cerevisiae;
especificamente para la glucdlisis, la ruta de las pentosas fosfato y el metabolismo de
trehalosa y glucogeno. Se realizé la estimacion de parametros y se obtuvo diferentes
respuestas. Por ejemplo, para la glucosa intracelular el error fue del 3.8% y para fructosa
6-fosfato del 1%. Ademas, el modelo derivado aqui para el pool de glucégeno funcionara
como base para trabajos futuros, ya que su modelamiento no ha sido lo suficientemente
explorado en la literatura. Después, se acoplaron ambos modelos a través de la tasa de
consumo de sustrato 1] . Se simul6 un pulso de alimento y se construyeron mapas de calor
gue muestran los gradientes de concentracion en el reactor para la glucosa extracelular,
metabolitos intracelulares y 1} . Por ultimo, se hizo un analisis de sensibilidad segun la
velocidad de agitaciéon y el nUmero de pulsos. Se obtuvo que a una velocidad de 180 o 240
rpm se disminuyen en gran medida los gradientes. Con el segundo analisis, se concluyé
gue tanto la trehalosa como el glucégeno son pooles de carbono que funcionan como

buffer frente a perturbaciones de concentracion en el entorno del microorganismo.

Palabras clave: Modelamiento multiescala, modelo de compartimentos, modelo

cinético, carbohidratos de reserva, Saccharomyces cerevisiae.
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Evaluation of the impact of concentration gradients on the
microbial carbon central metabolism by a multiscale modelling
approach

Abstract

Modelling a bioprocess is key for general understanding and predicting important operation
variables at industry level. To do so, it is not only relevant to model the bioreactor and the
associated transport phenomena, but also to model intracellular processes in charge of
converting the available substrate. In this direction, the general objective of this thesis is to
perform multiscale modeling considering the macroscale (reactor) and the microscale
(cellular metabolism). The mathematical description of the bioreactor consists of a
compartment model to compute concentration gradients. For the chosen reactor
configuration, a mixing time of 70s is estimated when the feeding point is located
somewhere at the middle section of the vessel. On the other hand, a kinetic model is built
to predict experimental data from central carbon metabolism of Saccharomyces cerevisiae;
specifically, glycolysis, pentose phosphate pathway and the trehalose and glycogen
metabolism. Parameter estimation is performed resulting in different responses. For
instance, for intracellular glucose an error of approximately 3.8% is obtained while for
fructose 6-phosphate the error is about 1%. In addition, the model derived here for the
glycogen pool might serve as a basis for future work, because its modelling has not yet
been explored enough in literature. Then, both models are coupled by the substrate

consumption velocity 1} . A feeding pulse is simulated, and heat maps are constructed
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showing concentration gradients throughout the reactor for the extracellular glucose,
intracellular metabolites and 1] . Finally, a sensitivity analysis is performed according to the
agitation speed and the number of pulses. As a result, the observed concentration gradients
are significantly reduced when a stirring speed of 180 or 240 rpm is used. From the second
analysis, a notable remark is that both, trehalose, and glycogen carbon pools, seem to
buffer the carbon flux against concentration perturbations in the microorganism

environment.

Keywords: Multiscale modelling, compartment model, kinetic model, storage
carbohydrates, Saccharomyces cerevisiae.
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Introduccioén

Los bioprocesos se han vuelto relevantes para la sintesis de productos quimicos en la
industria actual, tanto en el sector alimenticio como en el farmacéutico y quimico, entre
otros. Se presentan como una de las mejores alternativas para reemplazar el uso de
energias no renovables como lo son los combustibles fosiles. El objetivo es que por medio
de microorganismos y/o enzimas se sinteticen productos quimicos, a partir de una materia
prima renovable o que sea residuo de otras industrias. Como se quiere competir en
términos econémicos y ambientales con la industria petroquimica, es importante
incrementar los rendimientos y productividades de los bioprocesos (Doran, 2012; Xia et al.,
2015). Para hacerlo, es preciso comprender y analizar los fenbmenos que ocurren en un
biorreactor, generar modelos confiables y representativos que permitan predecir, optimizar

y controlar su desempefio en una planta.

El desempefio de un biorreactor depende tanto de las funciones intracelulares realizadas
por los microorganismos como del entorno extracelular asociado a la hidrodinamica del
fluido. De esta forma, se hace necesario un estudio y un analisis en escalas diferentes, en
particular, una escala micro caracterizada por el metabolismo al interior celular y una
escala macro que tenga en cuenta los fenémenos de transporte en el reactor y su influencia
sobre el comportamiento metabdlico del microorganismo. Por tanto, no solo es analizar
cada «mundox» por separado; sino también, la interaccién y acoplamiento entre ellos. De
esto se trata el modelamiento multiescala, el cual ha sido tema central para varios
investigadores recientemente (Hajian et al., 2020; Haringa et al., 2018; Morchain, 2017a).
Con esto se busca un entendimiento mas soélido para realizar un escalado mas apropiado
desde una escala de laboratorio hasta la industrial y que conlleve a su vez un impacto

econoémico positivo.

El objetivo de este trabajo es la presentacién de un modelo multiescala que comprende un
modelo no ideal para un biorreactor, en el que especificamente se hace una descripcion

por compartimentos, con el fin de identificar un perfil de concentraciones a lo largo del
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tanque. Ademas, este se acopla con un modelo cinético desarrollado a partir de datos
experimentales de la dinAmica de algunos metabolitos intracelulares de la levadura

Saccharomyces cerevisiae.

Cabe aclarar que el modelamiento multiescala es un concepto relativamente reciente para
el area biologica o de bioprocesos. En particular, Charpentier en 2009 comienza a ilustrar
y describir la importancia de tomar una metodologia multiescala en la Ingenieria
Bioquimica y de su protagonismo para el desarrollo de una industria sostenible que genere
beneficios econdémicos, sociales y ambientales; supliendo las demandas del mercado
(Charpentier, 2009).

Y es que tradicionalmente este no ha sido el enfoque adoptado para el desarrollo de
bioprocesos, pues su disefio comunmente se ha analizado y descrito desde un punto de
vista macro; emulando los procedimientos tradicionales de la Ingenieria Quimica, en donde
se toma al microorganismo solo como un catalizador. Por ejemplo, en el tltimo medio siglo,
se han desarrollado estudios con una perspectiva desde la Ingenieria de las Reacciones
Quimicas, en la cual el esfuerzo matematico va dirigido a la descripcién de la cinética
(bio)guimica (velocidades de reaccion) y los factores que la afectan. Aqui, la hidrodindmica
pasa a un segundo plano y si es necesario, se explica de forma sencilla. Por otro lado,
también estd el enfoque de la Mecanica de Fluidos, donde se intenta describir
detalladamente flujos turbulentos y perfiles hidrodinamicos en reactores. Sin embargo, la

cinética (bio)quimica no es protagonista (Morchain, 2017a).

Estos dos enfoques clasicos por separado resultan no ser suficientes para el disefio de un
proceso biolégico, pues la cinética celular contribuye a la formacion de gradientes de
concentracion en el reactor; pero, a su vez, estos gradientes afectan y generan cambios
en el metabolismo celular. Lo anterior significa que hay un acoplamiento en dos
direcciones, a diferencia de los procesos quimicos (Pigou & Morchain, 2015). Esto implica
gue, describir los fenémenos implicitos en un biorreactor sea un desafio mayor, y es ahi

donde el modelamiento multiescala juega un papel importante.

En ese orden de ideas, para hacer un modelo mas fiable que pueda predecir escenarios
propios de la industria, es necesario describir tanto algunas funciones intracelulares como

la hidrodinamica del biorreactor simultineamente. De ahi que estudios sobre
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modelamiento multiescala resultan imprescindibles y pertinentes para su aplicacion en la
industria, con fines de generar mayores rendimientos que signifiquen un impacto positivo
en la economia del bioproceso. Por consiguiente, los resultados del modelamiento
realizado en el presente trabajo representan un complemento a una base que esta siendo
construida para que, a partir de esta, se generen modelos mucho mas completos,

aprovechando las herramientas computacionales actuales y posiblemente futuras.
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1.1 Modelamiento de bioprocesos

Modelar un bioproceso es representarlo matematicamente, o bien desde una perspectiva
puramente tedrica (modelo mecanicista), o bien fundamentarse en expresiones que no
tienen una base biolégica, pero que son obtenidas a través de datos experimentales
(modelos empiricos). Generalmente, existen tres objetivos para realizar un modelamiento,
a saber: lograr un entendimiento del proceso como tal, hacer predicciones de variables
importantes en la industria como la productividad y rendimientos o para realizar un control

de procesos (Luo et al., 2021).

Un bioproceso se compone de tres fases: preparacion y pretratamiento de materias primas
—upstream—, el biorreactor y el posterior proceso de separacion —downstream— (Hori &
Unno, 2011). El modelamiento se puede realizar a cada una de estas etapas; no obstante,
modelar el biorreactor es de suma importancia ya que es el nacleo de la planta y es en él
donde el sistema biol6gico (microorganismos, enzimas, células de plantas o animales)

sintetiza el producto de interés que responde a demandas del mercado (Zhong, 2011).

Segun Morchain (2017b), para hacer un modelo completo del biorreactor, se debe tener
en cuenta el problema de la hidrodinamica, las expresiones de trasferencia de masa, un
balance de poblacion de las células y las reacciones de la fase biotica (por ejemplo,
reacciones del metabolismo para un microorganismo). Sin embargo, combinar estos
submodelos resulta en un trabajo complejo, considerando la variacion de escala y tiempos
caracteristicos (Morchain, 2017b). Es alli en donde el modelamiento multiescala juega un

papel importante.
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1.2 Modelamiento multiescala

Se entiende como modelo multiescala un modelo matemético conformado por dos o mas
submodelos que describen fenédmenos en diferentes escalas —definidas por la dimension
espacial o por tiempos caracteristicos—. Generalmente, para implementar un modelo
multiescala, se siguen tres pasos, a saber: Identificar las escalas a analizar; desarrollar
submodelos apropiados para cada una de ellas; y unir o0 acoplar estos submodelos (Ingram
et al., 2004).

Particularmente, para un bioproceso, se identifican las escalas mostradas en la Figura 1-1.
En primer lugar, se encuentra la escala pico (p 1 &) que corresponde al nivel del genoma,
en donde son importantes los procesos transcripcionales; las siguientes son la escala nano
(p T &) y micro (p T &) que comprenden las enzimas y otras macromoléculas con
distintas funciones en la célula (por ejemplo las diferentes regulaciones alostéricas); luego,
en el nivel meso ( p L&) se destacan los biorreactores y equipos con una funcién
especifica como de separacion, transferencia de calor o de suministro de fluidos de
servicio; y, por Ultimo, la escala macro ( p L&) que consiste en el conjunto de estos

para la conformacion de una planta industrial (Charpentier, 2009).

v Y . v ) 4 ) ) v
Escala pico Escala nano Escala mico Mesoescala Macroescala
Gen Enzima Entorno Biorreactores [ Planta
I microorganismoT = industrial

. I St I = Unidad de = Interaccidn
Funcion Planta celular .
Agregado activo separacion con ambiente

Figura 1-1: Representacion de las escalas en un bioproceso. Adaptado de (Charpentier,
2009).
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También, en la Figura 1-1 se aprecia que existe una interaccion directa entra la escala
micro y la mesoescala. Por tal motivo, si se realiza un modelo para cada una, resultaria
interesante observar como el metabolismo del microorganismo se ve afectado por su
entorno, que cambia segun la hidrodinamica del fluido en el biorreactor. De ahi, la
relevancia que tienen estas dos escalas para el modelamiento de un bioproceso. De hecho,
autores como Morchain (2017b) destacan la fase bittica y el biorreactor para realizar una
descripcidon matematica de un proceso bioldgico; asi se muestra en la Figura 1-2. Alli se
resumen los principales enfoques que se han seguido para modelar el biorreactor y la

poblacién del microorganismo con su metabolismo.

Modelamiento de procesos I}il}ll:'}gil:usl

[ e

= e ———

Hidrodinamica tres|[Transferencis
; fases G-L

i
|
1
: n ’_‘_‘ _ LS
Fl::-es.tru:turadq |F_=,tru:tura;:||::-|| Fisiclogis || Morfologia | ?HI | CMA |CFD|

h1EtE|b:'}Ii§ Leyes de equilibric

l Ardilisi e fiujo mestabdlion

I
I
:
i
| Monad p=Ff{5) :
e Dinamico , Pirt v=f !
uasi-equilibrio \—'—1 Modelo metabélico W) :
I 1 dictivo :
— predic
ref{s,x) |1:-|:|E | FIJI'II:II}I'I Delalr .
I
I

r=fg,x,a) r=fig, x).qll)

Resactor ideal
ChA: Modelo compartimentos
CFD: Dinamica de fluidos computacicnal

G-L: Transferencia masa gas-liguido
L-5: Transferencia masa liouido-sclido

Figura 1-2: Enfoques de modelamiento para un proceso biologico. Adaptado de
(Morchain, 2017b).

En primer lugar, se observan diferentes enfoques para describir la poblaciéon celular:
inicialmente, existe una distincién entre considerar si ellas varian segun su morfologia o

fisiologia (balance de poblacion), o bien suponer unas propiedades celulares promedio. A
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su vez, este Ultimo enfoque se clasifica en modelos estructurados y no estructurados,
dependiendo si se tiene en cuenta partes o compartimentos dentro de una misma célula
(Gikas & Livingston, 1998; Muloiwa et al., 2020). Por otro lado, se encuentra la parte del
reactor en donde se debe tener en cuenta la transferencia de masa y la hidrodinamica.
Esta Gltima se puede modelar de tres formas distintas: mezcla ideal, a través de un modelo

de compartimentos (CMA, por sus siglas en inglés) o CFD.

Finalmente, en la Figura 1-2 se observa un cuadro especialmente dedicado a las
biorreacciones realizadas por el microorganismo. Alli se ilustran los diferentes enfoques
desarrollados para representar el metabolismo celular. Se destaca el modelamiento
cinético (dindmico), el andlisis de flujos metabdlicos (estado estacionario) y modelos como
el de Pirt en el que variables como el rendimiento dependen solo de la velocidad de

crecimiento [.

Por lo anterior, es necesario seleccionar un enfoque tanto para la fase bittica y el
biorreactor; esto con el fin de contar con ambos submodelos para realizar un modelamiento

multiescala de un bioproceso.

1.3 Modelamiento de biorreactores

De forma general, el disefio de biorreactores contempla balances de masa y energia
globales para el tanque, suponiendo una mezcla perfecta. Ellos se escriben para cada
componente y, por supuesto, para la biomasa; asimismo, se hacen para operaciones
continuas, batch y fed-batch. Los términos de transferencia de masa y de calor suelen
basarse en expresiones o correlaciones matematicas que dependen del tipo de biorreactor
y de las propiedades de los fluidos (Nielsen, 2014; Van’t Riet, 1991). Para el crecimiento
de biomasa pueden considerarse conceptos bésicos como la ecuacion de Monod o bien,
usar algunos mas estructurados como modelos de caja negra o modelos metabdlicos (von
Stockar, 2013).

Cuando se hacen pruebas de laboratorio en un reactor de tamafio pequefio —por ejemplo,

3 0 5 litros—, en donde se recogen datos experimentales concernientes a velocidades de
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reaccion y rendimientos, los fenbmenos de transporte no son el paso limitante del
bioproceso. No obstante, en la industria se encuentran tanques de tamafios considerables
Yy, por tanto, suposiciones como la mezcla ideal no resulta adecuada, al menos hasta antes
de llegar al estado estacionario; en ese sentido, existen gradientes de concentracién a lo
largo del tanque. Noorman y Heijnen (2017) evidencian este hecho y describen el problema
del escalado de bioprocesos, ya que a un nivel industrial los fenédmenos de transporte si
resultan relevantes. Alli, ejemplifican el uso de un modelo de compartimentos como un
procedimiento para escalar hacia abajo desde las condiciones de operacién en planta
hasta su evaluacion a nivel experimental (scale-down). Ademas de lo anterior, ellos
exponen que la poblacion del microorganismo no se comporta de igual forma en todo el
espacio del reactor, debido a estos gradientes que existen a escala industrial (Noorman &
Heijnen, 2017).

El metabolismo de las células responde a cambios en su entorno; por ese motivo, resulta
pertinente modelar el reactor de forma no convencional. Esto es, considerar que la mezcla
no es perfecta y realizar un andlisis cuantitativo de los gradientes de concentracion. Para
ello hay dos opciones principales: un modelo de compartimentos o por dinamica de fluidos
computacional (CFD —Computational fluid dynamics—, por su sigla y nombre en inglés)
(Morchain, 2017b).

1.3.1 Modelo de compartimentos

Un modelo de compartimentos consiste en dividir la zona espacial del tanque de
biorreaccion en volumenes iguales y suponer que cada uno estd mezclado
homogéneamente (Pigou & Morchain, 2015). El nimero de estas particiones depende del
tamafio del reactor y de la decision propia del modelador. En los afios 90 se comenzé a
hablar concretamente de un modelamiento de compartimentos para representar reactores

industriales (Jourdan et al., 2019).

Desde este periodo se han desarrollado algunas descripciones matematicas que varian
segun el autor. Por ejemplo, Mayr et al. (1993) realiza un andlisis para un tanque tanto con
1 como con 3 agitadores. Alli, se considera dos zonas principales en el reactor: la primera

con un volumen fijo constante y la otra compuesta por una cascada de compartimentos.
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Por otro lado, Vasconcelos et al. (1995) definieron tres flujos que representan la
hidrodinamica e interconectan las distintas zonas en las que dividieron espacialmente el
tanque. Basandose en estos mismos flujos —pero cambiando ciertas definiciones y la
estructura compartimental—, Vrabel et al. (1999- 2000) desarrollaron su propio modelo
para biorreactores industriales con 4 agitadores. Ademdas, se han hecho algunas
descripciones mateméticas no solo para reactores agitados sino también para columnas
de burbujeo, en donde a este modelo de compartimentos se le denomina red de zonas
(Zahradnik et al., 2001).

En los trabajos anteriores es comun encontrarse con la definicion de flujos que caracterizan
la hidrodindmica. Estos son originados por el agitador o por la potencia neumética
generada por el gas (en caso de que haya inyeccién de aire, por ejemplo). De este modo,

se tienen los siguientes tres flujos:

A Flujo de circulacion (CF): Es el flujo causado por la potencia mecanica del agitador.

A Flujo de intercambio (EF): Se ha visto en reactores industriales que existe un
intercambio turbulento en el sentido axial a lo largo del tanque, debido a los torbellinos
presentes.

A Flujo inducido (IF): Solo esta presente si hay inyeccidbn de gas y representa la
contribucién originada por la potencia neumatica generada por este. Ademas, como la
interconexion entre las zonas de distintos agitadores solo aparece debido a las

burbujas, se considera que el responsable es este tipo de flujo.

El CF esta presente tanto cuando no hay gas como cuando si lo hay, ya que solo depende
del agitador. Este se puede observar en la Figura 1-3 como la flecha circular. En esta
imagen también se muestra el IF que solo esta presente cuando hay inyeccién de aire. Se
aprecia que este flujo interconecta las zonas o loops de los agitadores. Por ultimo, el EF
no se ilustra en esta figura ya que es un flujo axial que interconecta los distintos

compartimentos. Por tanto, depende de la estructura que se adopte para el reactor.

Concretamente, en la Figura 1-3 se muestra un tanque con dos turbinas radiales Rushton;
al lado izquierdo no hay flujo de gas mientras que al lado derecho si. Como se nota, existe
un patron de flujo caracteristico en un reactor con agitadores, el cual cambia si hay

alimentacion gaseosa.
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Figura 1-3:  Patron de flujo en un reactor con agitadores Rushton cuando hay presencia

0 no de un gas. Adaptado de (Vrabel et al., 1999).

Es preciso sefialar algunos puntos importantes de este patrén hidrodinamico:
independientemente si se inyecta gas o no, se observan loops que indican el movimiento
del flujo liquido, justo por encima como por debajo de los impulsores. Cabe destacar que
esto es vélido si el espacio entre turbinas es al menos el doble que el diametro de ellas.
De lo contrario, las zonas de flujo de los agitadores se mezclarian entre si y se obtendria
un patrén de flujo cadtico. Ahora bien, es imprescindible sefialar las dos principales
diferencias entre el patrén de la izquierda y el patron de la derecha en la Figura 1-3: en
presencia de un gas existe una interconexién entre un loop de un agitador con el loop del
otro (representado por IF); ademas, hay una formacién de un loop adicional en la parte

superior del reactor en comparaciéon cuando no hay gas.

A continuacion, se expondran dos variables analizadas en el disefio de un reactor y su
relacion con un modelo de compartimentos (Tiempo de mezcla y potencia de los

impulsores).

A Tiempo de mezcla: El andlisis del problema del mezclado en reactores industriales
conlleva al estudio del tiempo de mezcla. Este se define como el tiempo requerido para
llegar a cierta homogeneidad en la concentracion de un trazador en un tanque, después

de haberlo inyectado como un pulso. Frecuentemente, se considera por norma que
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este grado de homogeneidad se alcanza cuando la concentracién del trazador es

uniforme en un 95% en todo el espacio (Ascanio, 2015; Van't Riet, 1991).

Existen distintas correlaciones para hallar matematicamente el tiempo de mezcla.
También se emplean modelos propios de reactores no ideales para calcularlo. Por
ejemplo, en el modelo de compartimentos se puede simular la adicién de un trazador
y determinar el tiempo que toma en que la concentracion sea 95% uniforme. En la
Figura 1-4 se muestra la simulacion realizada por Pigou & Morchain (2015) para hallar
el tiempo de mezcla con el modelo de Vrabel. Se observa que el valor calculado se
encuentra en el rango de 200s — 250s para que sea uniforme la concentracion del
trazador en un reactor de 22 & ¢ con 4 agitadores.

200 T T T

T b, ]
J— ..rtram.r:.mp 1
----itracery ..

..... - (tracer}, . |

150

100

Relative tracer concentration (%)

o bt ' : ' : °
0 50 100 150 200 250 300

Time (s}

Figura 1-4: Simulacién realizada por Pigou & Morchain (2015) para el tiempo de

mezcla cuando el trazador es inyectado en el puerto superior.

Potencia entregada por los agitadores en un reactor: Por otra parte, en un modelo
de compartimentos es necesario establecer cuantitativamente la potencia entregada.
En un sistema con mdltiples agitadores existe un factor importante a considerar: se
reporta en la literatura que —bajo condiciones gaseosas— la potencia suministrada al

liquido por el agitador del fondo es menor a la potencia entregada por los demas
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agitadores. Lo anterior se debe a que este agitador es el primero que entra en contacto
con el gas inyectado y, por tanto, actila como un distribuidor de este. De ahi que los
demas agitadores no reciban la misma cantidad de gas y su potencia sea mayor

(Doran, 2012; Nienow, 1998). Este hecho se aprecia en la Figura 1-5, ejemplificado
para un reactor con dos turbinas Rushton. Se nota que el factor — es menor para el

agitador del fondo en comparacion con el superior.
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Figura 1-5: Potencia relativa — en un sistema con dos agitadores Rushton.

Tomado de (Nienow, 1998).

En términos matematicos, el agitador del fondo suele considerarse como si fuera el
Unico agitador que hubiese en el reactor. Es decir, las correlaciones dirigidas a
determinar la potencia de un reactor con un solo agitador, se usan también para
calcular la potencia entregada por la turbina del fondo en un tanque con mdltiples
agitadores (Vrébel et al., 1999). En particular, una correlacion obtenida por Cui et al
(1996) se muestra en la ec. (1-1.1) - (1-1.2). Esta ecuacién depende solo de tres
variables que determinan parte del disefio del reactor: caudal de gas 0 , velocidad de

agitacion U y diametro del propulsor O.
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Por otro lado, los agitadores restantes se comportan similarmente entre si; no obstante,
se tiene que emplear otra expresion para ellos, con el fin de hallar la potencia relativa
— . Sin embargo, hay pocas ecuaciones disponibles en la literatura para hallar esta

potencia; por tanto, se puede usar la ec. (1-2), la cual es una correlacién que permite
hallar la potencia total entregada en un sistema dual de agitadores (Vrabel et al., 1999).
Con el procedimiento que se explica a continuacion, se logra calcular la potencia del
segundo impulsor. Si se tiene un sistema con mas agitadores, entonces este valor
servird también como potencia calculada para los demas.

. 6 oo ° (1-2)

v P& ¢ TG—S

0 QI heé O QdDOTEIMED 61 OEHWHIERHNT Qi 'R DR

El valor de 0 se halla teniendo en cuenta la ec. (1-3). Esta relaciéon simplemente
expresa que, para una condicibn no gaseosa, la potencia total de ¢ agitadores es
¢ veces la de un solo agitador (Doran, 2012). Como se quiere calcular 0 , es claro que
£ C.

0 e} (1-3)

Ahora bien, para calcular la potencia de un solo agitador sin presencia de gas, 0 , se
recurre a la clasica expresion mostrada en la ec. (1-4) donde aparece el nUmero de

potencia.
v 0”00 (1-4)

Finalmente, teniendo 0 ademés de 0 para el agitador del fondo, se halla la potencia

bajo condiciones gaseosas para el agitador 2—visto desde el fondo del reactor hacia
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arriba—. Este valor puede usarse para los demas agitadores (excepto el del fondo). En
resumen, se tendra dos valores distintos de potencia 0 : uno para el agitador del fondo
y el otro para los agitadores restantes del reactor. A su vez esto implica que haya
también dos valores diferentes para CF, IF y EF.

A Modelo de compartimentos de Vrabel: El modelo desarrollado por Vrabel (1999-
2000), sustentado por mediciones experimentales, se basa en conceptos propios de la
hidrodinamica en un biorreactor industrial de 30 & . Esto se refleja en la estructura de
compartimentos supuesta y en las expresiones matematicas que definen los tres flujos

caracteristicos del modelo (Vrabel et al., 1999, 2000).

Para el desarrollo del modelo, Vrabel toma como base el tanque mostrado en la Figura
1-6. Como se aprecia, hay un total de cuatro turbinas Rushton, cada uno de 0.7m de
diametro; espaciados entre si por 1.46m. El volumen de trabajo es de 22 & y existen

tres puertos de alimentacion.
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: : 1209m
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Figura 1-6:  Configuracion del biorreactor empleado para el modelo de compartimentos.
Adaptado de (Vrabel et al., 1999).
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Para esta configuracién, se debe establecer el nUmero de divisiones a incorporar en el
modelo. Con el fin de reproducir el patron de flujo considerado en la Figura 1-3, se infiere
gue se deben tener minimo 3 filas de compartimentos por cada impulsor; de esta forma,
se garantiza representar los dos loops asociados a este. El nUmero de compartimentos por
fila depende tanto de la configuracibn como del tamafio del reactor. Por ejemplo, segun
andlisis de sensibilidad del comportamiento de la hidrodindmica para la configuracion
ilustrada en la Figura 1-6, es suficiente con considerar 5 de ellos por cada fila (Vrabel et
al., 1999). Sin embargo, este nimero de compartimentos no es estricto y puede cambiar
segun criterio del modelador, obviamente considerando el patron de flujo generado en el

reactor.

Si se toma el minimo nimero de filas (3) y el minimo nimero de compartimentos en cada
una de ellas (5), se tienen 15 compartimentos para modelar cada regién generada por un
impulsor. En la Figura 1-6 se describen 4 agitadores; de este modo, para esta
configuracién se tendran 60 compartimentos. Si no se considera la presencia de gas en el
biorreactor, esta cantidad de 60 es suficiente para representar totalmente el tanque. En
cambio, si se tiene en cuenta en el modelo la inyecciébn de aire, es imprescindible
contemplar el loop que aparece en la parte superior del reactor (ver Figura 1-3). Con base
en lo anterior, esta zona se representaria con 10 compartimentos. Luego se tendran un

total de 70 cuadros para modelar el tanque.

El modelo de Vrabel asume las siguientes caracteristicas y suposiciones:

A El modelo de compartimentos es realizado para la mitad del reactor; es decir, se
plantea que hay simetria axial. De ahi que no sea indispensable hacer la descripcién
matemética para todo el tanque.

A En ese sentido, cada agitador genera dos loops: uno arriba y otro debajo de él. Cada
uno de estos loops se consideran como tanques agitados en serie que tienen un
intercambio de flujo axial EF (ver Figura 1-7).

A Como ya se menciond, la corriente de liquido que une dos zonas de diferentes
agitadores es igual al flujo inducido (IF).

A El IF tiene una influencia importante en la formacién del loop que aparece en la parte

superior del reactor, pues aparece solo cuando hay presencia de gas.
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A CF e IF son flujos reales que van en una sola direccion dentro del tanque. Por su parte,
EF es un flujo virtual o aparente que tiene en cuenta el intercambio turbulento entre

compartimentos y se modela como un flujo en dos direcciones.

En la Figura 1-7 se muestran los compartimentos necesarios para modelar el loop superior
y la regién abarcada por el cuarto agitador —visto de abajo hacia arriba—. Los primeros
estan representados por las dos primeras filas (10 compartimentos sombreados) y los
segundos por las tres ultimas filas respectivamente (15 compartimentos en blanco, excepto
el nimero 16 donde se ubica espacialmente el impulsor superior). De forma anéloga, se
puede ilustrar las regiones de los otros tres agitadores. Tanto en el compartimento nimero
8 como en el 23 se observa que IF es el enlace entre distintas regiones del reactor. El
agitador superior ubicado en el cuadro 16 da lugar a sus dos loops propios: uno en sentido
contrario a las manecillas del reloj, pasando por los compartimentos 16, 17, 18, 19, 20, 15
,14, 13, 12, 11; mientras que el otro va en el mismo sentido de las manecillas del reloj,
comprendiendo los compartimentos 16, 17, 18, 19, 20, 25, 24, 23, 22, 21. Como se hota,
estos dos loops comparten 5 compartimentos y el flujo entre ellos es el doble que el flujo
entre los compartimentos no compartidos. No obstante, el flujo en todo el loop representa

una suma de CF (potencia mecanica) e IF (potencia neumaética).



18 Tesis de Investigacion

Parte superior del reactor

1 | 2 || 3 4 |l 5
! + | Il
iIT T lv‘]‘ T cral ll
6 jemm| 7 |e==| 8 |e=mf o 10
ler, il l IR
T | 2
11 (el 12 || 13 [dmm| 1 |emy 15 -
[l 1 er, Tl Tl Tl oF Tl ﬂ-/CF.fE
— R — L % 2 | |4
" < Il o 4 u:'
- 1 1 CF/2
21 2 |em| 23 2 25

TR T T
IF

Agitador superior

Region del agitador superior

Figura 1-7: Representacion por compartimentos de la parte superior del reactor.
Adaptado de (Vrabel et al., 1999).

A partir de las divisiones e interacciones en cada compartimento se definen

matematicamente los tres flujos que determinan el modelo. Sus definiciones pueden variar

segun el autor, pero aqui se exponen los presentados por Vrabel et al. (1999). Inicialmente,

se expresa CF teniendo en cuenta la ec. (1-5), usada para hallar el caudal de descarga de

un agitador, bajo inyeccion gaseosa en el tanque 0

. 0
N 0

0 o0 @EDQI ¢ 6ol O"EEEER WD ETad QIEMa d@pé £ i 0 WeE 0Q

Od) Q& ¢ XX @D MR @ Qo REX'QQO WHKE 6 QWG QE i

0 d) €0 QHOASBEE | Qi R DD

. 0

Algunos aspectos relevantes por resaltar de la ec. (1-5) son: el factor —  considera el

efecto del gas en el caudal de descarga que entrega el agitador. Especificamente, — es

menor a uno, puesto que la potencia brindada por la turbina Rushton al liquido cuando

existe un flujo gaseoso es menor respecto a cuando no lo hay; esto gracias a la formacién



Marco teérico 19

de cavidades cerca de la hoja del agitador, debido al gas (Doran, 2012; Nienow, 1998).
Por otro lado, tanto el valor para 0 como paraf depende del tipo de impulsor. Si es una

turbina Rushton radial, los valores tomados seran 0.75 y 0.34 respectivamente.

8

o) 000 (1-6.1)

C~z| c2

O cz@zo (1-6.2)

El calculo del flujo de circulacion se muestra en la ec. (1-6.1). Se aprecia que difiere de 0

solo en la constante U . Esta se relaciona con 0 mediante la ec. (1-6.2): el nimero 2

proviene de suponer que CF es el doble del caudal de descarga 0 , con el fin de tener en
cuenta el flujo que es arrastrado por moméntum. Ademas, en la practica, CF no es
constante en toda la direccion radial; por tanto, se establece que el valor es el 80% del

maximo obtenido.

Para el flujo de intercambio EF, se deben tomar conceptos y expresiones concernientes a
liquidos turbulentos que contienen eddies o remolinos. En primer lugar, se parte de la

definicion de la velocidad cuadratica media de fluctuacién bajo condiciones gaseosas 6

o Qa (1-7.1)
R ) (1-7.2)
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O es la longitud caracteristica de los eddies y esta correlacionado con el diametro del
agitador segun la ec. (1-7.2). Por su parte, ‘Q es la potencia disipada bajo condiciones
gaseosas descrita por la ec. (1-7.3), en la cual se nota que depende tanto de la potencia

mecénica entregada por el agitador (0 ) como de la contribucién neuméatica dada por el
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gas ('@ ). Finalmente, a partir de estas ecuaciones junto con la ec. (1-7.1), se llega a una

expresion para el flujo de intercambio bajo aireacion (O0):

0 5450 7
—— 0]
00 mr'YOT p - — W (1-8)
T YOp -

El flujo inducido IF se define mediante la correlacion de la ec. (1-9) (Vasconcelos et al.,
1995). Esta expresion relaciona el flujo volumétrico de gas inyectado (0 ) con el caudal de

descarga del agitador (0 ):

000l o "
0 ) 8 . (1-9)
vo

cer

"Q es una constante de proporcionalidad y 'Q es una constante que depende de la

configuracion dimensional del reactor. La ec. (1-5) se usa para reemplazar el valor de 0 ;

de esta forma, la relacion entre las constantes es: Q —.

La descripcion del modelo se completa con el balance de masa para cada compartimento
una vez definidos los tres flujos que caracterizan la hidrodindmica. La ec. (1-10.1)
representa este balance con base en concentraciones para el componente “Qy que tiene
en cuenta un término reactivo Y y un término de transferencia de masa gas-liquido "Y
(Pigou & Morchain, 2015):

5
(A)TT_ Y Y 0 R0 0 0 f (1-10.2)

O-

O ; (1-10.2)

En la descripcion del balance se tiene la matriz de flujos 0  de dimension U w pdonde U
es el nimero de compartimentos totales que se consideran en el modelo. Asi, U

representa el flujo total que va desde el compartimento m-ésimo al compartimento n-ésimo.
Este flujo puede ser una contribucion de CF, IF o EF, segun lo ilustrado en la Figura 1-7.

El volumen de cada compartimento & se asume constante.
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La ec. (1-10.1) se transforma a la ec. (1-10.2) expresando Y en términos de la velocidad
especifica de consumo o produccién 1] del componente (¥ de la concentracién de biomasa
®. Por su parte, Y se da en términos del coeficiente de transferencia de masa "Qoy de la

concentracion interfacial del componente “Qque puede aproximarse a la de saturacion 6°.

Por ultimo, cabe resaltar que 1} es un término relevante, ya que por medio de él se puede
realizar el acople entre este submodelo con el modelo cinético cuya descripcion
matematica también comprende estas velocidades especificas, tanto para los sustratos

consumidos como los productos sintetizados por el microrganismo.

1.3.2 Dinamica de fluidos computacional (CFD)

Un modelamiento por CFD implica solucionar las ecuaciones de Navier-Stokes (balances
de momentum) mediante métodos numeéricos, usando software especializados. Como
resultado se obtiene principalmente perfiles de velocidad que ilustran el comportamiento
hidrodinamico del fluido en un reactor. El primer paso para empezar con este
modelamiento es discretizar espacialmente el reactor en pequefios volimenes. Este
proceso se conoce como mallado. Si se requiere mas precision en los resultados el
discretizado debe establecerse en volumenes més finos; no obstante, esto implica una
demanda computacional mayor (Nadal-Rey et al., 2021; van Leer & Powell, 2010). Un
enmallado tipico de un biorreactor se ilustra en la Figura 1-8 a). El tamafio de las celdas
es reducido, con el fin de calcular las velocidades en las esquinas, las zonas cercanas a
las hojas de los agitadores y al eje principal. Los vectores de velocidad calculados para la
geometria se muestran en la Figura 1-8 b) (Gelves et al., 2014). Cabe destacar que el

patron hidrodinamico corresponde al expuesto por la Figura 1-3.
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Figura 1-8: Modelamiento CFD para un biorreactor de 0.18 & con tres turbinas
Rushton, dos bafles y un dispersor de aire en el fondo a) Enmallado de la geometria. b)
Vectores de velocidad del liquido wfw . Tomado de (Gelves et al., 2014).

Para tener resultados precisos, también es necesario discretizar el tiempo en valores muy
pequefios. Especificamente, para procesos fermentativos en donde hay agitadores y dos
fases (liquido-gas) el paso de tiempo debe estar en el rango de 1-10 ms para arrojar
resultados correctos. Para un biorreactor con dos fases se suelen seguir dos enfoques
principales de modelamiento, denominados Euler-Euler y Euler-Lagrange. En el primero
tanto la fase gaseosa como la liquida son tratadas como fases continuas con intercambio
de masa. En el segundo la fase gaseosa se modela dependiendo del numero de burbujas

y su desplazamiento a lo largo del tanque (Nadal-Rey et al., 2021).

Por otro lado, cuando se hace este tipo de modelamiento en procesos biologicos, ademas
del balance de momentum, se tiene en cuenta los balances de masa y generalmente una
cinética simple para el consumo de la fuente de carbono. De esta forma, se obtienen
perfiles de concentracion de sustrato en reactor, pero sujetos al tiempo discretizado en el

modelo. En la literatura se encuentran algunos trabajos. Por ejemplo, Siebler et al. (2019)
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realizan un modelamiento por CFD para el consumo de mondéxido de carbono por parte de
C. ljungdahlii en una columna de burbujeo de 125 & . Los autores obtuvieron un perfil de
concentracion para CO en donde se visualizan los gradientes de concentracion. La cinética
usada fue una expresion hiperbdlica para el consumo. Por otra parte, Haringa et al. (2016)
se enfocaron en modelar los gradientes de glucosa extracelular consumida por P.
chrysogenum en un reactor agitado de 54 & . Alli, para la cinética de consumo de sustrato

se uso la expresion de Herbert-Pirt.

En la Tabla 1-1 se muestra un cuadro comparativo entre los dos tipos de modelos
disponibles (compartimentos y CFD) para analizar y cuantificar gradientes de

concentraciéon en un biorreactor.

Tabla 1-1: Cuadro comparativo entre el modelo de compartimentos y CFD
Modelo compartimentos CFD
- Bajo costo computacional. - Permite la elaboracion de

- Cuantifica 'y permite la perfiles de temperatura,

elaboracion de perfiles en o
concentracion y de

donde se muestran gradientes : :
velocidad a un nivel alto de

de concentracion e incluso de
detalle en el reactor.

temperatura en un reactor. ,
- Sus resultados son mas

- Modelo  flexible capaz de precisos y tienen en cuenta

i acoplarse con otros modelos
Ventajas P zonas del reactor

mas complejos. - .
especificas como esquinas y
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bafles.

realizar un escalado racional de . .,
- Funciona también como
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Las ecuaciones diferenciales se
pueden resolver para tiempos

de corrida largos.

observar mejor los
problemas de mezclado en

tanques industriales.

Desventajas

Generalmente, los volumenes
de los compartimentos se
consideran fijos y por tanto no
se puede considerar aqui
cambios de volumen, debido a
condiciones externas como
flujos de entrada.

No genera resultados sobre el
perfil de velocidad de flujo

No es posible considerar partes
especificas de la geometria del
reactor como esquinas y puntas
de los impulsores, con fines de
observar el comportamiento de
los gradientes alli.

Ecuaciones de flujo provienen
de supuestos y empirismos, lo
gue puede limitar el modelo
para configuraciones de

reactores no convencionales.

Gran demanda de tiempo de
computacion.

La implementacion de este
modelo implica de por si un
costo de tiempo para el
software, lo que resulta
exhaustivo al acoplarse con
otros modelos complejos.
Como los pasos de tiempo
son muy pequefos, la
simulacion se hace para
algunos minutos de proceso.
Para un tiempo de batch
completo no es factble
implementarlo.

Su precision requiere de
tener muy claras las
propiedades fisicas del
medio. Para un sistema de
dos fases puede significar un

modelado mas complejo.

Con base en la Tabla 1-1, se puede inferir lo siguiente: el modelamiento por CFD se
emplea si se quiere tener un perfil muy detallado de velocidades y concentracion de
sustrato en toda la geometria del biorreactor. A causa de la alta demanda en el tiempo de
computacion, el modelo cinético a considerar debe ser en lo posible sencillo. Aunque se
supere la demanda computacional y se logre acoplar CFD con una cinética elaborada (que
tenga en cuenta cambios en la concentracion de algunos metabolitos) no se obtendria

resultado esperados. Esto debido a que el paso de tiempo en el CFD es instantaneo (del
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orden de milisegundos), mientras que la respuesta metabdlica se refleja al paso de algunos
minutos. Ademas, como se expone en la Tabla 1-1, el tiempo de corrida para un CFD es
de maximo unos minutos. Todo lo anterior implica que no se haria un modelamiento

multiescala aprovechable.

Por otro lado, el modelo de compartimentos es sencillo de implementar y no demanda un
costo computacional apreciable. Por consiguiente, es flexible en acoplarse con modelos
complejos como lo puede significar una cinética que prediga cambios de concentracion de
metabolitos con el tiempo. Asimismo, la escala de tiempo se ajusta a la respuesta
metabdlica y en este caso se tendria un analisis simultaneo tanto para la escala macro
como para la escala micro. Cabe resaltar que esto se logra gracias a que se obtienen
resultados menos precisos (comparado con CFD) para el perfil hidrodinamico del
biorreactor; no obstante, este modelo es capaz de describir gradientes de concentracion a
lo largo del tanque. Por tanto, para un modelamiento multiescala resultaria mas

conveniente usar un modelo de compartimentos acoplado a uno cinético.

1.4 Modelamiento del metabolismo celular

Cuando se desea modelar una red metabdlica de algin microorganismo, frecuentemente
se opta por uno de los siguientes dos enfoques: un modelo basado en restricciones o un
modelamiento cinético. El primero consiste en construir una matriz estequiométrica basada
en las reacciones metabdlicas, suponiendo un estado estacionario para visualizar la

distribucion de fluxes en un momento dado. La ec. (1.11) representa este enfoque:

o (1-11)
QG & o IUNG QATe QARG Q6O ®ENG 6 b Qi

La matriz considera los coeficientes estequiométricos de todas las reacciones metabdlicas
gue se tengan en cuentan en el modelo; ademas del transporte de moléculas a través de

las membranas. La ec. (1-11) esta igualada a cero ya que se supone que no hay un cambio
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de la concentracién en el tiempo; es decir que todos los fluxes que producen un
determinado metabolito son iguales a los fluxes que consumen ese mismo metabolito. Esta
suposicion de estado estacionario es valida para cuando los niveles intracelulares de los
metabolitos se mantienen constantes. Este supuesto presupone que no hay cambios en el
entorno extracelular del microorganismo, tal como la concentracion de sustrato
(Antoniewicz, 2021).

Por otra parte, el analisis cinético permite capturar la variacién de la concentracion de
metabolitos y fluxes a través del tiempo (ec. (1-12)). En este enfoque ya no se supone un
estado estacionario; ademas, tanto fluxes como concentraciones son funcion de algunos
parametros cinéticos (Q, de la concentracion de enzima (O) y de la concentracion de todos

los metabolitos considerados (¢) (Saa & Nielsen, 2017).

" h 0 ah®O (1-12)

G QO REIE £ OQE 01 BDW@E & QE & QO £ i

Ahora, para solucionar la ec. (1-12) se debe contar con ecuaciones para los fluxes que
dependan de la concentracion de metabolitos y de parametros cinéticos. Al desarrollo
matematico para llegar a estas ecuaciones se le denomina derivaciébn de expresiones
cinéticas. En la seccién 1.4.1 se hablara sobre algunos métodos usados para lograr este
objetivo. Como los fluxes dependen de cada enzima en particular, estas formulaciones
capturan informacion importante acerca de las regulaciones que poseen estos

biocatalizadores.

El uso de un enfoque u otro depende del objetivo de investigacion y del tamafio de la red
metabdlica que se desea estudiar. El modelo basado en restricciones permite abarcar un
extenso nimero de reacciones, pues su flexibilidad se debe a que el sistema matematico
esta conformado por ecuaciones algebraicas y de ahi la viabilidad de tener una matriz
estequiomeétrica, la cual es construida con relativa sencillez. Ahora bien, el modelo cinético
es utilizado con redes metabdlicas pequefias, debido a que aparte de tener en cuenta la
estequiometria de las reacciones y la reversibilidad, se integra la informaciéon de las

regulaciones enzimaticas en las expresiones cinéticas y las concentraciones de los
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metabolitos para hallar los fluxes (ver ec. (1-12)); Ademas, en este caso se trata con un

sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias, en vez de ecuaciones algebraicas.

1.4.1 Modelamiento cinético

Un modelo cinético es una expresion matematica o conjunto de ellas, que describen
cuantitativamente la velocidad de una o mas reacciones (bio)quimicas (van Boekel &
Tijskens, 2001). Desde hace 150 afios se comenzo a indagar sobre modelos que pudieran
representar estas velocidades. De ahi nacié la ley de accion de masas, la cual sigue siendo
usada hoy en dia en distintas areas del conocimiento. Décadas después, a principios, del
siglo XX, Michaelis y Menten desarrollaron la ley de velocidad més conocida en el campo
biologico (ec. (1-13)) y gracias a su sencillez, esta ha tenido una gran aplicabilidad
(Johnson & Goody, 2011).

w 0 (1-13)
0

O Q& € XX QBIQ @ Qo £ O DOOH I £ ¢ O QEBOVDOIQON OO £
VP EEi OODDIN ¢EV@IRE & Q& O

0

Si se cuenta con datos experimentales de velocidades de reaccién versus concentracion
de sustrato, es posible linealizar la ec. (1-13), y con ello se puede hallar facilmente los
pardmetrosw U . Ademas, este modelo cinético fue derivado del siguiente mecanismo

de reaccion para las enzimas:

0O 6z 00600 0 (1-14)

0a Qni QIQGE dd R AEQE @D i 01 o é

No obstante, algunas enzimas no cumplen con el mecanismo de la ec. (1-14); por ejemplo,
cuando existe mas de un sustrato o producto. Por tanto, es imprescindible la derivacion de
otras expresiones mas complejas y apropiadas, segun el caso. Cleland en 1963 estableci6

una base donde se describieron las velocidades para varios posibles mecanismos de

reaccion que pueden poseer las enzimas.

En primer lugar, se considera que cada paso intermedio es reversible y que existe uno o

varios complejos enziméticos. Ademas, se debe tener en cuenta las siguientes
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definiciones, con el fin de derivar las ecuaciones de velocidad: se denomina un mecanismo

ordenado si los sustratos se unen y los productos se liberan en un estricto orden; por otro

lado, para que la reaccion ocurra, en un mecanismo aleatorio no importa cual sustrato se

une inicialmente a la enzima y cudal producto se libera primero (Cleland, 1963a; Leskovac,
2004).

A

Mecanismo ordenado: Si una enzima sigue este tipo de mecanismo, entonces la
reaccion solamente ocurre si los sustratos se unen a ella en un orden especifico. En la
ec. (1-15) se observa, como ejemplo, una reaccién con dos sustratos y dos productos
(bi-bi).

O 0z 00 6z 006000z 0 ©Uz O O (1-15)

En este caso, A es el primer sustrato que debe unirse a la enzima E para formar el
complejo enzimético EA; luego, participa el segundo sustrato B, dando lugar a EAB o
EPQ; a continuacion, se libera primero el producto P y después Q para que, en ultimas,
guede la enzima libre. Cabe aclarar que se puede considerar una reaccion adicional
entre los intermediarios enzimaticos EAB y EPQ); sin embargo, la expresion cinética

resultante es de la misma forma que la obtenida si se omite esta interconversion.

A B AP AQ

E EA EAB EQ E
EPQ

Figura 1-9: Mecanismo ordenado para un sistema bi-bi. Adaptado de (Cleland,
1963a).

Cada reaccién es reversible y esta sefialada por una constante de velocidad. Por
ejemplo, Q es la constante para la unién entre E y A; por su lado Q representa la

formacion de E y A, a partir de EA. Con el objeto de representar mejor estos
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mecanismos, Cleland establecid una representacion grafica que, adn hoy en dia, esta
vigente. En la Figura 1-9 se ilustra el esquema correspondiente para el mecanismo
ordenado bi-bi que se muestra en la ec. (1-15). De la misma manera, se construyen las
representaciones para mecanismos en donde haya un diferente nimero de sustratos
y productos. Por Ultimo, cada mecanismo tiene su propio nombre dependiendo de la
cantidad de sustratos y productos: por ejemplo, se le llama mecanismo ordenado uni-
bi si en la reaccion participa un solo sustrato y dos productos; por su parte, se denomina
ordenado bi-ter si existen dos sustratos y tres productos; y asi, sucesivamente.

A Mecanismo aleatorio: En este caso, la enzima no necesita que uno u otro sustrato se
deba unir primero al sitio activo para que la reaccion suceda. La Figura 1-10 muestra
la representacion gréafica para un mecanismo aleatorio bi-bi — dos sustratos (Ay B) y
dos productos (P y Q)—.

A B P Q
l EA l EQ
EAB
E EPQ E
"‘ EB T l EP l
B A Q P
Figura 1-10: Mecanismo aleatorio bi-bi. Adaptado de (Cleland, 1963a).

Como se nota en la ilustracion, se tiene que considerar ambas posibilidades respecto
a si A o B se une inicialmente a la enzima y si P o Q se libera primero. De nuevo, se
toma al complejo enzimético EAB igual a EPQ. De la misma manera, se pueden

construir estos esquemas graficos para cualquier nimero de sustratos y productos.

Cabe mencionar que existen otros mecanismos mas particulares como el propuesto por

Theorell y Chance para la enzima alcohol deshidrogenasa; mecanismos ping-pong que es
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caracteristico de algunas enzimas que catalizan transaminaciones; y ademas, se podria
incluso considerar isomerizaciones de la enzima libre (Cleland, 1963a). A continuacion, se

describen los pasos para derivar expresiones cinéticas.

A Derivacién de expresiones cinéticas: Con el fin de obtener expresiones
matematicas para la velocidad de reaccion de una enzima, se puede optar por escribir
las ecuaciones diferenciales para el cambio de concentracion con el tiempo, tanto para
los metabolitos como los complejos enziméticos que participan en la reaccion. Por
ejemplo, para el mecanismo de la ec. (1-8), se tiene lo siguiente (Klipp et al., 2005):

Q006

—— Q00 0 T 06 1-16.1
Qo0 0 ° ( )
Q0 B .
— QOO0 0 0 006 (1-16.2)
Q0

Q0 Q60 Q0o (1-16.3)

Qo '
Y 908 (1-16.4)

Qo '

QO QO

. 24 20 1-16.5
" Qo Qo ( )

Las ec. (1-16.1) a (1-16.4) representan balances de concentracion de los metabolitos,
en donde se considera el consumo y produccién del intermediario enzimatico EA, de la
enzima libre E y de los metabolitos Ay P en cada paso del mecanismo de la ec. (1-14).
Por dltimo, la ec. (1-16.5) parte del concepto de que la velocidad de reaccion es la
velocidad de consumo de sustrato A o, lo que es lo mismo, de la produccién de P.
Dado que este conjunto de ecuaciones diferenciales no tiene solucion analitica, se

suele hacer una suposicion de estado estacionario:

Q00
—— e T (1-17)
Qo

La ec. (1-17) es apropiada cuando la concentracion del complejo enzima-sustrato EA

se mantiene casi constante durante cierto tiempo evaluado; Ademas, la suposicion
anterior es importante porque es el principal argumento para la derivacion de la mayoria
de expresiones cinéticas usadas en el modelamiento (Leskovac, 2004). Por otro lado,

si se tiene que la cantidad de enzima total es O ‘O O0yconlaec. (1-17) se
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puede dar solucién al conjunto de ecuaciones (1-16) y obtener la velocidad de reaccién.
El resultado es precisamente la ec. (1-13), en donde se definen las siguientes

constantes cinéticas:

) foNe) (1-18.1)

VR —— (1-18.2)

En resumen, la formulacion de Michaelis-Menten se derivd a partir del anterior
razonamiento. Esto mismo se podria realizar para mecanismos de reaccién como los
de la Figura 1-9 o Figura 1-10; no obstante, el problema matematico es mas complejo
y el trabajo resultaria exhaustivo. Por este motivo, existen métodos que permiten hacer
una simplificacion del problema para derivar expresiones cinéticas mas elaboradas.

A Método de King-Altman: la necesidad de formular ecuaciones cinéticas para
mecanismos complejos llevd a King y Altman en 1956 a desarrollar un procedimiento
gue brindara la posibilidad de derivar estas expresiones (King & Altman, 1956). A partir
de entonces, otros autores realizaron ciertas modificaciones al método para hacerlo
mas practico; Inclusive, se ha optado por aplicar teoria de grafos, con el propdsito de
obtener los patrones para los mecanismos de reaccion (Lam & Priest, 1972). Para la
explicacién teérica, se expondra el método con un ejemplo, siguiendo el procedimiento

descrito por Leskovac (Leskovac, 2004). En primer lugar, debe establecerse que:

Es aplicable solo para reacciones enzimaticas.
2. Cada paso del mecanismo de reaccion debe ser tratado como una reaccion
reversible.

3. Todas las reacciones del mecanismo deben ser consideradas de primer orden.

En general, son 7 pasos simples que se deben seguir y se ejemplifican aqui para
derivar la ecuacién cinética para un mecanismo de reaccién reversible uni-uni —un

sustrato y un producto—:

1. Inicialmente, se escribe el mecanismo de reaccion:
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Oz O& 00z O (1-19)
Aqui, todos los pasos son reversibles y tanto la primera como la sexta constante de

velocidad no son "Q ni 'Q sino 'Q6 y "Q0; esto, con el objeto de tratar las reacciones

como de primer orden.

2. Luego, se dibuja un patron principal que consiste en un ciclo cerrado; alli, todos los
intermediarios enzimaticos deben estar en los vértices (ver Figura 1-11). Como el
mecanismo de reaccion (1-19) tiene tres especies de enzima —0HO 6O 6— el ciclo

va a ser un triangulo.

kiA

E EA
k>
/\K/ f/
T\ \° 4
EP
Figura 1-11: Patrén principal para un mecanismo uni-uni. Adaptado de (Leskovac,
2004).

3. A partir del patrén principal se dibuja cada posible patréon secundario o parcial. Es
preciso que ellos sean ciclos abiertos y que conecten todos los intermediarios
enzimaticos. Se observa mas claro en la Figura 1-12 para el caso ejemplificado

aqui.
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E—“—EA E—"—EA E EA
~ Kk
7/ N \\. 7/
/e 2\ \& AV® /e
/) A\Y \\ /£
EP EP EP
1 2 3

Figura 1-12: Patrones secundarios para un mecanismo uni-uni. Adaptado de
(Leskovac, 2004).

Notese que hay tres patrones abiertos posibles que surgen del patron principal e
interconectan a ‘00 6O O Es importante dibujar las flechas porque en el siguiente

paso sera elemental tener en cuenta el sentido de ellas.

4. Para cada especie de enzima es necesario multiplicar las constantes de velocidad
gue conducen a su produccion; esto se realiza para cada patron secundario. A
modo de ejemplo, en el primer esquema de la Figura 1-12 , ‘O Use sintetiza a partir
de 06 (Q); pero ‘O se produce de O (Q6). Por consiguiente, se escribe la
multiplicacion de ambas constantes (Q6Q £ 'Q"Q0); de esta forma, se construye
la Tabla 1-2 para cada especie de enzima en cada patron (Leskovac, 2004).

Tabla 1-2: Producto de constantes de velocidad, necesario para el método

King-Altman.

Patrén

Esp. enzima

r Q0 Q0 Q0
F= 006 006 Q00
rF 006 Q00 Q00

5. En el equilibrio existen las tres especies de enzimas; luego, es imprescindible tener

expresiones para establecer la concentracion de cada una de ellas, para lo cual se
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emplea la Tabla 1-2. Esto se logra hallar de forma sencilla respecto a la cantidad

de enzima total.

0 00 QU0 Q0 (1-20.1)
0 Q0 Q0 Q0 QO Q Qb @ © Qo

06 Q06 Q06 Q0D (1-20.2)
0 ©QQ Q0 Q0 00 © Qb6 Q0 © Qi

~ ~~

00 QQ0 QQ0 V06 (1-20.3)
0 M0 V0 Q0 U 0 0d 0 Q Q0

0O ©O 08§ 0 (1-20.4)

En las ecs. (1-20.1), (1-20.2) y (1-20.3), el numerador representa la cantidad de
especie de enzima, que simplemente es la suma de los términos de la primera,
segunda o tercera fila de la Tabla 1-2, respectivamente. El denominador es el
mismo para las tres ecuaciones y representa la cantidad total de todas las especies

de enzima; se calcula como la suma de todos los términos de la Tabla 1-2..

Finalmente, la velocidad de reaccién es la diferencia de la produccion de P y su

consumo; es decir, segin el mecanismo de la ec. (1-19), se tiene que:

0 Q00 QvO (1-21)

La concentracion de enzima libre 'O y de complejo enzima-producto ‘00 se
despejan de forma sencilla de la ec. (1-20.1) y (1-20.3) respectivamente. Se
reemplazan en la ec. (1-21) y tras procedimientos algebraicos, se obtiene una

expresion para L:

. Qb Q06 QQQO © (1-22)
Y05 @0 ©Q Q0 0 © 056 00 Q QO
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Con el procedimiento anteriormente descrito, se derivan expresiones cinéticas de
forma metddica y relativamente sencilla, segin el mecanismo de reaccion tratado.
Estas ecuaciones dependen de la concentracion de enzima total O , de la
concentracion de sustratos 6., de la concentracion de productos DRORY... y de
las constantes de velocidad ‘QRQRQ... Existen otros métodos para llegar a este tipo
de expresiones; de hecho, para el propio procedimiento de King-Altman se hallan
diferentes tratamientos practicos como el descrito por Daniel Purich, en donde es

posible considerar reacciones irreversibles (Purich, 2009).

Con el objeto de contar con una expresion mas apropiada para el tratamiento
matematico y experimental, no se suele tener las ecuaciones en términos de las
constantes de velocidad sino en términos de constantes cinéticas y de equilibrio. En
ese sentido, Cleland planteé y definié ciertas constantes cinéticas, junto con el
procedimiento para transformar el estilo de expresiones como el de la ec. (1-22)
(Cleland, 1963a). Es claro que si se establecen las siguientes constantes:

¢ @ QQQOhK ¢ @ nQQ0

wéei QO 0O Q0 L (1-23)
OE® QT Q h of@ QT Q Q
La velocidad de reaccion de la ec. (1-22) toma la forma:
Ed 6 &@ 0
(1-24)

WEET MEMD  OEDD

Luego, si se definen ciertas constantes cinéticas, dadas por las ec. (1-25.1) - (1-25.2);

y empleando la ec. (1-24), se obtiene el resultado final, mostrado en la ec. (1-25.3):

E@ ., £ @
d)é“@m 0 &
WEEL O WEETDL O
J)é"@m 0 &

(1-25.1)

(1-25.2)
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o =2 9 (1-25.3)
(0] L
P o o

W WwW representan, respectivamente, las velocidades maximas en la direcciéon hacia
adelante y reversa del mecanismo; 0 w0 son las constantes de Michaelis para el
sustrato & y producto 0. Las definiciones de las ec. (1-25.1) y (1-25.2) varian de
acuerdo con el mecanismo de reaccion tratado. La ec. (1-25.3) es comunmente
denominada la forma reversible de la expresién de Michaelis-Menten. Por ultimo, cabe

destacar que la constante de equilibrio 0 puede definirse del siguiente modo:

(1-26)

La ec. (1-26) es valida para cualquier mecanismo y U es introducida, a menudo, en

las expresiones cinéticas, por lo que la ec. (1-25.3) también puede escribirse como:

" 0
wWww O o
O ————%% (1-27)
L W wo '0—

En ese sentido, hay una relacién entre la constante de equilibrio y las constantes

cinéticas. Para el caso ejemplificado aqui, se obtiene la ec. (1-28):

O 1-28

Esta ecuacion es conocida como la relacion de Haldane y es singular para cada uno
de los mecanismos de reaccion. La expresion da a entender que las constantes

cinéticas estan asociadas entre si por medio de U ; en ese sentido, conecta la parte

termodindmica con la cinética enzimética.

Por otra parte, si la reaccion como tal tiene uno o mas inhibidores, se afiade una o mas

expresiones deltipo p — aldenominador de la ecuacion de velocidad de reaccion—
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“Ces la concentracion del inhibidor y 0 la constante de disociaciéon de su unién con la

enzima—, dependiendo de con cudl especie enzimatica interactda.

El proceso descrito anteriormente es la base para la derivacion de las diferentes
expresiones cinéticas de las reacciones que hacen parte de una determinada red
metabdlica y por lo tanto se convierten en parte constitutiva principal de su modelo

cinético.

1.4.2 Modelamiento cinético de regulaciones alostéricas

Existen regulaciones mediadas por ligandos que se unen a sitios diferentes del sitio activo
de la enzima. Estos ligandos pueden ser los mismos metabolitos que participan en la
reaccion catalizada o pueden ser otros metabolitos distintos. Las enzimas con este tipo de
regulacién son llamadas enzimas alostéricas. Dependiendo de cémo los efectores afectan
la velocidad de reaccidn, estos se clasifican en activadores o inhibidores alostéricos (Neet,
1995).

La derivacion de expresiones cinéticas para las reacciones catalizadas por este tipo de
enzimas no puede explicarse por el procedimiento de la seccion 1.4.1. De esta forma,
existen modelos propios para enzimas alostéricas. Uno de ellos es el modelo MWC, cuyo
nombre se debe a los autores que desarrollaron la descripcibn matematica: Monod,
Wyman y Changeux (Monod et al., 1965). La suposiciones y premisas que se hacen del
modelo son las siguientes (Leskovac, 2004):

9 La estructura proteica de la enzima debe tener al menos un eje de simetria; es decir,
las subunidades que la componen deben ser similares.

1 Cada ligando puede unirse solo a un sitio destinado para él en cada protémero de la
enzima.

1 Las enzimas alostéricas tienen dos estados reversibles que difieren entre si por la
distribucion o energia de los enlaces entre protomeros o subunidades.

1 Laconformacién espacial de cada protémero esta restringida por su unién con los otros
protomeros.

1 La afinidad de la enzima por un ligando cambia dependiendo del estado en el que se

encuentre.
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1 Cuando la proteina pasa de un estado a otro, su simetria en la estructura se mantiene.

Los estados de la enzima de los que se habla suelen denominarse estado tenso (T) y
estado relajado o activo (R). El primero tiene la afinidad mas baja por el ligando, mientras
gue el segundo una afinidad mas alta por este. En la Figura 1-13 se ilustra la unién de un
ligando F a los diferentes protdmeros de una enzima tetramérica. Como se consideran dos
estados, se debe contar con la unién del efector tanto a la configuracibn R como a la

Configuracion T. Todas las especies enzimaticas se encuentran en equilibrio entre si.

Rz R:) R4

R (P AR R

F B F[F
F F FlF

N
.
*}

To T T2 Ts Ts

Figura 1-13: Especies de una enzima tetramérica cuando se une un ligando F a los

distintos protomeros. Tomado de (Leskovac, 2004)

Para el caso mostrado en la Figura 1-13, se plantean las reacciones entre cada especie
enzimdtica (ec. (1-29)). Cada reaccion del estado activo tiene asociada una misma
constante de disociacion 0 . De igual forma, 0 se asocia con todas las reacciones para
el estado tenso. 0 es llamada la constante de equilibrio alostérica, ya que relaciona las

cantidades entre la enzima libre en estado Yy "Y('Y 0Y .

Y oz 'Y
Y "Oz'Y Y 0Oz "Y
Y "Oz'Y Y "0z "Y (1-29)
Y "Oz'Y Y "0z Y
Y "Oz'Y Y Oz "Y



Marco teérico 39

Con base en estas reacciones, se pueden plantear las ecuaciones de equilibrio (no
mostradas aqui) para tener expresiones para la concentracion de cada especie enzimatica
—0 w0 funcionan como constantes de equilibrio y por tanto relacionan la concentracion
de productos sobre reactivos—. Este procedimiento se puede extender para enzimas con
un mayor o menor nimero de protémeros. Para derivar la ecuacion cinética, se definen
dos constantes (xo| segun las ecs (1-30.1) - (1-30.2). Ademas, se expresa la fraccion de

sitios ocupados por el ligando en todas las especies de enzimas, denominada @

( - ) y dada por la ec. (1-30.3). Como en la suposiciéon del modelo

se tiene que un efector se puede unir solo a un sitio de un protbmero, entonces el maximo
namero de sitios ocupados por el ligando en un estado (¢£), debe ser igual al nUmero de
protdbmeros. Por tanto, si la enzima es un dimero,&¢ ¢; si es un trimero, € 0oy asi

sucesivamente.

~ U
® = (1-30.1)
o
— 1-30.2
3 ( )
. Y ¢Y E &Y Y 'Y E &Y (1-30.3)
© FrY Y Y E Y &Y Y Y E Y
o b Vop O P
0 0p ol p | (1-30.4)

Luego, con base en las ecuaciones de equilibrio y en las ecs. (1-30.1) a (1-30.3), se deriva

la ec. (1-30.4) para calcular @ . Si se asume condicion de «rapid equillibrium»», esta fraccion

se puede igualar a —, puesto que la velocidad estaria determinada por el equilibrio de

todas las especies enzimaticas. El ligando F generalmente se toma como el sustrato. Si
hay activadores o inhibidores, la constante 0 se convierte en una constante aparente Oge
definida por la ec. (1-31.1). Esto solo es valido si el activador se une solo al estado Yy el

inhibidor solo al estado “Y
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i (1-31.1)
0. b (1-31.2)
O ¢ & O'QEEd DEND QT o £ & QDD BB HQE |

La ec. (1-30.4) junto con la constante aparente 0aede la ec. (1-31.1) comprenden la
formulacion general del modelo MWC. Dependiendo de la enzima estudiada y de las
suposiciones, se tendra una expresion mas o menos sencilla. Por ejemplo, no es lo mismo

considerar si el sustrato se une solo al estado Y, solo al estado "Yo a ambos.

1.4.3 Modelos cinéticos del metabolismo del carbono central

Generalmente, se acepta que el metabolismo del carbono central se compone de las
siguientes rutas metabdlicas: glicdlisis, pentosas fosfato, ciclo de Krebs; ademas de
algunas reacciones anapleréticas y fermentativas (Papagianni, 2012). La Figura 1-14
muestra que para la levadura Saccharomyces cerevisiae el metabolismo de carbono
central esta especificamente compuesto por: glicélisis, pentosas fosfato, ciclo de los acidos
tricarboxilicos, ciclo del glioxilato, metabolismo de carbohidratos de reserva (trehalosa y
glucoégeno), fermentacién alcohdlica y metabolismo de glicerol. En la Figura 1-14:
Metabolismo de carbono central para S. cerevisiae. Adaptado de (Tripodi et al., 2015).

también se ilustran las isoenzimas que catalizan cada reaccion.
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Figura 1-14: Metabolismo de carbono central para S. cerevisiae. Adaptado
al., 2015).

de (Tripodi et

El metabolismo de trehalosa y de glucégeno, debido a su importancia en el funcionamiento

celular como carbohidratos de reserva y a su poca inclusiéon en los modelos cinéticos

reportados, tendra en este trabajo un especial interés. En la Figura 1-15 se ilustra el

metabolismo de estos dos compuestos para S. cerevisiae. Como pun

to central se

encuentra UDPGIc que es la molécula encargada de proporcionar las unidades de glucosa.
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Figura 1-15: Metabolismo de carbohidratos de reserva para la levadura. Adaptado de
(Frangois & Parrou, 2001).

A través del complejo enzimatico de trehalosa sintasa se sintetiza trehalosa a partir de
Glc6P y UDPGic, para después hidrolizarse en glucosa por medio de trehalasas (Nth/Ath).
Por el otro lado, hay intermediarios poliméricos que preparan la formacién del glucégeno.
Especificamente, el proceso lo inicia la glucogenina (Glg) para que después la glucégeno
sintasa (Gsy) alargue la cadena con glucosas. Ademas, existe una enzima encargada de
polimerizar las ramificaciones del glucégeno (Glc3). Por ultimo, la degradacion de esta
molécula lo hacen dos enzimas: una denominada glucégeno fosforilasa (Gph) que genera
unidades de glucosa l1-fosfato y una enzima desramificadora (Gdb). Entre estas 5
enzimas, Gsy y Gph son las Unicas con regulacion alostérica. Por ello, se abordara méas a

fondo las caracteristicas de ambas enzimas.

A Glucégeno sintasa: Segun Wilson et al. (2010), la isoenzima GSY2 es la de mayor
proporcion en la célula de levadura y representa alrededor de 80%-90% del total de
actividad para la sintesis de glucégeno. La estructura de la isoenzima se muestra en la

Figura 1-16, donde se evidencia que es un tetramero (cuatro protdbmeros o
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subunidades) y es simétrica. Esta estructura es importante conocerla para el
planteamiento de modelos alostéricos, como en el modelo MWC explicado en la

seccion 1.4.2.

Figura 1-16: Estructura espacial de la enzima glucégeno sintasa (Gsy2). Adaptado de
(Baskaran, 2010).

La glucogeno sintasa es regulada por algunos intermediarios del ciclo de Krebs como
malato y oxalacetato a concentraciones altas de aproximadamente 0.2M (Rothman &
Cabib, 1967a). Ademas, algunos nucle6tidos pueden actuar como inhibidores, incluso
a concentraciones muy bajas: entre ellos se destacan ATP, ADP y UDP. No obstante,
si hay presencia de glucosa 6-fosfato la actividad enzimatica se ve reestablecida e
incluso mejorada (Rothman & Cabib, 1967b). Es por ello por lo que GIc6P es
considerado como un activador alostérico de la glucégeno sintasa. De hecho, aparte
de las regulaciones transcripcionales y postraduccionales, se considera que la glucosa
6-fosfato es la molécula determinante para la regulacion de la enzima GSY2 (Wilson,
Roach, et al., 2010).
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A Glucégeno fosforilasa: Solo hay una isoenzima en S. cerevisiae que cataliza la
reaccion mediada por la glucégeno fosforilasa; esta es denominada Gphl. Enla Figura
1-17 se ilustra la estructura tridimensional para esta enzima. Se nota que es un dimero
simétrico. La glucogeno fosforilasa posee distintas zonas destinadas para la union de
los posibles activadores e inhibidores alostéricos y para el sitio activo; ademas, tiene
una zona de almacenamiento, la cual le permite a la enzima unirse a la compleja

estructura polimérica del glucégeno (Traut, 2008).

Figura 1-17: Estructura tridimensional para la glucégeno fosforilasa de Saccharomyces

cerevisiae.

Se destaca que la mayoria de los estudios sobre estas regulaciones se basan en
procedimientos in vitro, en los cuales se evalGan interacciones con compuestos que incluso
no se encuentren dentro de una célula microbiana; por lo que es relevante tener esta

informacion clara para la derivacion de la expresion cinética.

Se han reportado en la literatura modelos cinéticos para el metabolismo central del
carbono, en particular para S. cerevisiae y E. coli. No todos los modelos cinéticos
incorporan el metabolismo de los carbohidratos de reserva: trehalosa y glucégeno, y no

necesariamente estan construidos para condiciones in vivo.

En la Figura 1-18 se ejemplifica la estructura de un modelo cinético para solo una red

metabdlica de 8 reacciones y 6 metabolitos. Se observa el balance de masa en estado
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transitorio para cada metabolito implicado en la red. Estos balances dependen de las

velocidades de reaccidn, cuyas expresiones se derivan siguiendo los procedimientos

mostrados en la seccién 1.4.1. El nimero total de parametros en este modelo son 17,

incluso considerando una descripcibn matematica simple para 5 de las 8 expresiones

cinéticas.
ADP
Va
ATP
ATF v ADP v ATP u ADP "
1 3 3 5
Glucose 5—4 Gluc-6-P % Fruc-6-P i—ét Fruc-1.6-P, —»
ADP—» ATP ATP —» ADP ATP + AMP q—l 2ADP
. Viax 1 ATP (1) - Glucose
! ATP(t)  Glucose  ATP(t) Glucose
1+ .
d—GIuCGP =wv—v— s Karp1 Kaiucoer  Katp1 Kalucosen
; :
va = ks ATP(t) - GlucoP(t)
— Fruc6P = v; — v ;
d‘t ’ N V-Jlna). 3 - V;nax 3 -
— 2% GlucbPit) — = FrucbP(t)
4 - Kalucsr.s Krrucer.s
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de Kz 1+ -(ATP(”‘ + (Fruc6P (1))
d Fruc6 P4 K AMP[H) Fuc
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vg = kgr ATP(t) - AMP(t) — ks, (ADP(t))*

Figura 1-18: Modelo cinético para una red metabdlica de 8 reacciones. Adaptado de
(Klipp et al., 2005).
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Para la levadura S. cerevisiae, se han reportado modelos cinéticos especificos para la
glucolisis (Smallbone et al., 2013; Teusink et al., 2000). Estos dos trabajos plantean sus
ecuaciones cinéticas en la construccién del modelo. Sin embargo, en ninguno de ellos se
hace una comparacién con datos experimentales realizados en condiciones dinamicas
donde se evidencie el cambio de la concentracion de metabolitos en el tiempo. Solo se
realiza un contraste entre concentraciones y fluxes para solo un tiempo fijo. En la
construccion del modelo cinético los autores realizaron experimentos dirigidos a estimar
los parametros de las diferentes expresiones cinéticas, sin embargo, ellos mismos
destacan los problemas de tener datos experimentales in vitro y hacen énfasis en que
difieren de las condiciones in vivo, en donde existen un mayor nimero de regulaciones.
Ademas de estos dos trabajos, Rizzi et al. (1997) realiza un modelo para la glucdlisis en
donde si se hace una comparacion con datos experimentales del cambio en las
concentraciones intracelulares en el tiempo. Sin embargo, los resultados muestran la

dificultad de reproducir estos datos para ciertos metabolitos.

Vaseghi et al. (1999) realizan un modelo cinético de la ruta de las pentosas fosfato para S.
cerevisiae. En este trabajo si hay una comparacién con datos experimentales de
concentracion que varian con el tiempo. Sin embargo, solo se hace para 5 metabolitos:
glucosa 6-fosfato, 6-fosfogluconato, NADP, NADPH y ATP. Messiha et al. (2014)
construyen su propio modelo y realizan una perturbacién a la concentracion de GIc6P con
el fin de contrastar los resultados con datos de laboratorio para NADPH y 6-fosfogluconato.
De hecho, estos datos fueron tomados del trabajo de Vaseghi et al. (1999). Lo anterior
muestra la dificultad de tener datos experimentales de concentraciones in vivo de
metabolitos; ademas muestra la dificultad para tener un consenso en la construccion de

las expresiones cinéticas que deben hacer parte del modelo.

Smallbone et al., (2011) proponen unos pasos a seguir en la construccién de un modelo
cinético para el metabolismo de la trehalosa y brindan herramientas para analizar ciertas
respuestas que se pueden lograr con el modelo. Sin embargo, no hay una comparacion

cuantitativa entre la descripcién matemética y datos experimentales de concentracion.

Los anteriores trabajos se enfocan en una sola ruta metabdlica del carbono central; no
obstante, hay estudios que implementan modelos cinéticos para mas de una ruta.
Particularmente, Moisset et al. (2012) se enfoca en la glucdlisis, ciclo de Krebs, ciclo del

glioxilato y reacciones de fermentacion alcohdlica para su descripcién matematica. Estos
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autores consideran en su modelo regulaciones gendémicas; sin embargo, por simplicidad
para las expresiones cinéticas solo usan ecuaciones de primer orden o del tipo Michaelis-
Menten. Debido a esto, no hay contraste con datos experimentales de concentraciones de
metabolitos. Por otra parte, Kesten et al. (2015) realizan su modelo cinético para la
glucolisis y el ciclo de &cidos tricarboxilicos tomando algunos datos experimentales de la
literatura y logran hacer una comparacion para los metabolitos implicados (Ver Figura
1-19).
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Figura 1-19: Comportamiento dindmico de la concentracion de diferentes metabolitos.
Comparacion entre la prediccion del modelo con datos experimentales. Las lineas solidas
representan diversas respuestas con distintos conjuntos de parametros estimados. Los
puntos en forma de circulo, de equis y de rombo son tres sets de datos experimentales
distintos. Adaptado de (Kesten et al., 2015).
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En la Figura 1-19 se observa la variabilidad en las respuestas metabdlicas de diferentes
experimentos y se infiere la dificultad que representa para un modelo cinético poder
capturar completamente los comportamientos observados. Concretamente, para glucosa
6-fosfato y fructosa 6-fosfato, el modelo sigue el comportamiento experimental; sin
embargo, para otros metabolitos como los intermediarios del ciclo de Krebs y los
nucleotidos de adenina se aprecia una discrepancia frente a los datos experimentales. Esta
dificultad permite presuponer la alta complejidad de la estimacion de parametros y por ende
la construccién de un modelamiento cinético robusto, incluso en el caso de solo dos rutas

del carbono central.

1.4.4 Estimacion de parametros

Definidas las expresiones cinéticas y establecidos los datos experimentales con los que se
va a validar el modelo, el paso crucial a seguir es la estimacion de parametros. Esta se
basa en comparar cuantitativamente los valores predichos por el modelo con los
observados en el laboratorio. Mateméticamente, esto implica un problema de optimizacion
no lineal. Existen dos enfoques principales: Frecuentista y bayesiano. Sin embargo, ambos
emplean una funcién de probabilidad (likelihood) para establecer el set de parametros (Saa
& Nielsen, 2017).

El enfoque convencionalmente adoptado es el frecuentista, en donde se calcula el punto
de mejor estimado para cada parametro, conocido como el estimador de maxima
probabilidad (Maximum Likelihood Estimator 0 MLE® ). Ademas, se calcula la
incertidumbre que tiene este estimador. Cada software de estimacion de parametros puede
tener una forma de ecuacion distinta para calcular la maxima probabilidad de que el modelo
prediga los valores experimentales (Saa & Nielsen, 2017). Por ejemplo, en la ec. (1-32) se

observa una ecuacion tipica para realizar este procedimiento.
i o .
EI E+ 1, _ (1-32)
C C n
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0 ETaQIE@odn Qi "Qa TEIEDNP GEIQIQI'ED OGi QAN Qi Q®QE 6 ¢

60 ETaQIGMOOATDA i i QUBRROH Q1 QDI &1 QEERHEO
QO EAT0@ O i QEERRON QI QL o ¢



Marco teérico 49

ar dQ o QEBTQ'@ d Oi QIR QN Q1 QDR td) E QDA QiE QUG &
0 O QR QN Q1 QWQE 0 ¢

El método de estimacion de parametros descrito por la ec. (1-32) es el implementado en
el software gPROMS, utilizado en este trabajo. EI método consiste en comparar el valor
experimental y el valor predicho por el modelo para un cierto conjunto de parametros. De
esta manera, el software buscara aquel set de parametros que minimice la diferencia. La
dificultad radica en la gran cantidad de parametros que involucra un modelo cinético,
especialmente cuando se incluyen un gran numero de expresiones cinéticas y un vasto

namero de datos experimentales.

1.5 Acoplamiento de modelos del biorreactor con

modelos cinéticos

En la seccién 1.3.1 se menciond que el acoplamiento entre el modelo de un biorreactor
con el de un modelo cinético se hace a través de la velocidad especifica de consumo de
sustrato 1] y las velocidades especificas de generacion de productos. Estas variables
estan presentes tanto en el balance de masa macroscoépico (a nivel del biorreactor) como
en el uptake/export del sustrato/producto (a nivel celular). Si el sustrato es glucosa,
entonces, el 1 va a estar implicado tanto en el balance de masa a nivel de biorreactor
(disminucién de la concentracién de sustrato en el medio), como a nivel celular para la
glucosa intracelular (el transporte de glucosa al interior celular que incrementa la
concentracion intracelular). A partir de aqui, el flujo de carbono se conduce a través de

todo el metabolismo del microorganismo.

Si los dos modelos responden a escalas de tiempo similar, el acoplamiento solo se basa
en establecer una igualdad entre las 5 de ambos modelos. Esto funcionaria como una
ecuacion adicional en la implementacion del modelo multiescala en un software. Lo Unico
a tener presente, es que todas las unidades de masa, tiempo, volumen, concentracion etc.

deben coincidir. En la Figura 1-20 se ilustra el rol protagénico de las r} en el acoplamiento
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y modelamiento multiescala. Tanto en el modelo del reactor como en el del nivel celular

deben aparecer las i, cuyo valor es el mismo para ambas escalas.

Figura 1-20: Acoplamiento entre el modelo del reactor y el modelo a nivel celular.

Elaboracién propia.

En la literatura se han reportado algunos esfuerzos de modelamiento multiescala con
diferentes caracteristicas. Vrabel et al. (2001), acoplaron un modelo de compartimentos a
una cinética que resume diferentes rutas de carbono central para E. coli en pocas
ecuaciones. Los resultados estaban destinados a predecir el cambio de concentracion de
metabolitos extracelulares en el reactor. Por otro lado, Lapin et al. (2006) realizaron una
simulacion CFD a un reactor de 900 L acoplado con un modelo cinético para una red
metabdlica reducida con solo 6 metabolitos. En los resultados de dicho trabajo, se hace
una comparacion con un trabajo anterior y se muestra la dindmica para la concentracion
intracelular de estos 6 compuestos; no obstante, no se coteja con valores experimentales.
Ademas, estos perfiles solo se ilustran para una ventana de tiempo de unos cuantos

segundos; ya que el modelamiento por CFD restringe la escala de tiempo.



Marco teérico 51

Haringa et al. (2018) por su parte, utilizaron un modelo cinético reducido para carbono
central gue no tiene en cuenta reacciones individuales del metabolismo como tal, sino
«pools» de carbono. Estos autores se enfatizaron en construir perfiles dindmicos para las
N de sustratos y productos; ademas de perfiles para los «pools» de carbono y 4
metabolitos. Originalmente, este modelo cinético esta validado con datos experimentales,
pero no tiene en cuenta la concentracion de metabolitos intracelulares (a excepcion de
ATP) (Tang et al., 2017).

Mas recientemente, Hajian et al. (2020) acoplaron un modelamiento CFD con un modelo
de caja negra que definen las velocidades r} tanto para sustratos como productos. El
microorganismo considerado fue levadura. Los resultados ilustran perfiles de
concentracion a lo largo del tanque para compuestos extracelulares como 60 R y etanol.
Alli se consideran ciertas cuestiones para el disefio y escalado (scale-down) de un
biorreactor industrial, sefialando zonas importantes como el punto de alimentacion o la

region cerca de los bordes de los agitadores.

En conclusién, los anteriores trabajos muestran un interés por realizar un modelamiento
multiescala, siguiendo algunos enfoques particulares en las descripciones matematicas,
en especial para la parte cinética. En cada uno de ellos se observa la necesidad de
investigar este tema y que existen diversas limitaciones para realizar un acoplamiento de
un modelo macro con uno micro en el area de bioprocesos. En ese orden de ideas, el
presente trabajo busca investigar y desarrollar el acople de un modelo de biorreactor con

un modelo cinético para observar las respuestas y limitaciones brindadas para el disefio.

1.6 Problema de investigacion y objetivos

1.6.1 Planteamiento del problema

¢ Cbémo se alteran tanto el rendimiento como la selectividad de un bioproceso en un reactor
agitado con presencia de gradientes de concentracion y cudl es su impacto sobre el

metabolismo central de carbono?
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1.6.2 Hipotesis

Una parte fundamental para desarrollar un bioproceso es conocer con solidez el
funcionamiento biolégico del microorganismo vy, por consiguiente, estudiar el
comportamiento cinético de ciertas reacciones relevantes y cdmo influyen las condiciones
de operacion en la actividad celular. En consecuencia, el planteamiento de un modelo
cinético a partir de datos experimentales permitira conocer la dinamica para predecir mas
apropiadamente el rendimiento y la selectividad en un bioproceso en el cual existen
gradientes de concentracion. Ademas, los datos correspondientes a la dinamica de
concentracion intracelular de metabolitos y el respectivo modelo cinético seran suficientes

para describir adecuadamente el comportamiento del fenotipo estudiado.

1.6.3 Objetivos

A Obijetivo general

Evaluar el comportamiento del metabolismo central frente a gradientes de concentracion
debidos a una hidrodindmica no ideal en un biorreactor a través del acoplamiento de un

modelo cinético con un modelo hidrodindmico.

A Obijetivos especificos

1. Construir un modelo cinético que represente el metabolismo de carbono
central acoplado al metabolismo de carbohidratos de reserva con base en

datos experimentales de cultivos dinamicos de Saccharomyces cerevisiae.

2. Planteary acoplar un modelo hidrodinamico para un biorreactor agitado con

un modelo cinético, siguiendo un enfoque de modelamiento multiescala.

3. Proponer un escenario de operacion que permita optimizar los rendimientos

por mol de sustrato y mol de biomasa en el biorreactor.
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2.1 Modelo de compartimentos

En el presente trabajo se adoptdé el modelo de Vrabel (Vrabel et al., 1999, 2000) de

compartimentos para cuantificar los gradientes de concentracion en un biorreactor

industrial. Es decir, se tomaron las ecuaciones empleadas por estos autores para CF, IF y

EF. Ademas, se adopt6é la misma geometria del tanque usado en ese articulo para el

desarrollo del modelo. Esta configuracion se ilustra en la Figura 2-1. La razén para optar

por esta geometria exactamente se basa en que el modelo fue validado por Vrabel para

un tanque existente fisicamente con estas caracteristicas y se desea que los resultados

generados en este trabajo sean lo mas ajustados a los reportados anteriormente para

realizar el acople con el modelo cinético. Considerar un reactor con estas mismas

caracteristicas no ha sido ajeno para otros autores, como es el caso de Pigou & Morchain

(2015).

Figura 2-1:

6.55m

/

|22m3 —_
H
—
-
[

\.

[y
A

~Puerta superior (deteccién y zlimentzacidn)

L146m

.~ Puerto central [deteccion y slimentacion)

i.46m

1.46 m

~Puerto del fondo [deteccian y slimentacian]
-

112Zm

Configuracién del reactor adoptada para la implementacion del

Elaboracién propia.

modelo



54 Tesis de Investigacion

Las caracteristicas del biorreactor de la Figura 2-1 se resumen en la Tabla 2-1. El volumen
total de trabajo es de ¢ @ . Sin embargo, como el modelo de Vrabel tiene en cuenta una
simetria axial, el volumen considerado para los célculos fue de p g . El tipo de impulsores
son turbinas Rushton que desplaza el fluido en direccion radial hacia las paredes del
tanque. Por otro lado, la relacion entre la distancia entre los agitadores y el diametro de
estos es ligeramente mayor a 2 % ¢ , lo que significa que el patron de flujo
corresponde al mostrado por la Figura 1-3. Esto es importante porque es la base del
planteamiento de la estructura de compartimentos seguida por Vrabel y adoptada en esta
tesis. Por dltimo, en la Figura 2-1 se enumeran 5 zonas del reactor: 4 de ellas tienen que
ver con las regiones delimitadas por los agitadores y la otra considera el loop formado en

la parte superior del reactor cuando hay inyeccién de aire (aqui llamado zona A).

Tabla 2-1: Caracteristicas de la geometria del reactor.

Especificacion Valor
Forma del reactor Cilindrico
Volumen de trabajo ¢ aq
Diametro del tanque ¢
Altura de trabajo o} w
Tipo de impulsores Turbina Rushton de disco. Flujo radial
Numero de agitadores T
Distancia entre agitadores P8 @
Diametro del impulsor TG

En el modelo desarrollado en esta tesis se considerd un proceso aerobico, en el cual el
aire entra por el fondo del tanque. La presencia de gas cambia tanto las ecuaciones de
disefio como la forma en que se debe establecer la estructura compartimental. Por
consiguiente, el numero de compartimentos suficientes para realizar el modelo es de un
total de 70: 15 compartimentos para la region de cada agitador (como son 4 regiones, esto
representa 60 compartimentos) y 10 para el loop que hay en la parte superior del tanque,
originado por la presencia de aire. En la Figura 2-2 se observa el conjunto de

compartimentos que representan la parte superior del reactor (Zona Ay Zona 4).
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Figura 2-2:  Estructura de compartimentos para la parte superior del biorreactor (Zona A

y Zona 1). Elaboracién propia.

Con el fin de tener mas claridad, las variables calculadas para el agitador Rushton del
fondo del reactor (primer agitador ubicado en zona 1 del reactor) se nombraron con el
subindice «b» (i. e. 0 AOOM™O...) para distinguirlas de las variables calculadas para las
regiones de los otros tres agitadores. Ademas, como la interaccion entre la zona 1 y la
zona 2 se da mediante EF a través de los compartimentos 51 hasta el 60 e IF entre los
compartimentos 53 y 58 (ver Figura 2-3), se supuso que estos flujos son precisamente EF

elF—yno EF, e IFy—.
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Figura 2-3: Representacion de compartimentos para las regiones del primer, segundo y

tercer agitador del reactor. Elaboracion propia.

El modelo de compartimentos se realizo en el software gPROMS® de la empresa PSE, ya
gue este programa permite implementar un modelo multiescala de forma mas sencilla. Esto
con el proposito de méas adelante acoplarse con el modelo cinético. Por otro lado, los datos
necesarios para los célculos como la velocidad de los agitadores y el caudal de gas se
tomaron como referencia del articulo de Pigou & Morchain (2015).
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A Tiempo de Mezcla: Como parte de realizar un analisis del modelo de compartimentos,
se tuvo en cuenta la simulacion del tiempo de mezcla para el reactor de la Figura 2-1.
Ademas, el objetivo también fue tener una impresion inicial del comportamiento y de
los resultados entregados por este modelo. Para esto, se simulé la adicion de cierta
concentracion de trazador en el tanque; se supuso que la alimentacién se daba en uno

de los tres puertos de muestreo que tiene el reactor (Figura 2-1).

Con el propésito de hacer este calculo, se tomo la ecuacion del balance de masa para
cada compartimento —ec. (1-10.1)— y se dio el valor de cero al término reactivo y de
transferencia de masa gas liquido. De ahi, se obtuvieron tres gréaficas que muestran el
tiempo necesario que le toma al tanque llegar a una concentracién uniforme en todo el

espacio, segun el punto de alimentacion.

A Resultados preliminares del modelo de compartimentos. El objetivo fue observar
los gradientes de concentracion generados en el tanque, y cémo se afecta la velocidad
de crecimiento y la produccion de biomasa. Se empled una cinética simple de Monod
para realizar este proceso. En concreto, se utilizé la ec. (1-10.2) sin el término de
transferencia de masa y sabiendo que;  {. Se supuso que t m ¢Q yn se
tomo6 como lo indica la ec. (2-1); es decir, con la ayuda del rendimiento se calcula la
velocidad especifica para el consumo de glucosa extracelular,con® 18 Qv O

(2-1)

o

. p .
ot e 5

La concentracion inicial de glucosa se tomé con base en el trabajo de Suarez-Mendez
(2015) y corresponde a 0.033 g/I. La simulacion se realiz6 para una operacion continua
y los flujos de entrada y salida se tomaron de tal forma que la tasa de dilucién es 0.1
"Q . El proceso simulado corresponde al inicio de una operaciéon de un quimiostato
después de haberse realizado un batch. En total el proceso se simulé para un total de
30 horas para evidenciar el alcance del estado estacionario por parte de la
concentracion de la biomasa. Para las graficas de los deméas gradientes solo se

muestran hasta las 20 horas.
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2.2 Modelo cinético

Para el desarrollo del modelo cinético se tomaron los datos experimentales obtenidos por
Suarez-Méndez (2015) para el cambio de concentracién de metabolitos en el tiempo. En
ese trabajo de investigaciéon se recolectaron estos datos para el metabolismo de carbono
central de la levadura bajo dos condiciones de perturbacién del alimento: una perturbacion
leve y otra fuerte con una concentracion de glucosa de 7.5 g/l y 15 g/l, respectivamente.
Ya que los resultados alli obtenidos se reportaron en gréficas, se uso el software libre
Engauge Digitizer para adquirir de ellas datos numéricos en Excel. Cabe mencionar que
los datos experimentales en Suarez-Méndez (2015) se reportaron en unidades de
t & € BQO ay se realiz6 una conversion de unidades a milimolar (& 0) para esta tesis. Solo

se tomaron los datos correspondientes a la perturbacion fuerte.

Luego, se desarroll6 el modelo cinético para Saccharomyces cerevisiae que abarca la
glucolisis (via Embden-Meyerhof), la ruta de las pentosas fosfatos y el metabolismo de
carbohidratos de reserva que comprende la sintesis y degradacién tanto de la trehalosa

como del glucégeno (ver Figura 2-4).
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Figura 2-4: Reacciones consideradas en el modelo cinético del presente trabajo.
Adaptado de (Tripodi et al., 2015).

Para el modelo se asume la expresion cinética del consumo (uptake) de glucosa de la ec.
(2-2). Esta expresion es hiperbdlica y se asemeja a la ecuacion de Michaelis-Menten. La
concentracion de glucosa en el reactor en esta expresion se denota con el subindice «ex»
para diferenciarlo de la concentracién de glucosa intracelular. ) se utilizara como el

parametro de union entre el modelo cinético y el modelo de compartimentos.

N O (2-2)
v O

n
Nhp @ Qda ¢ XOMEIDHE dAYQ'® 1 o WO 6 AP ud ¢ | OBREONE &QUHOQ

00 goé ¢ OQUBDRMDMORDOR DA OONA 6 & GO

El modelo cinético y la estimacion de parametros (método maxima probabilidad) se
implementaron en el software gPROMS. En primer lugar, se emplearon las expresiones
desarrolladas por Smallbone et al. (2013) para describir la glucdlisis. En este trabajo se
model6 solo la isoenzima principal que cataliza cada reaccion de esta ruta, aunque estos

autores tienen ecuaciones para cada una de ellas.

En el articulo de Smallbone et al. (2013) se presentan concentraciones para las distintas

isoenzimas de la glucdlisis en Saccharomyces cerevisiae. Por tanto, para la presente tesis
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se asume que la isoenzima principal es la de mayor concentracién. Como ejemplo, en la
Tabla 2-2 se muestra la concentracion de las tres isoenzimas para la hexoquinasa de la
levadura. Estos datos fueron obtenidos para un Unico estado celular. Alli se ve que Hxk2
es la de mayor niumero de moléculas por célula; luego, se tomo la expresion cinética para

ella, la cual tiene en su formulacién este valor numérico de concentracion de enzima.

Tabla 2-2: Concentracion de isoenzimas para la hexoquinasa de la levadura. Adaptado
de (Smallbone et al., 2013).

Isoenzima Moléculas/célula
Glk1 136000
Hxk1 50500
Hxk2 185000

Luego, la red metabdlica se extendid, incorporando las expresiones cinéticas de Messiha
et al. (2014) para la ruta de las pentosas fosfato y las de Smallbone et al. (2011) para el
metabolismo de la trehalosa. En el primer articulo, los autores emplean ecuaciones con
base en la concentracién de isoenzima. Por tanto, brindan una tabla con estos valores para
todas las isoenzimas de las pentosas fosfato en la levadura. Nuevamente, en esta tesis
se tomaron las mayores concentraciones de isoenzimas para cada paso, con el fin de

utilizarlas en las expresiones cinéticas.

Los articulos de Messiha et al. (2014) y Smallbone et al. (2011-2013) fueron seleccionados
para el desarrollo del modelo cinético, gracias a que sus expresiones cinéticas estan
descritas con minuciosidad, pues contienen informacion de las regulaciones metabdlicas y

de los mecanismos de reaccion catalizados por las enzimas.

En la literatura no se encontré un modelo cinético para el metabolismo del glucégeno en
S. cerevisiae. Notoriamente, en algunos articulos se omite la sintesis y degradacion de
este polimero; a lo sumo este metabolismo se considera como un sumidero de glucosa.
Existe una dificultad en plantear un modelo para el glucogeno que reside en describir las
regulaciones de las enzimas encargadas de catalizar las reacciones. Primero, porque la
glucogeno sintasa (Gsy) y la glucogeno fosforilasa (Gph) son enzimas alostéricas que

presentan cambios configuracionales y cuyas actividades estan sumamente reguladas por
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ciertos metabolitos. Segundo, porque no hay disponibilidad de datos experimentales para

los polimeros de glucosa que son precursores para la sintesis del glucégeno.

En esta tesis se implementé la teoria MWC para modelar tanto Gsy como Gph. Se hizo
énfasis en la derivacion de las expresiones cinéticas para estas dos enzimas, pues son las
mas reguladas del metabolismo del glucégeno. Las demas reacciones se consideraron de
primer orden, atendiendo a que no hay disponibilidad de datos para los precursores que

participan en la sintesis de glucégeno.

A Glucdgeno sintasa (Gsy): Es necesario conocer los posibles activadores o inhibidores
de esta enzima. Para esta tarea, se tuvo como apoyo bases de datos como BRENDA
y Uniprot. Generalmente, los estudios que reportan estas posibles interacciones de la
enzima con distintos compuestos se hacen in vitro y no in vivo. Para este caso, se
encontré que algunos intermediarios del ciclo de Krebs pueden ser inhibidores de
GSY2, sin embargo, esto se da a concentraciones muy altas de estos metabolitos —
0.2M—(Rothman & Cabib, 1967a); mientras que las concentraciones intracelulares son

de hasta 100 veces menos.

A Glucégeno fosforilasa (Gph): Para esta enzima también se consulté en bases de
datos como BRENDA y Uniprot para la informacion acerca de los efectores. La
regulacion por AMP comienza a ser importante a partir de una concentracion de este
metabolito cercano a los 10mM (Tanabe et al.,, 1987a). Como en los datos
experimentales que se tienen, esta concentracion no supera los 1mM, no se tuvo en
cuenta en la cinética. La glucosa intracelular tiene una baja actividad inhibidora
respecto a compuestos como UDPGIc y GIc6P; por tanto, esta regulacién no se
considerd. De hecho, UDPGIc y GIc6P representan la mayor actividad inhibitoria para
la glucégeno fosforilasa, comparados con otras moléculas (Tanabe et al., 1987h).
Ahora bien, UDPGlc es un inhibidor competitivo de Glc1P; no obstante, para el modelo
MWC este tipo de inhibicioén no es sencillo de encajar. Por tal motivo y por simplicidad,

no se tomo en cuenta.

Aparte de las rutas mencionadas, se consideraron otras reacciones complementarias para
cerrar el modelo. En primer lugar, se tuvo en cuenta reacciones de interconversion entre

los nucleétidos de adenina ATP, ADP y AMP, con el proposito de que el modelo responda
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a la demanda de estos compuestos por parte de algunas reacciones. Asimismo, fue
necesario afiadir un paso de UDP a UTP. Por otro lado, se consider6 un sumidero de "Ocp
con consumo de ATP que emula el flujo de carbono hacia otras rutas metabdlicas no
consideradas en el presente trabajo. Por Gltimo, ya que el modelo no cuenta con el ciclo
de Krebs ni reacciones de formacién de etanol, lactato, etc., se destiné una Ultima reaccion
gue funcionara como un sumidero para el piruvato. Las anteriores reacciones, se resumen
en la Tabla 2-3.

Tabla 2-3: Reacciones complementarias en el modelo.

Reaccion Descripcién
60® 6 YD ATP sintasa
6 "YP 600 ATPasa
O "YD 6 0 0z ¢d 00 Adenilato quinasa
YOO 6 "Y& “Y'YO 6 00 Difosfato quinasa
"0t uJLCl)JuJ sumidero
0 wio sumidero

El modelo implementado brinda resultados para todos los metabolitos de las rutas
metabdlicas incorporadas en este trabajo. Después de analizarlos, se modificaron algunas
expresiones cinéticas de acuerdo con la teoria. Estos ajustes se realizaron teniendo en
cuenta las regulaciones de las enzimas y los mecanismos de reaccién. Estas posibles
regulaciones se consultaron a través de bases de datos como BRENDA y UNIPROT. Para
deducir los mecanismos de reaccién se tomé informacién de la literatura; en caso de que

no hubiese informacién disponible, se asumié un probable mecanismo.

Asi, en total, el modelo cont6 con 34 reacciones: 14 de ellas reversibles y 20 irreversibles.
El nimero total de datos experimentales tomados de Suarez-Mendez (2015) fue de 582
para la perturbacion fuerte y 404 para la perturbacion suave. Por otro lado, cabe resaltar
gue algunas expresiones cinéticas para estas reacciones necesitan el valor de la constante
de equilibrio. Estos datos se hallan en los articulos previamente mencionados o en la

plataforma eQuilibrator, que es una base de datos que proporciona datos fisicoquimicos;
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entre ellos, la constante de equilibrio a condiciones estandar para la mayoria de las

reacciones biologicas (Flamholz, 2018).

A Estimacion de parametros: La estimacion de parametros se realizd con la
herramienta implementada en gPROMS para este fin. Este software realiza la
estimacion mediante el método de hallar la maxima probabilidad en que el modelo
predice los datos experimentales (maximum likelihood). Esta herramienta necesita que
se proporcione la varianza de estos puntos muestrales, con el fin de poder implementar
la ec. (1-29). Ademas, es imprescindible brindarle al software valores iniciales de los
pardmetros que se necesiten estimar. Los datos reportados en los articulos de Messiha
et al. (2014) y Smallbone et al. (2011-2013) para los parametros, se tomaron como
valores iniciales. Para los pardmetros del modelo del metabolismo de glucégeno y
parametros no reportados de otras rutas, los valores iniciales se supusieron

arbitrariamente.

El nUmero total de parametros a estimar en el modelo fue de aproximadamente 130.
La estrategia adoptada consisti6 en estimar 5 parametros por corrida del modelo,
fijando los 125 restantes. Si el software estadisticamente estimaba correctamente
estos 5 parametros, se procedia a fijarlos y proseguir con otros 5. Este proceso es
iterativo, pues también se realiz6 para distintas combinaciones de parametros.
Finalmente, el valor de cada parametro estimado por gPROMS se encuentra dentro de

un rango (limite superior e inferior).

2.3 Acoplamiento del modelo de compartimentos con el

modelo cinético

Para el analisis de sensibilidad se modificé la velocidad de agitacion de los impulsores en
cuatro valores: 60 rpm, 120 rpm, 180 rpm y 240 rpm. Los resultados obtenidos alli se
simularon para un tiempo total de 30.05 min. Se simul6 un pulso analogo al realizado
experimentalmente por Suarez-Mendez (2015) en donde la entrada de alimento al reactor

se hace solo en 0.55 min y la salida del efluente solo hasta los 5 min.
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En el andlisis de tiempos caracteristicos la grafica se presenta en escala logaritmica, con
el fin de visualizar todas las escalas de los tiempos de los subprocesos implicados. Por
otro lado, para el analisis de varios pulsos, se consideré la misma perturbacién, pero tres
veces; es decir el primer pulso se realiz6 al tiempo 0 min, el segundo al tiempo 30.05 min

y el tercero al tiempo 60.10 min. Por tanto, el tiempo total simulado fue de 90.15 min.

A Visualizacion de resultados: Para la presentacion de los resultados brindados por el
modelo de compartimentos y el acoplamiento se usé el software Matlab, debido a su
practicidad para elaborar figuras mas estructuradas como mapas de calor. Inicialmente,
se exportaron los datos numéricos de gPROMS a Excel. Luego, desde Matlab se usé

la herramienta de importacién de datos.
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33Resul t ados

3.1 Modelo del biorreactor

En los siguientes apartados se presentan los resultados obtenidos de la implementacion
del modelo de compartimentos. En primer lugar, se evalué el modelo sin tener en cuenta
el término reactivo ni el de transferencia de masa (aunque se considera presencia de gas
en el medio) para analizar el tiempo de mezcla en la geometria propuesta para el reactor.
También, se hace una comparacién con la respuesta generada por Pigou & Morchain
(2015) para este parametro. Después, se ilustran resultados preliminares en donde se
asume una cinética simple, con el fin de observar y analizar los gradientes de

concentracion generados a lo largo del reactor.

3.1.1 Tiempo de mezcla

Inicialmente, se evalu6 el tiempo de mezcla para el biorreactor considerado, usando el
modelo de compartimentos. En la Figura 3-1 se ilustra el perfil de concentracién para un
trazador que hipotéticamente es detectado en sensores ubicados en el puerto superior,
medio e inferior del reactor. La inyeccion del trazador se hace justamente en estos mismos
puertos. En cada imagen de la Figura 3-1 se observa el «overshoot» de concentracion que
se alcanza para el puerto en el que se hace la alimentacion. En los tres casos la
concentracion relativa sube hasta un valor cercano a 60, la cual indica que la magnitud de
la concentracion es cercana a 60 veces el valor de concentracion que se obtendria cuando

el sistema est4 completamente homogéneo en el infinito.
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La Figura 3-1a muestra el caso en el que el trazador es alimentado en el puerto superior.
Se nota que el tiempo de mezcla es aproximadamente 150 s. Este resultado es similar si
el trazador se alimenta en el puerto inferior, tal como se observa en la Figura 3-1c. Por su
parte, si la inyeccion se realiza en el puerto de en medio, el tiempo de mezcla se reduce a
70 s (Figura 3-1b). Este resultado es acorde con los datos experimentales expuestos por
Vrébel et al. (1999), los cuales afirman que el tiempo de mezcla disminuye hasta en un
50% si el trazador se inyecta en el medio del reactor. Este hecho es relevante para el
disefo, pues es aconsejable alimentar el biorreactor en un punto central para tener un

tiempo de mezcla menor.
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Figura 3-1: simulacion del tiempo de mezcla para el biorreactor. La concentracion del
trazador es detectada tanto en el puerto superior, medio e inferior. La inyeccion del
trazador es realizada en el a) puerto superior, b) puerto de en medio o ¢) puerto inferior.

El pulso se hace a los 0.5s. Elaboracién propia.
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De cierta manera es previsible este resultado ya que, si se inyecta el trazador en la parte
superior o inferior del reactor, el tiempo de homogenizacion ser4 mayor debido a que la
distancia que debe recorrer el compuesto quimico es igual a la altura del liquido de trabajo.
Ademads, que las turbinas Rushton consideradas acé son agitadores radiales y no axiales.
Por otro lado, si la inyeccion del trazador es cerca de la parte central del reactor, entonces

la homogenizacion se lograria con mayor facilidad y en un menor tiempo.

La grafica obtenida por Pigou & Morchain (2015) para la alimentacion del trazador en el
puerto superior es similar a la reportada en esta tesis (Figura 3-1). Por consiguiente, los
resultados obtenidos aqui coinciden con los de estos autores. Estos resultados son de esta
manera un indicador de que el modelo implementado del biorreactor es confiable para

evaluar los resultados; por ejemplo, cuando se acople con el modelo cinético.

En la Tabla 3-1 se muestran los valores calculados para los tres flujos. Lo primero a
destacar es que la principal contribucion esta dada por el flujo de circulacion 6 Oy el
flujo de intercambio ‘'O "@'C0. El flujo inducido "O"@"CD es un leve aporte del intercambio
hidrodinamico ya que, en este caso, la potencia heumatica comparada con la potencia

mecanica entregada por el agitador es mas baja.

Tabla 3-1: Datos calculados para los tres flujos principales para el andlisis de tiempo

de mezcla.
Flujo Valor calculado D—v
00 & O C
00 T™® G P
0O ™ o
00 ™ Y
‘00 T8t ¢ 1
@ T8t ¢ p

Cabe notar que 6"0 es menor que 0 "Cal igual que TO es menor que O "Odebido a que el
agitador del fondo recibe la mayor cantidad de aire, haciendo que la potencia suministrada

al fluido se vea disminuida — el gas crea cavidades detras de las paletas de la turbina;
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mientras mas sea el caudal de aire, estas cavidades aumentan mas en tamafio, lo que
ocasiona un menor desempefo del agitador (Doran, 2012)—. Finalmente, 'GD es un 5%
mayor que ‘O @ebido a que este flujo por definicion estd asociado con la presencia de gas;

y como la turbina Rushton del fondo recibe mas aire, se aumenta su valor.

3.1.2 Simulaciéon del modelo de compartimentos con el término
reactivo
En esta seccion se incorpora el término reactivo del balance de masa para entender
preliminarmente los resultados que arroja el modelo. Para ello, se supuso inicialmente que
el biorreactor tiene un microorganismo que crece a una velocidad descrita por la expresion
de Monod. El término de transferencia de masa gas-liquido se cancela, pues se asume un
proceso anaerébico. Los resultados preliminares presentados en esta seccion aun no
incorporan el real modelamiento multiescala que se pretende alcanzar con esta tesis, por
tanto, aca se considera una cinética sencilla, con el fin de probar solamente la respuesta

del modelo de compartimentos y los perfiles de concentracién generados.

De esta manera, se definié un flujo de entrada y uno de salida del reactor; ambos con
valores iguales. La idea es tener una operacion continua que no cambie el volumen del
tanque, pues el modelo lo supone constante para cada compartimento. Con base en los
resultados del tiempo de mezcla, se establecié que una entrada apropiada para el alimento
se ubica precisamente en el puerto medio del biorreactor. Para el flujo de salida, se asume
gue este se toma del fondo. De esta forma y solo para dos compartimentos —uno en el
gue va la entrada de alimento y el otro en donde estéa la salida—, se tuvo que adicionar un

término a la ecuacion de balance de masa, ec. (3-2.1) y ec. (3-2.2), respectivamente:

16 . p . . o) . 60
‘ L i - - —— 3-2.1
5 n @ = 0 50 5 0 i 5 ( )
16 . P . Y 6 . 6 0
P i - . : 3-2.2
To 19 % LI @ YR @ (3-2.2)
6 goé & OOBOVAAHOXI®E 0 | UL Q& 6UGERE @ DI dQa OUEEN G & "QQ ¢

qQd 0 OEGDEE @ Oi @
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La ec. (3-2.1) es la expresién para el compartimento en donde se adiciona el flujo de
alimento. Es claro que el término afiadido depende de un flujo volumétrico de entrada y de
la concentracién del componente "Qque va en ella. En este caso, el compartimento
especifico que cumple este balance es el numero 35. Del otro lado, esté la ec. (3-2.2) para
el flujo de salida. Aqui cabe resaltar que el término nuevo depende de la concentracién del
componente “(en ese compartimento en el tiempo ¢, es decir, es una variable y no una
constante como ocurre para la ecuacion anterior. Asi mismo, aparece un flujo volumétrico
de salida. Particularmente, para esta simulacion, el compartimento que cumple este

balance es el nimero 70.

Tabla 3-2: Datos calculados para los tres flujos principales en la simulacion del modelo

con el término reactivo.

Flujo Valor calculado D—v
0"0 00 T® O T
00 60 ™ p ¢
‘00" T3 1T T

Inicialmente, se muestran los valores para los tres flujos principales del modelo en la Tabla
3-2. Debido a que no hay presencia de gas, todos los flujos son de igual magnitud tanto
para el agitador del fondo como para los otros tres. Por la misma razon, el flujo inducido
se hace cero. CF es mayor al calculado en el apartado anterior, ya que la formacion de
cavidades de gas en las hojas de las turbinas seria demasiado baja o simplemente no
seria posible; esto significa que la potencia entregada al liquido sera mayor, lo que se

refleja a su vez un flujo de circulacion mayor.

Finalmente, el valor de EF en el caso sin gas es cercano al caso inicial con presencia de
gas; esto indica que su magnitud no depende considerablemente de la presencia o no de
gas. La formulaciébn matematica para EF se basa en la teoria de flujo turbulento y se podria
afirmar que el aire no influye mayoritariamente en la formacion de eddies y en la disipacion

de energia en condiciones de turbulencia.
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En la Figura 3-2 se muestra el perfil de biomasa para tres compartimentos distintos. La
Concentracion inicial es 3.64 g/l, tomando valores de referencia de Suarez-Mendez (2015)
y con el propésito de observar como se llega al estado estacionario. Los flujos volumétricos

de entrada y salida se establecieron de tal forma que la tasa de dilucion fuera 0.1 "Q
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Figura 3-2:  Perfil de concentracion de biomasa para tres compartimentos en una

operacién de reactor continua. Elaboracion propia

Al cabo de 30 h, la concentracién de biomasa esta alcanzando el estado estacionario a un
valor de 7.2 g/l. El compartimento 70 se diferencia levemente de los otros dos, puesto que
es alli en donde se retira el flujo del reactor y la concentracién es un poco menor. No
obstante, esta distincion es minima. Comparado con el sustrato (Figura 3-3), la
concentracion de biomasa inicial es dos 6rdenes de magnitud mas alta que la de glucosa.
Ademas, la velocidad de crecimiento se mantiene alta (en unrango 0.1Q -0.2"Q ). Por

estas dos razones, los gradientes en el reactor no son notorios para la biomasa.

La Figura 3-3 muestra el mapa de calor que representa los gradientes de concentracion
de glucosa en diferentes instantes de tiempo (0s, 10s, 100s, 1000s, 10000s, 72000s). Los
rectangulos amarillos indican la entrada de alimento (compartimento 35) y los rojos el flujo

de salida (compartimento 70).
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Figura 3-3: Mapas de calor de los gradientes de concentracion de glucosa en el
biorreactor a diferentes tiempos.

El valor inicial de concentracion de glucosa se establecié en 0.033 g/l como lo evidencia el
mapa de calor para Os. Para los demas tiempos, la zona 3 del reactor es la que mantiene
la mayor concentracion de glucosa, debido que es alli donde se encuentra el
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compartimento en el que se hace la alimentacién. Por su parte, la zona 1 conserva la menor
concentracion en cada perfil, pues es la zona mas alejada del punto de inyeccién de

sustrato y, ademas, alli se encuentra la extraccion de fluido del reactor.

Desde los 0s a 1000s la concentracion en el reactor aumenta y alcanza un punto maximo
en los 1000s. En este rango de tiempo la velocidad de adicién de sustrato es mayor a la
de consumo por parte del microorganismo y de ahi que se acumule la glucosa extracelular.
A partir de alli, la concentracion de sustrato llega al punto en el que causa que el «uptake»
sea mayor a la velocidad de alimentacién, ocasionando que esta concentracion comience
a disminuir hasta llegar al estado estacionario. Es por ello que a las 20h se observa que la
concentracion en el tanque alcanza un valor promedio (0.037g/l) cercano al valor inicial.
Esto es, cerca de 2 tiempos de residencia del reactor. Tipicamente para un quimiostato, el
estado estacionario se empieza a alcanzar entre 3 y 4 tiempos de residencia, sin embargo,
luego de los dos primeros recambios del reactor ya se puede observar que la operacion se
da en las cercanias del punto de estado estacionario. Tradicionalmente en la literatura se
ha reportado que el estado estacionario perfecto se alcanza pasados los 5 tiempos de
residencia (Yavari et al., 2019).

Cabe destacar que los gradientes de concentracion de glucosa no desaparecen; en cambio
se mantienen durante el tiempo. Esto debido a que siempre se tiene la condicién de
alimentacion y remocién de medio. Esto sugiere que tanto la velocidad de consumo de
glucosa como el fendmeno de mezcla son significativamente influyentes en los gradientes
de concentracion. En el proceso existen diferentes subprocesos que determinan los
resultados aqui generados. Esto se puede analizar mejor a través de los célculos de los
tiempos caracteristicos. Aqui se distinguen 4 subprocesos principales: adicion de sustrato,
tiempo de mezcla, el consumo de sustrato por parte del microorganismo y la remocién de
efluente. Este analisis se aborda concretamente en la seccién 3.3 donde se muestran los

resultados del acople entre el modelo de compartimentos y el modelo cinético.

Adicional a los resultados obtenidos para la concentracién de glucosa, se construyeron
mapas de calor para la velocidad de crecimiento de las células, con el fin de hacer un
andlisis similar. En la Figura 3-4 se ilustran los perfiles para esta variable a diferentes
tiempos: Os, 10s, 100s, 1000s, 10000s, 72000s. Nuevamente, los rectangulos amarillos y
rojos representan los compartimentos en donde se encuentran el flujo de entrada y salida

respectivamente. Respecto a los parametros de la ecuacion de Monod, la velocidad
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maxima se establecio en t @ ¢Q (Hahn, 2020). Como el flujo de entrada y salida
es tal que la tasa de dilucion es 0.1 'Q , al inicio en t = 0s, el crecimiento de biomasa se

asume cercano al valor de la operacién continua.
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Figura 3-4: Mapas de calor para p (velocidad especifica de crecimiento celular) a
diferentes tiempos.

El flujo de alimento de una solucion altamente concentrada de glucosa en el biorreactor

genera un aumento en la concentracion de sustrato, que a su vez resulta en una mayor
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velocidad de crecimiento del microorganismo, especialmente en los alrededores del puerto
de alimentacion. Para cada perfil, t es mayor en la zona 3 del reactor, pues es alli en donde
se hace la alimentacién y, por tanto, hay mayor disponibilidad de sustrato. Similarmente al
caso de la glucosa, se alcanza un méaximo en el reactor alrededor de los 1000s. Después
de este tiempo, se va retornando al estado estacionario en donde t cada vez se acerca
mas a la tasa de dilucion. En promedio sobre todos los compartimentos, se tiene un valor
det 1™ MR eneltanque luego de 20 h. Aligual que con la glucosa, los gradientes de
concentracién permanecen en el tiempo debido a que la expresion para t depende
directamente de la concentracion de sustrato. Cabe mencionar que la velocidad nunca
alcanza el valor maximo (0.42 'Q ) para este caso donde la alimentacion se hace en el
puerto de en medio del reactor, aunque la concentracion de entrada del alimento es alta
(15 g/l). Es posible que se pueda alcanzar el maximo crecimiento de biomasa si la
alimentacién se hace en otra zona del biorreactor, ya que el tiempo de mezcla y, por tanto,

los gradientes de glucosa aumentarian.

3.2 Modelo cinético

3.2.1 Metabolismo del glucégeno

Con base en el metabolismo para la sintesis y degradacion del glucégeno propuesto para
S. cerevisiae, se plantean las reacciones mostradas en la Tabla 3-3. En ellas se describe
la polimerizacién de la cadena de glucosas y la posterior degradacion del glucégeno. La
segunda y cuarta reaccion de la tabla representan la accién de las dos enzimas alostéricas
Gsy y Gph. De ahi que estos dos pasos sean los mas relevantes en términos de regulaciéon
y conllevan las expresiones cinéticas mas complejas. La glucégeno sintasa (Gsy) se
encarga de polimerizar la cadena de glucosas por medio de "YO 0 "O&sto lo hace a través
de enlaces| p T. Por otro lado, la glucégeno fosforilasa (Gph) libera una unidad de

glucosa —Especificamente "Oépt—, empleando un fosfato para ello.
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Tabla 3-3: Reacciones planteadas para el metabolismo de glucégeno con las enzimas

gue las catalizan.

Reaccion (iso)enzima

VW YOO OR h ; "Qa 6 @é i VOO Glg1/Glg2

| RO 6 wé [ "OA0 G @ Qa6 wé i TNOD Gsyl/Gsy2
] kQa 6 DOET QFQIO6 OE i 2@ &0 Glc3
Qaédhd r 0 z Opd QA &G Gphi
QAaHA 5 2z QA O ® Gdb1

Z2Qa 6 w¢ TEECABENE ¢

A continuacién, se expondran las velocidades de reaccion derivadas tanto para la
glucégeno sintasa (Gsy) como para la glucogeno fosforilasa (Gph), usando el modelo
MWC.

A Glucégeno sintasa: Con base en la estructura de esta enzima (tetramero) y que la
glucosa 6-fosfato es el principal regulador alostérico, se plantea la ec. (3-3).
Especificamente, este metabolito es un activador que se une al estado ‘Y (activo) de la
enzima. Por simplicidad, el Gnico sustrato que se considera en la expresion es UDPGlc,
ya que no seria practico tener en cuenta la concentracibn de un intermediario
polimérico, del cual no se cuentan con datos experimentales (ver la segunda reaccién
de la Tabla 3-3).

0 0 (3-3)

Por otro lado, se considera que UDPGIc puede unirse a ambos estados de
configuracion de la enzima, tanto al estado Y como al estado “Y De esta forma, se tiene

una ecuacion para la velocidad de reaccion de GSY2 que toma en cuenta una
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activacion alostérica. Ademas, el nUmero de parametros por determinar es de un total
ded:0 R w0

A Glucogeno fosforilasa: La ecuacion planteada en esta tesis para la velocidad de
reaccion de Gph se muestra en la ec. (3-4). Como su estructura es un dimero, entonces
¢ ¢. En la expresion el unico metabolito que regula la actividad es Glc6P, cuya

concentracion esta incluida en el término .

Op 1 P 0 0 (3-4)

En este caso, el Unico sustrato que determina la velocidad de reaccion es el glucégeno
(ver cuarta reaccion de la Tabla 3-3), ya que se supone que la molécula de fosfato esta
disponible en el entorno celular; ademas de que no se cuenta con datos experimentales
para ella. Asimismo, se considera que el glucégeno se une exclusivamente al estado
activo de la enzima (estado 'Y) con fines cataliticos. Por otra parte, se supone que
GIc6P interactua solo con el estado “Yde Gphl. El total de parametros por determinar
fuede4:0 MR WL

3.2.2 Modelamiento con expresiones cinéticas de la literatura

En esta seccién se expondran los resultados obtenidos del modelo cinético (todas las
expresiones de velocidades de reaccién son tomadas de la literatura (Messiha et al., 2014;
Smallbone et al., 2011, 2013)) para la glucdlisis, la ruta de las pentosas fosfato y la sintesis
y degradacién de trehalosa. Por otro lado, las expresiones concernientes al metabolismo
de glucégeno usadas en el modelo fueron las derivadas en esta tesis (En el apartado
anterior se muestran las ecuaciones para las dos enzimas de mayor importancia, en

términos de regulacion).

En la Figura 3-5 se ilustra el resultado de la prediccién del modelo para los metabolitos de
la glucdlisis superior. La respuesta del modelo se ajusta mejor para los datos
experimentales de G6P, Fru6P y GAP; especificamente, contribuyen al error total en un

2.1%, 0.5% y 0.008% respectivamente. mientras que para Glc, FruBP y DHAP se desvia
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en mayor medida del comportamiento observado: su contribucion al error total del modelo

es de 3.9%, 3.9% y 4.7%. Cabe recalcar que la toma de datos experimentales realizada

por Suarez-Mendez (2015) se hizo justo después de una perturbacion fuerte del alimento

(15 g/L) al reactor de laboratorio cuando el cultivo estaba en un estado «dindmico

estacionario» (se tenia un nimero de ciclos estables cuando se inicié la recoleccion de

datos). Por tal motivo, se aprecia los picos generados en la concentracion de los

metabolitos intracelulares en la levadura, pero que después vuelven a la condicion inicial.
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Figura 3-5: Concentracion de metabolitos de la glucdélisis superior. Cuadros azules

son los datos experimentales de la perturbacion fuerte y la linea roja la prediccion del

modelo.

En concreto, para la glucosa intracelular, se nota que el modelo no logra llegar al punto

méximo de 5 mM; aunque si logra capturar los datos antes de llegar a €él. La prediccion
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sugiere que la concentracion vuelve rapidamente al valor inicial, después de llegar al pico.
Sin embargo, los datos experimentales muestran que esta disminucion es gradual,
demorandose alrededor de 20 minutos para estabilizarse. Esta zona se puede denominar
«shoulder» u hombro en espariol, debido a su forma. EI modelo no logra reproducir esta
zona con total fidelidad; no obstante, si lo hace para los primeros puntos experimentales
—mas 0 menos hasta los 5 minutos— de algunos metabolitos. A excepcion del hombro, el
resultado es aceptable para G6P, Fru6P y GAP. Este hombro probablemente indica
regulaciones intracelulares que amortiguan la respuesta de la concentracién de los
metabolitos ante un relajamiento de la presion ejercida por el flujo de carbono cambiante
sobre el pool del metabolito, regulacién que no alcanza a ser capturada por la expresion

cinética.

En cambio, para la FruBP y DHAP, los datos experimentales observados no logran ser
representados por el modelo, indicando que las expresiones cinéticas —que da cuenta de
la bioguimica conocida— pueden no ser apropiadas para describir los mecanismos de
reaccion donde se encuentran involucrados estos metabolitos. También puede obedecer
a que la estimacién de parametros no es capaz de ajustar el modelo al conjunto de
pardmetros estimado si se tiene en cuenta que el orden de magnitud de estos pooles son
relativamente menores con respecto a otros metabolitos. Hay que aclarar que la
fosfofructoquinasa cataliza una reaccion altamente regulada, por lo que es muy probable
gue esta y quiza otras expresiones cinéticas deban ser reevaluadas cuando se tenga mas
informacion de su comportamiento en experimentos in vivo. Ademas, la prediccién del
modelo para estos Ultimos dos compuestos y para GAP indica que la concentracién de
ellos no vuelve al valor inicial; esto va en contra de lo mostrado por los datos

experimentales.

En esta descripcion cinética no se considera otro tipo de regulaciones como
postranscripcionales o postraduccionales. Es por ello necesario ampliar las expresiones
cinéticas y considerar posibles regulaciones incluso no metabdlicas que no se tienen en

cuenta en modelo.

En la Figura 3-6 se muestra la concentracion para algunos compuestos del metabolismo
de carbohidratos de reserva: T6P, UDPGIc, Treh y Glyco. Los datos experimentales de la

trehalosa 6-fosfato muestra que para este metabolito no existe el hombro y, por tal motivo,
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el modelo predice el perfil mas coherentemente (alrededor de una contribucién del 1.3%
en el error), quiza debido a que para esta reaccion no se da la presencia de reguladores
alostéricos o0 al menos no resultan evidentes en el comportamiento metabdlico observado.
Lo que sugiere que la produccion de este metabolito no esta muy regulado, comparado
con los intermediarios de la glucolisis. Esto confirma la simplicidad de las expresiones

cinéticas para describir la sintesis y degradacion de la T6P

Para UDPGiIc, la reproduccién del modelo no se ajusta a las observaciones experimentales
e indica que la concentracion de este metabolito se reduce rapidamente. Esto tiene sentido
con la descripcién matematica realizada, pues el modelo UDPGIc es sintetizado por solo
una reaccién y es precursor para la produccién tanto de trehalosa como de glucégeno y
por ello disminuye bastante rapido su magnitud. Adicionalmente, este es un metabolito que

esta involucrado en el metabolismo de otros nucleoétidos en la célula.

Se puede esperar que la célula necesite tener regulado el consumo y degradacion de esta
molécula ya que es muy relevante para la formacién de los carbohidratos de reserva y
otros nucledtidos; y asi lo sugiere los datos experimentales. Es decir, el modelo tiene
limitaciones al no estar considerando posibles regulaciones que no permiten que la
concentracion de UDPGIc se agote o que haya otras reacciones de sintesis de este

metabolito que no se estén teniendo en cuenta.
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Figura 3-6: Concentracion de algunos metabolitos para el metabolismo de carbohidratos
de reserva. Cuadros azules son los datos experimentales de la perturbacion fuerte y la linea

roja la prediccion del modelo.

La trehalosa y el glucégeno, que son los carbohidratos de reserva para S. cerevisiae,
tienen una concentracion promedio significativamente mayor que los otros metabolitos.
Para el primero, el maximo esta aproximadamente en 32mM y para el segundo en 28 mM.
En general, para la trehalosa se muestra un ajuste remarcable para los datos
experimentales. No obstante, desde los 5 min hasta los 30 min el modelo muestra una
linea recta. Las dos ecuaciones cinéticas involucradas en el pool de trehalosa son
ecuaciones de la forma de Michaelis-Menten (tomadas de Smallbone et al. (2011)). Luego
es probable que no se tenga en cuenta alguna regulacién de uno o mas efectores que

permita que la trehalosa disminuya de concentracion de una forma amortiguada.

Los datos experimentales para el glucégeno estan dispersos y por ello, el modelo trata de
realizar un promedio de estos datos, en especial, desde el minuto 10 al 30. De esta forma,

no se alcanza a reproducir la concentracion maxima. Por otro lado, con fines de mejorar el
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resultado del modelo, se supuso que la maquinaria de la sintesis y degradacién del
glucogeno le tomaba alrededor de 3 minutos para empezar a funcionar dentro de la célula.
Esto es, se impuso una regulacién como un retraso en la sefial de activacién del complejo
enzimatico. Esto, para tener una concordancia con los datos experimentales en este lapso
gue posiblemente evidencian un efecto regulador que retrasa la respuesta metabdlica. La
anterior suposicion se justifica con el hecho de que el mecanismo de sintesis de glucogeno
puede activarse cierto tiempo después de que la levadura experimenta la perturbacion.

La respuesta del modelo para el glucdégeno frente a datos experimentales in vivo muestra
un comportamiento destacable. Por tanto, las 5 expresiones cinéticas construidas
propiamente en esta tesis son una base para futuras investigaciones respecto al
metabolismo del glucdégeno en S. cerevisiae, ya que en la literatura no hay informacién
concisa sobre el modelamiento de esta parte del carbono central. Esto significa un aporte

a la ingenieria metabdlica y al modelamiento de sistemas enzimaticos.

En conclusién, el modelo representa aceptablemente ciertos metabolitos de carbono
central, a excepcion de algunos como los nucleétidos de adenina (anexo B) o UDPGIc. En
principio, es clara la dificultad de obtener una respuesta que se ajuste a los datos
experimentales de todos los metabolitos. No solo por lo obtenido en esta seccion sino por
los resultados de algunos articulos de la literatura y que son mencionados en el marco
tedrico. Asi mismo, es probable que se estén omitiendo regulaciones metabdlicas o que
ciertos mecanismos de reaccidon supuestos no sean los correctos para derivar las
correspondientes expresiones cinéticas. Por tanto, en el siguiente apartado se exponen los
criterios tenidos en cuenta para modificar el modelo cinético y observar las respuestas

dadas por él.

3.2.3 Analisis y modificacidén de algunas expresiones cinéticas

Para mejorar la prediccion del modelo cinético, se analizaron las expresiones cinéticas con
el fin de entender la posible ausencia de efectores que pudieran regular el comportamiento
metabdlico y que no estuvieran siendo capturados por el modelo actual. Ademas, se
plantearon mecanismos alternos para las reacciones en las que no hay un consenso sobre

ello. Por tanto, las modificaciones se hicieron, o bien a ecuaciones de enzimas cuyos
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mecanismos no estan del todo claro o bien a ecuaciones muy simples. En la Tabla 3-4 se

resumen las expresiones cinéticas derivadas para ajustar el modelo.

Tabla 3-4: Expresiones cinéticas ajustadas para el modelamiento cinético

Enzimay reaccion Expresion cinética

Hexoquinasa 0
"0 G0 Y00 "Opld & 00

. 0
Fructosa Bifosfato . .
oo Ol 665 "06 VOO0 0
aldolasa U 0
"Oi 6 &0'06 0 0'0b b GO 60l 66 5g— 080 28— 008 U? 0l 665 5§ 05 HO0B i

oo 80 °®op 9 YILO

Fosfoglice-rato quinasa | . . . o e e D @OTYD
O Vp U ® U WO60OOL WOHOL WO6L'® O —————

6008 00z ob "0 b YD 0 ®o0™O @O'YOOU™O U & 60 "D YD
0 0 Op U
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05 0 F 0p Q
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A continuacion, se expondran los detalles y criterios tenidos en cuenta para derivar o

adoptar estas expresiones.

A Hexoquinasa (HXK): En Smallbone et al. (2013) y Teusink et al. (2000) se usa una
descripcion matematica similar a la ecuacion reversible de Michaelis-Menten, pero
extendida para dos sustratos y dos productos. Esto debido a que en la literatura no hay
claridad sobre si el mecanismo de esta reaccion es ordenado o aleatorio. No obstante,
algunos articulos sugieren que podria considerarse como un mecanismo aleatorio a la

falta de un consenso (Mulcahy et al., 2002; Rudolph & Fromm, 1971).

Luego, se plantea un mecanismo aleatorio bi-bi para la enzima. Ahora, si se considera
gue todos los pasos dentro de este mecanismo son reversibles, el denominador de la
ecuacion final tendrd mas de 40 términos (Cleland, 1963a); lo cual no es para nada
practico, dado el vasto numero de pardmetros para solo una ecuacion. Por
consiguiente, se suele emplear la suposicion de «rapid equillibrium». Asi, se obtiene
una expresion mucho més reducida que solo depende de la concentracion de los
sustratos (ver Tabla 3-4). Ademas, existe una inhibicibn competitiva de la trehalosa 6-
fosfato respecto a la glucosa (Gao & Leary, 2003). De ahi que haya presente dos
términos de inhibicion que dependen de la concentracion de T6P y de una constante
de Michaelis para este: 0 (Cleland, 1963b).
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A Fructosa Bifosfato Aldolasa (FBA): No se encontré informacion relevante acerca de
si hay alguna regulacion metabdlica de esta enzima en S. cerevisiae. Lo Unico
consensuado es que en el mecanismo de reaccion el metabolito GAP se libera primero
gue DHAP de la estructura proteica. Por este motivo, se suele considerar un
mecanismo de reaccion ordenado uni-bi (Richter et al., 1975; Teusink et al., 2000). Se
decidio seguir considerando este mecanismo de reaccion para la enzima; no obstante,
se cambid su forma, con el propoésito de que el software pudiese hacer una estimacion
de parametros diferente para esta expresion. De este modo, se empled la ecuacion
mostrada en la Tabla 3-4 que introduce una constante cinética de velocidad adicional:

W, si se compara con la ecuacion usada por Smallbone et al. (2013).

A Fosfoglicerato quinasa (PGK): Con el objeto de modificar la respuesta de la zona
baja de la glucdlisis («lower glycolysis»), se analiz6 la expresion para PGK. Smallbone
et al. (2013) usa una ecuacion que posee exponentes al estilo de la cinética de Hill,
cuando a criterio propio no es necesario usar una formulacién para enzimas alostéricas
para este caso. Luego, se adoptd un mecanismo ordenado bi-bi, basandose en el
articulo de Geerlof et al. (2005), quienes ilustran el mecanismo de reaccién posible
para PGK de S. cerevisiae: Inicialmente, se une BPG a la enzima seguido luego por
ADP; después de ocurrida la transformacién, se libera en primer lugar ATP y por altimo

3PG. La expresion cinética para este mecanismo se muestra en la Tabla 3-4.

Por otra parte, en la literatura se encuentra que puede haber una inhibicion competitiva
de AMP (M. Larsson & Arvidsson, 1971); no obstante, no se tuvo en cuenta, ya que
haria muy compleja la ecuacion y no seria practico. Cabe resaltar que en los modelos
cinéticos reportados en la literatura no se suele evidenciar términos de inhibicién para

esta enzima.

A Trehalosa 6-fosfato sintasa (TPS1): Basado en el perfil obtenido para UDPGlc
(Figura 3-6), se decidi6 indagar sobre las dos reacciones de la ruta de sintesis de
trehalosa en la que este metabolito esta involucrado. Se determind que la ecuacion
apropiada para modificar seria la de la enzima TPS1 —y no la de UDPGIc
pirofosforilasa, pues su mecanismo de reaccion ya se conoce desde hace 50 afios

(Turnquist & Hansen, 1973) y la expresién que se tiene lo describe apropiadamente.
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En la literatura se encontré que en E. coli la enzima analoga cataliza esta reaccién en
un mecanismo ordenado bi-bi (Oide & Inui, 2017). Ahora, como no se hallé informacién
de este tipo para S. cerevisiae, se decidié suponer que TPS1 cumple con el mismo
mecanismo que usa E. coli. Por otro lado, la reaccion es irreversible (Smallbone et al.,
2011) y, por tal motivo, se toma la decision de realizar la suposicion de «rapid
equillibrium» para que la ecuacion cinética dependa solo de la concentracién de

sustratos (ver Tabla 3-4).

Se investigd en literatura por posibles inhibidores importantes para TPS1
(Vandercammen et al., 1989); sin embargo, se encontrdé que el aspecto relevante a
tener presente es que T6P puede actuar como un inhibidor, es decir, que existe una
inhibicién por producto (Trevisol et al., 2014). Esto se tiene en cuenta en la expresion
cinética adoptada.

A Trehalosa 6-foasfato fosfatasa (TPS2): La ecuacién de velocidad de reaccion para
esta enzima, tomada de Smallbone et al. (2011) es modelada como si siguiera la
cinética de Michaelis-Menten. Esto por la falta de informacion o que no hay regulacion
metabdlica importante. En la presente tesis se considera que la reaccién es un
mecanismo aparente (Cleland, 1963a) y ordenado uni-bi; aparente, pues, aungue en
realidad haya dos sustratos —agua y T6P—, en la ecuacion de la velocidad solo es
relevante T6P. Es de aclarar que la ecuacion correspondiente a un mecanismo
ordenado uni-bi comprende mas términos; sin embargo, se supuso que 0 11, con el
propésito de que le cinética dependiese solo de concentraciones de metabolitos

conocidas y determinadas de datos experimentales (ver Tabla 3-4).

A Trehalasa (NTH1): Este caso es similar al anterior: Smallbone et al. (2011) usa una
cinética de Michaelis-Menten para describir la reaccion de la ec. (3-15), catalizada por
la trehalasa. En bases de datos no se encontré informacion relevante acerca de
metabolitos inhibidores que pudieran afectar la actividad de esta enzima. Sin embargo,
se opt6 por modificar la ecuacion cinética, con el fin de observar si se lograba una mejor
respuesta al perfil de concentracion de glucosa intracelular. Se plante6 un mecanismo
aparente ordenado uni-bi para esta reaccion. Especificamente, los dos productos son

las dos moléculas de glucosa. La expresion cinética mostrada en la Tabla 3-4 es propia
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de un mecanismo uni-bi, en la cual aparecen exponentes cuadrados debido a que los

dos productos son el mismo metabolito.

Piruvato quinasa (CDC19): La expresion cinética para esta enzima debe ser tratada
de forma distinta a las anteriores, debido a su caracter alostérico. Por tanto, es
pertinente modelarla mediante una teoria para este tipo de enzimas, como el modelo
MWC. La ecuacion tomada de la literatura tiene un término y un pardmetro propio de
una descripcién alostérica; no obstante, posee algunas simplificaciones. De este modo,
se recurrié a modificar la expresion, pues se conoce la importancia de esta enzima en

el metabolismo de la levadura.

El modelo MWC fue desarrollado para enzimas alostéricas con un solo sustrato. Sin
embargo, la enzima concerniente cataliza una reaccion de dos reactivos. Luego, fue
necesario hallar en la literatura alguna extensién del modelo. Hess & Plesser (1979)
realizan esto precisamente para dos enzimas en S. cerevisiae: piruvato quinasa y
fosfofructoquinasa. En consecuencia, se usa el modelo alli planteado y se obtiene la
expresion mostrada en la ver Tabla 3-4. Se supone que PEP no interacciona con la
enzima en el estado tenso (Y. A comparacion de las demas ecuaciones, esta
comprende mayor cantidad de parametros a determinar, los cuales son:
o b R A[QRy My MWy E R . Las wrepresentan una division
o relacién de U para el mismo compuesto hacia las dos distintas configuraciones de la
estructura proteica; "Q es una constante de afinidad del sustrato hacia el estado R; 0

es unarelacién de la cantidad de enzima presente en estado activo y tenso. Por ultimo,

€ T en esta ecuacion, ya que segun bases de datos CDC19 es un tetramero.

Por otro lado, ATP que es un producto de la reaccion, también puede ser un inhibidor
de ella (C. Larsson et al., 2000). Ademas, FruBP se considera que es un activador de
la enzima (Bond et al., 2000). Ambos implican una regulacién muy relevante en la
glucdlisis, pues hace saber al microorganismo la necesidad de activar o frenar
completamente la ruta, debido a la disponibilidad o no de una fuente de carbono. Como
tanto el ATP y FruBP son efectores de la piruvato quinasa, estos aparecen en el término

0 de la ecuacion cinética.
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A Fosfofructoquinasa (PFK): La expresion cinética de esta enzima no se muestra en la
Tabla 3-4, pues la modificacion hecha para esta ecuacion fue muy sencilla, pero puede
resultar determinante. Smallbone et al. (2013) usa el mismo modelo que el descrito
para la piruvato quinasa, légicamente con los cambios correspondientes. De esta
forma, no pareciera que la ecuacion necesitara alguna transformacién. Sin embargo,
estos autores consideraron que ¢ ¢; es decir, como si la enzima fuera un dimero.
Consultando en bases de datos y articulos, se observd6 que en realidad la
fosfofructoquinasa es un heteroctimero (Chan & Parra, 2014)—la estructura de la
proteina tiene 4 subunidades a y 4 subunidades f—. Uno de los requisitos del modelo
MWC vy, por tanto, de su extensién es que la enzima tiene que contar con una simetria.
PFK es un homotetramero si se considera una unidad a y una unidad 8 como si fuera

una sola. Por consiguiente, para el modelo de esta enzima se consideré que € T.

3.2.4 Modelamiento con las expresiones cinéticas ajustadas

Se tomaron los datos experimentales correspondientes a la perturbacion fuerte para hacer
la comparacion con los resultados obtenidos en el apartado 3.2.2. El nimero total de
pardmetros para este modelamiento fue de un total de 143; es decir, 13 mas que el anterior
modelo. Los valores iniciales de los nuevos parametros presentes en las expresiones
ajustadas fueron supuestos. Después de realizar la estimacion de parametros, algunos de
ellos permanecieron constantes respecto al caso anterior; mientras que para los demas su
valor cambié, pero manteniéndose en el mismo orden de magnitud. Por otra parte, el error
ponderado arrojado por gPROMS estuvo cercano para ambos modelos: se diferencian en

un 6%. La estructura completa del modelo cinético se encuentra en el Anexo A.

En la Figura 3-7 se ilustran los perfiles de concentracién obtenidos para la glucdlisis
superior. En general, el comportamiento es similar si se compara con los de la Figura 3-5;
sin embargo, hay ciertas diferencias por explicar. Para la glucosa intracelular se nota que
el pico estd més cerca del dato experimental y la caida de concentracion es mas controlada
y no tan abrupta, tal como ocurre con la anterior simulacién. Esto da a entender que el
presente modelo regula mejor la disminucion de concentracion, pero no llega a predecir

exactamente el hombro. No obstante, estadisticamente, la contribucion al error total por
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parte de la glucosa es de 3.8%, mejorando levemente el porcentaje respecto a la seccién

anterior.
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Figura 3-7:  Concentracion de metabolitos de la glucdlisis superior. Cuadros azules son

los datos experimentales y la linea roja la prediccion del modelo.

Para GIc6P, no hay un gran diferencia entre los perfiles de ambos modelos. De por si, se
ajusta a los datos experimentales. Ahora, en el perfil de Fru6P se observa algo interesante:
en los primeros 5 minutos la concentracion oscila un poco y se forma algo similar al
hombro; no obstante, en los datos experimentales, este aparece entre los 5 y 15 minutos.
Su contribucién al error total del modelo es de un 1%. Cabe resaltar que la concentracion
para FruBP y DHAP a los 30 minutos es igual que a los 0 minutos, como lo evidencian los
datos experimentales. En cambio, en los perfiles del modelo anterior se nota una mayor

concentracion finalizado el tiempo de muestra, lo que sugeria una acumulacion de estos
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metabolitos en el microorganismo. De hecho, en el informe estadistico arrojado por
gPROMS, el perfil de DHAP representa el 0.8% del error total. Esto muestra un mejor

ajuste respecto al apartado anterior.

En general, el modelo representa aceptablemente los metabolitos de la glucolisis superior
y mejora en cierta medida la respuesta de la simulacion de la seccién 3.2.2. Cabe subrayar
gue se confirma la dificultad de obtener un modelo que prediga el comportamiento de todos
los metabolitos simultdneamente. Esto indica que hay regulaciones metabdlicas muy

especificas que no se estan considerando o posibles regulaciones fuera del metaboloma.
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Figura 3-8: Concentracion de algunos metabolitos para el metabolismo de
carbohidratos de reserva. Cuadros azules son los datos experimentales y la linea roja la

prediccion del modelo.

En la Figura 3-8 el modelo aln no predice exactamente algunos puntos experimentales
para T6P, Trehalosa y glucdégeno; sin embargo, los perfiles se ajustan al comportamiento
observado en el laboratorio. Para UDPGIc la concentracion sigue disminuyendo
abruptamente debido a su participacion en la sintesis de trehalosa y glucégeno. Este hecho

evidencia que aun se tienen limitaciones en el conocimiento del metabolismo de este
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intermediario lo cual limita un mejor planteamiento de modelos matematicos que lo
involucren. Por otro lado, se destaca nuevamente que el modelo cinético del metabolismo
de glucégeno construido para esta tesis es un aporte importante para futuros modelos

cinéticos de S. cerevisiae.

Se intentdé afiadir una reaccion adicional que sirviera de fuente para la produccion de
UDPGIc. La idea fue que esta expresién cinética nueva dependiera de la concentracién de
glucosa, con el fin de contrarrestar la alta demanda por UDPGIc. Con esta modificacion, la
concentracion de UDPGIc no se consumia; no obstante, los perfiles para otros metabolitos
se alejaron del comportamiento experimental. De este modo, se descartd y se mantuvieron
las respuestas del modelo mostradas en esta seccién. Lo anterior, sugiere que hay
regulaciones postranscripcionales o postraduccionales que deben considerarse; incluso
reacciones metabdlicas adicionales que complementen la produccién y consumo de
UDPGIc. De hecho, una regulacibn metabdlica importante no tenida en cuenta fue la
inhibicion competitiva de UDPGlIc con GlclP para la glucégeno fosforilasa, ya que no era
sencillo de encajar con el modelo MWC.

3.3 Acople entre el modelo de compartimentos y el

modelo cinético

3.3.1 Punto de alimentacion

Al acoplar el modelo de compartimentos sobre el reactor con el modelo cinético que predijo
mejor el comportamiento intracelular, se analizé en primer lugar la influencia del punto de
alimentacion del reactor sobre el metabolismo celular. Para ello, se emul6 un pulso de 15
g/L de glucosa en tres compartimentos distintos: 15, 35 y 65; tal como se consider6 en el
andlisis de tiempo de mezcla de la seccion 3.1.1. Luego, se observdo como cambia la
concentracion de glucosa intracelular en todo el tanque, conforme cambia la zona de

alimentacion.

En la Figura 3-9 se ilustra el perfil de concentracién para la glucosa intracelular segun el

punto de alimentacion. Los tiempos de simulacién mostrados son de 0 min, 0.5 min, 2 min,
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5 min y 20 min. La primera fila de imagenes corresponde al punto de alimentacion en la
zona A del reactor (compartimento 5); la segunda fila a la alimentacién en zona 3

(compartimento 35) y la tercera fila a la alimentacion en zona 1 del tanque (compartimento

65). La velocidad de agitacion de los propulsores es de 60 rpm y el caudal de gas es — —.

Si el pulso se hace en el compartimento 5, se aprecia que a los 0.5 min (momento en que
esta por terminar la adicion del pulso de alimento) la concentracion de glucosa intracelular
se establece entre un valor minimo de 10.96 mM y maximo de 22.57 mM para la parte del
loop superior del reactor (Zona A). Mientras que en la zona del fondo (Zona 1) esta varia
entre 0.3-0.34 mM aproximadamente. Es decir, la diferencia maxima de concentraciéon
intracelular de glucosa a lo largo del reactor seria de 22.27 mM. A los 2 min de iniciado el
pulso los gradientes son incluso mas pronunciados. Esto implica que el microorganismo
espacialmente se adapta de forma distinta debido a la disponibilidad de la fuente de
carbono. Esta diferencia de concentracion podria hacer que la poblacion celular no
regulara los procesos metabdlicos e incluso transcripcionales de manera uniforme y
probablemente conllevaria rendimientos y selectividades variantes en la produccion de
algun compuesto de interés. A los 5 min la zona 1, 2 y 3 estdn mas uniformes pero la zona
A contindia con niveles altos de glucosa intracelular. A los 20 min ya no se observan

gradientes y el valor de concentracion eventualmente regresa al valor del punto inicial.
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Figura 3-9:  Perfil de concentracion de glucosa intracelular que seria experimentada por
las células localizadas en diferentes compartimentos del reactor bajo tres puntos de
alimentacion distintos: Puerto superior, medio e inferior.

En la segunda fila la alimentacion se realiza en el compartimento 35 y se observa un peffil
mas uniforme (exceptuando la zona 3) respecto al anterior caso, incluso a los 2 min. Aqui,
la maxima concentracion se establece en 17.31 mM, siendo casi 3 veces menor que el
valor maximo del anterior caso (46.38 mM) para este mismo tiempo. A los 5 min, los
gradientes disminuyen a tal punto que la maxima diferencia de concentraciéon es de 2.34
mM. A los 20 min no hay distincion y en cada compartimento el valor de glucosa intracelular
es de 0.52 mM. En la dltima fila se muestra el perfil si el pulso es realizado en el puerto
inferior. El resultado es similar al primer caso y los gradientes resultantes son mayores
respecto a si la alimentacion se hace en el medio del reactor. La maxima concentracién a
los 2 min es de 36.48 mM que es precisamente en el compartimento 65. Por ultimo, al igual
qgue en las dos situaciones anteriores, a los 20 min la concentracion ya es totalmente
uniforme.
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En conclusién, variar el punto de alimentacion, no solo conlleva a cambios en la
concentracion de glucosa extracelular, sino también a la concentraciébn de metabolitos
intracelulares a lo largo del tanque, como se evidencia para la glucosa intracelular en la
Figura 3-9 y para GIc6P en el anexo C. Con base en las respuestas obtenidas hasta este
punto, se decidié que para las siguientes simulaciones la alimentacién siempre se

realizaria en la Zona 3 del reactor (especificamente en el compartimento 35).

En la Figura 3-10 se muestran los gradientes de concentracion para la glucosa
extracelular, GIc6P y Treh; ademas, del perfil para la velocidad de consumo de sustrato 1}
a un tiempo de 1 min. Para obtener estas graficas se aplicé el mismo pulso realizado para

evaluar el punto de alimentacion de la Figura 3-9. Nuevamente, La velocidad de agitaciéon

es 60 rpm y el caudal de gas es — —.

La maxima diferencia de concentracion a lo largo del tanque para la glucosa extracelular
es de 0.143 g/L — es decir, 17% respecto a la maxima concentracion—. Incluso para un
reactor que cuenta con 4 agitadores, se observan estos gradientes transcurrido 1 min
desde el momento del pulso. Antes del pulso la concentracién supuesta en todo el tanque
es de 0.09 g/l y se nota que al minuto esta ha alcanzado un valor de 0.822 g/l en el
compartimento 35 (es decir, 9 veces el punto inicial). El estado estacionario se establece

alrededor de los 30 min.

Para GIc6P la maxima diferencia de concentracion intracelular a lo largo del tanque es de
2.58 mM (37% respecto a la maxima concentracién). Este resultado es interesante porque
en términos de porcentaje los gradientes son mas pronunciados para GIc6P comparado
con la glucosa extracelular. Ademas, el valor inicial es 0.107 mM y en el compartimento 35
al minuto transcurrido, la concentracién sube hasta 6.984 mM (65 veces el punto inicial).
Para el microorganismo esto sugiere un posible efecto importante para la preparacion de
la maquinaria interna (regulaciones en el metaboloma, proteoma, transcriptoma...) segun
la disponibilidad de sustrato en el entorno. Adicionalmente, Suarez-Mendez, 2015 report6
gue a nivel intracelular algunas reacciones pertenecientes a las pentosas fosfato cambian
de direccionalidad ante la presencia de un alto flujo de carbono debido a pulsos o0 no
homogeneidades en los reactores (Suarez-Mendez, 2015). Asimismo, lo anterior muestra
gue los gradientes generados para la glucosa extracelular pueden corresponder a

dinamicas perfectamente distintas a las que originan los gradientes de Glc6P
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Figura 3-10: Perfiles de concentracion para Glucosa extracelular, GIc6P, Treh y perfil

para la velocidad de consumo 1} para un tiempo de 1 min.

Los gradientes de concentracion de trehalosa son practicamente uniformes en el espacio

del reactor (alrededor del 1% de diferencia respecto al maximo valor) para un tiempo de 1

min después del pulso (el valor inicial corresponde a 25.054 mM). Esto indica que la

trehalosa es regulada de tal forma que no cambia pronunciadamente su concentracion,

aunque haya perturbaciones. Es decir, este pool funciona como un buffer ante cambios en



96 Tesis de Investigacion

el entorno del microorganismo. Cabe resaltar que la magnitud del pulso puede significar
gue la trehalosa sea practicamente invariante debido a que sus concentraciones

intracelulares son muy altas respecto a otros metabolitos.

Por otro lado, el perfil paraj muestra un comportamiento similar que el observado para la
glucosa extracelular (una diferencia del 15% respecto al valor maximo). Esto es un
resultado esperado ya que la ecuacion usada para el «uptake» solo depende de la
concentracion del sustrato. Incluso para solo un pulso se nota los gradientes generados.
En la préactica, en una operacién de un reactor industrial con mayores problemas de
mezcla, estas diferencias de velocidades serdn mas determinantes y generarian un mayor
impacto en los rendimientos del producto deseado. Cabe mencionar que el perfil de
concentracion de biomasa no se muestra ya que se mantiene relativamente constante y
alrededor del valor inicial (5.67 g/l), lo que concuerda con las observaciones realizadas por
Suarez-Mendez (2015).

3.3.2 Analisis de sensibilidad

En esta seccion se evalla la respuesta del modelo frente a cambios en la velocidad de
agitacién. Se consideré la misma magnitud del pulso de alimento o glucosa extracelular en
el compartimento 35, con el fin de obtener perfiles de concentracion de metabolitos
intracelulares mientras se modifica la velocidad de agitacion. Cabe aclarar que esta

variable se mantuvo igual para las 4 turbinas Rushton.

Asi, en la Figura 3-11 se ilustra el cambio de concentracién en el tiempo de la glucosa
extracelular para escenarios distintos en donde se modifica 0. Ademas, se compara la
respuesta para tres compartimentos del reactor —compartimento 1, 36 y 70—. Se aprecia
gue paraun 0 @ Tin ael pico de glucosa llega hasta mas de 1.2 g/l; esto ocurre en el
compartimento 36. En los primeros 2-3 minutos se observa una diferencia importante entre
la concentracion de la glucosa en las tres zonas analizadas. El perfil llega a converger en

un tiempo de 3 minutos.

Por otro lado, si se aumenta la velocidad de agitacion en el biorreactor, la diferencia de

concentracion entre compartimentos disminuye en los primeros minutos e incluso el pico
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para el compartimento 36 se atenda. Por ejemplo, para un 0 p ¢ & para este
compartimento, la maxima concentracién se encuentra en 1 g/l. Ademas, la convergencia
entre los perfiles ocurre en un menor tiempo (alrededor de los 2 min). Si6  p Y &
0 ¢ timn Gla convergencia se da en un tiempo similar y los perfiles se diferencian

principalmente en el pico de concentracion para el compartimento 36.
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Figura 3-11: Perfil de concentracion de glucosa extracelular para 3 compartimentos
distintos y 4 valores de velocidad de agitacion. 0 @@ R0 pcmA O p YN

O cgtimn &

El mejor escenario corresponde al de mayor velocidad de agitacion, pues la diferencia
entre concentraciones de glucosa es minima. Sin embargo, en términos de energia y
economia, podria ser preferible tener una velocidad de p Qi @n vez de ¢ 1 itn aPor

tltimo, es necesario destacar que la concentracion va disminuyendo paulatinamente a
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medida que pasa el tiempo, conforme al consumo del alimento por parte del
microorganismo y se hace mas homogénea en el biorreactor debido a los efectos de
mezclado.

En la Figura 3-12 se muestran los perfiles de concentracion de glucosa intracelular para
diferentes velocidades de agitacion. La distincion para los 4 casos es mas notable
comparado con la glucosa extracelular (Figura 3-11). A medida que 0 aumenta, los
gradientes entre los tres compartimentos disminuyen. Para 0 @ 1t 1 da diferencia de
concentracion intracelular para células localizadas en los compartimentos es de
aproximadamente 2 mM. El pico para el compartimento 36 es cercano a 12 mM y la
convergencia entre perfiles se da en un tiempo de 6 min (360 s). Este tiempo es
significativamente mayor al tiempo caracteristico para la mezcla, el cual esta cercano a los
1.2 min (70 s), evidenciando el desacople de las dinamicas de los diferentes procesos que
ocurren en las diferentes escalas estudiadas, y que puede tener impacto en el buen
desempefio del sistema biorreactivo.
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Figura 3-12: Perfil de concentracién de glucosa intracelular "Od @ara 3 compartimentos
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Si0 p ¢imn Gel pico para el compartimento 36 se ubica en 10 mM y la convergencia
ocurre alos5min. Paral0 p pmn g0 ¢ 1 imn dos tres perfiles se aproximan a un
valor maximo de 9 mM. Aln para la velocidad de agitacion mas alta evaluada, el pico del
compartimento 70 no es igual al de los otros dos, debido a su distancia con el punto de

alimentacion.

Por otro lado, el incremento de 0 implica un incremento en la potencia entregada por los
agitadores hacia el fluido; esto significa un mejor mezclado y por ende un menor gradiente
de concentracion de glucosa extracelular a lo largo del reactor. A su vez esto se refleja en
gue la disponibilidad de la fuente de carbono sea cada vez mas similar para cada
compartimento y la concentracion de glucosa intracelular y otros metabolitos se vean

menos afectadas.

En la Figura 3-13 se presentan los resultados para "Otpt a diferentes velocidades de
agitacion. Para @ 1 1) @en los primeros minutos se observa una diferencia apreciable
de concentracién para los tres compartimentos. Sin embargo, esta diferencia es menor
comparada con los perfiles de "Od &l maximo valor al que se llega es de 7 mM. La
convergencia entre los 3 perfiles ocurre alrededor de los 6 min, al igual que para "Od. &i
3 \ \ ;oo \ \ , . o Y .

0 puyimn 0 ¢ 1 iR &e observa que el perfil de "Odp es exactamente el mismo

en los tres compartimentos, pudiéndose eliminar los gradientes.
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Para todos los casos la concentracion de GIc6P disminuye gradualmente, conforme a la
velocidad del «uptake» o del consumo de sustrato por parte del microorganismo. Ademas,
para los 4 escenarios se observa que a los 3 minutos se incrementa la concentraciéon
alrededor de 0.4 mM. Esto se debe a que precisamente en este tiempo se activa el
metabolismo del glucégeno en el modelo. Para sintetizar este carbohidrato de reserva se
requiere de UDPGIc para asi donar mondmeros de glucosa a la formacién del polimero.
Pero este metabolito necesita indirectamente de "Odpld para su produccién. Por
consiguiente, el metabolismo y velocidades de reaccion se dirigen hacia la produccion de

Glc6P, con el fin de suplir la necesidad de sintetizar glucégeno.

En la Figura 3-14 se ilustra el resultado de la simulacion para la trehalosa a distintas
velocidades de agitacién. No se nota una marcada diferencia en el perfil de concentracion
cuando se incrementa 0. Asimismo, solo para 0 @ 1 1) day una leve diferencia de
concentracion entre los compartimentos en el rango de tiempo de 7 a 30 min. No obstante,

se corrobora lo observado en la Figura 3-10: la trehalosa parece funcionar como un pool
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buffer cuando hay perturbaciones en el entorno del microorganismo, incluso cuando se
modifican variables de operacion del reactor como la velocidad de agitacion. Ya que es un
carbohidrato de reserva, el objetivo de la célula es siempre disponer de trehalosa para
eventuales necesidades metabolicas.

X
t=]

[N
th

—#— Campartimenta 1
20k —#— Compartimento 36
—#— Compartimento 70

—#— Compartimento 1
—#— Compartimenio 36
—#— Compartimento 70

ion Treh [mM]
=

o
o

entra

=)

Concentracion Treh [mh)]
=

Con
=
=
"
@
=1
2
2
o

N=120 pm

=

0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
tiempo [min] tiempo [min]

0 —#— Compartimento 1
—#— Compartimento 36
15F —#— Compartimanto 70

—#— Compartimento 1
—#— Compartimento 38
—+— Compartimento 70

Concentracidn Treh [mi]
Concentracion Treh [mM]

&
z
W
5
b=
3
&
z
0
9
®
8
2
3

0 5 1-0 15 20 2-5 30 0 ‘a 10 ‘!IS 2-0 25 30
tiempo [min] tiempo [min]
Figura 3-14: Perfil de concentracion de "Yi "@ara 3 compartimentos distintos y 4 valores de

velocidad de agitacion. 0 o m NI pcmA pyYmAW gTiImHa

En la Figura 3-15 se muestra el perfil de concentracion de glucégeno obtenido tanto para
los 3 compartimentos analizados como para las 4 velocidades de agitacion consideradas.
Como se observa, se mantuvo en el modelo la suposicion de que el metabolismo del
glucégeno se activa a los 3 min. Este carbohidrato de reserva no se ve afectado por
cambios en variables de operacién del reactor —al menos en cuanto a cambios en 0 —.
Pero, tampoco se nota diferencia apreciable entre compartimentos del mismo reactor (solo
una pequeria diferencia para el compartimento 70); es decir que el mezclado pareciera no

afectar la concentracion para las condiciones dadas. Al igual que la trehalosa, el glucégeno
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es un carbohidrato de reserva para S. cerevisiae. Por tanto, es coherente que este pool de
carbono esté regulado para que se mantengan los niveles de glucégeno, a pesar de
perturbaciones en el entorno (comportamiento buffer).
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En la Figura 3-16 se establece el perfil de velocidad de consumo de sustrato 1) ientre
distintos compartimentos y velocidades de agitacion. Para 0 @ 1 1 dexiste una
diferencia de n] ia lo largo del reactor durante los primeros 3 min. Esto ocasionaria que el
consumo de sustrato por el microorganismo varie y a su vez se redireccione el flujo de
carbono hacia el metabolismo a velocidades distintas; lo anterior puede dar lugar a
diferentes respuestas metabdlicas por parte del microorganismo. Esto se puede ver
acrecentado en biorreactores industriales mas grandes con condiciones de operacion
tipicas; esto es, bajas velocidades de agitacion, extensos tiempos de mezcla y no
homogeneidades en la mezcla —se reitera que para estos célculos se simul6 un pulso de
alimento escalado a partir de las condiciones experimentales utilizadas por (Suarez-
Mendez, 2015)—.
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Ahora, a medida que se aumenta la velocidad de agitacion, estas diferencias de r} ivan
disminuyendo, gracias a un mejor mezclado. Es de resaltar que para U ¢ T Itn gla
velocidad de consumo es casi igual para los tres compartimentos, exceptuando el pico en
0.012 "QQIr&Q0 &1 "QéEsta disminucion del gradiente sugiere un posible impacto positivo
en los rendimientos de producto. No obstante, como ya se dijo, en ocasiones resultard mas
favorable usar una O mas baja que significaria un menor consumo de energia asociado a
los agitadores.

Con el propésito de analizar los subprocesos involucrados en el proceso para el caso de
un pulso a una velocidad de agitacion de 60 rpm, se compar6 el tiempo de mezcla del
reactor con los tiempos caracteristicos para la tasa de alimentacion y salida, para la
velocidad de consumo de sustrato en los compartimentos 1, 36 y 70 (Figura 3-17). No se

muestra la velocidad de crecimiento de biomasa por simplicidad al momento de ver la
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figura. Ademas, su comportamiento es analogo a 1} , ya que estan relacionados entre si
por una constante (que es el rendimiento). La entrada de alimento al reactor se realiza solo
en los primeros 0.55 min a una tasa de alimentacion constante en el puerto de en medio
(compartimento 35), por tal motivo su tiempo caracteristico solo es mostrado hasta ese
tiempo. De la misma forma, el flujo de salida solo se da durante los primeros 5 minutos del

proceso.

tmezcla

t

alim

_tsalida

tiempo caracteristico [min]

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4 4.5 5
tiempo [min]

Figura 3-17: Tiempos caracteristicos para mezcla, alimentacién, salida y uptake de

glucosa versus tiempo del proceso simulado.

La primera observacién por destacar es que los subprocesos de mezcla y alimentacion
ocurren en una escala de tiempo menor a los demas y pueden considerarse en un estado
pseudo-estacionario, es decir que los subprocesos de mezcla y alimentacion resultan ser
mas rapidos relativamente a los otros subprocesos presentes en el biorreactor. El tiempo
caracteristico de 1 para el compartimento 36 (linea azul oscuro de la grafica) desde los
0.25 min hasta los 1.75 min es menor que el tiempo caracteristico de la salida de sustrato
(linea negra). Esto quiere decir que el subproceso de consumo de glucosa es rapido y
determinante en este rango de tiempo y en la zona en 3 del reactor que es donde esta el

compartimento 36. Por consiguiente, la concentracion llega al maximo en metabolitos
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intracelulares como "O¢ Yo'Oopdy ( Figura 3-12 y Figura 3-13, respectivamente) en este
mismo periodo y también la concentracion de ellos es mayor en el compartimento 36 que
en el compartimento 1y 70. El tiempo caracteristico pararj en el compartimento 36 llega
a un minimo (mayor velocidad de consumo) a los 0.55 min, que es donde se detiene la
entrada de alimento al reactor. Desde este punto comienza a aumentar el tiempo

caracteristico (disminuye la velocidad) por el resto del tiempo.

Para los compartimentos 1 y 70, el tiempo asociado al uptake es mayor al principio del
proceso respecto al del compartimento 36 y, por tanto, el pico de concentracion de
metabolitos es menor. Los tiempos para los uptake de los 3 compartimentos convergen
totalmente alrededor de los 4-5 min y es alli en donde también se observa que comienzan
a converger los perfiles de concentracion para los tres compartimentos. Por Ultimo, como
la entrada de alimento se da solo en los primeros 0.55 min y el tiempo de mezcla es dos
ordenes de magnitud menor que los demas tiempos caracteristicos, los gradientes de
concentracion para esta configuracion de reactor estan determinados por los subprocesos

del uptake y la tasa de salida de sustrato.

Cabe mencionar que el subproceso de la tasa de salida siempre es mas rapido que el
uptake para el compartimento 70 y es justo alli donde se hace la remocién del medio de
cultivo. La diferencia entre tiempos caracteristicos entre estos dos subprocesos es mayor
en los primeros 1.5 min. Por tanto, al inicio del pulso se presenta un lavado de biomasa en
la que disminuye maximo un 5% la concentracién de ella en el reactor, pero que después
retorna al estado estacionario. Ademas, esto ocurre porque la velocidad de crecimiento
(que se calculé6 multiplicando el uptake por el rendimiento) también es mas lento que la
tasa de salida (se comprob6 graficamente, pero por simplicidad no se muestra en la Figura
3-17).

En la Figura 3-18 se ilustran los tiempos caracteristicos de la produccion y degradacién
de trehalosa en los compartimentos 1, 36 y 70 comparados con los tiempos de mezcla,

alimentacion y salida.
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Figura 3-18: Tiempos caracteristicos para mezcla, alimentacion, salida y pool de trehalosa

como producto y como reactivo.

Durante los primeros 7-8 min del pulso, el tiempo caracteristico para la produccion de
trehalosa es menor comparado con el tiempo caracteristico del pool de trehalosa como
reactivo. Esto quiere decir que el primero ocurre mas rapido y es por ello por lo que la
concentracion de trehalosa sube en este periodo de tiempo (ver Figura 3-14 para 0

@i n X Después de los 7-8 min, el tiempo caracteristico de trehalosa como producto
empieza a subir abruptamente, convirtiéndose en un subproceso «frozen» (congelado)
comparado con la trehalosa como reactivo. Por consiguiente, desde este tiempo y hasta
los 30.05 min la concentracién de trehalosa intracelular disminuye (ver Figura 3-14 para
0O @m nX Por dltimo, desde los 5-6 min las lineas de tiempo caracteristico para
trehalosa como producto se separan dependiendo si el compartimento es el 1, el 36 o el
70 y no vuelven a converger entre si. Esto igualmente se observa en el perfil de trehalosa
de la Figura 3-14, en el cual a los 5-6 min la concentracion para los tres compartimentos

comienza a diferir un poco entre ellos.

Por otro lado, también se analiz6 el comportamiento de la concentracion de oxigeno
disuelto segun la ec. (3-5). Cabe mencionar que existen leves gradientes de concentracion

para este compuesto a lo largo del reactor. Por simplicidad en la Figura 3-19 se presenta
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la variacion de la concentracion para el compartimento 35 segun la velocidad de agitacion.
Como es de esperarse, a mayor 0 es mas rapida la saturacién del medio de oxigeno.
Especificamente si0 @ 1m & 0 p ¢ imn Gno se alcanza a saturar totalmente en la
ventana de tiempo evaluada (30.05 min); por su parte, parat  p gm0 g1 MmN QA
el tiempo tomado es cercano a los 25 min.
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Figura 3-19: Concentracion de oxigeno disuelto en el compartimento 35 para diferentes

velocidades de agitacion.

Finalmente, se analiz6 la dinamica del proceso (perfiles de algunos metabolitos
intracelulares) tras la adicién de tres pulsos periddicos y consecutivos de alimento (cada
30.05 min) tal como los implementados por Suarez-Mendez (2015) a nivel de laboratorio,
pero escalados a las condiciones de la escala industrial. La magnitud de cada pulso es la

misma que se ha adoptado en esta seccion de resultados. El punto de alimentacion
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nuevamente se situé en el compartimento 35. La concentracién de biomasa inicial se

establecié en 5.67 g/l, segun el trabajo de Suarez-Mendez (2015) y la velocidad de

agitacién se mantuvo en 60 rpm.

En la Figura 3-20 se exponen los resultados para la glucosa extracelular, glucosa
intracelular y "Otpda Se puede observar que cada uno de los tres pulsos son similares
entre si. Este resultado muestra la robustez del modelo frente a multiples perturbaciones
en el alimento del reactor. A nivel biol6gico se observa la misma regulacién metabdlica
realizada por el microorganismo frente a perturbaciones similares. Los mayores gradientes
ocurren para la glucosa intracelular, ya que es el primer metabolito en la red de carbono y
evidencia los cambios de concentracion de la glucosa extracelular en el entorno. Para
"Otpty los gradientes son menores y la regulacién es aparentemente mas significativa.
Ademas, para este metabolito se observa un incremento de concentracion a los 3 min
después de cada pulso, debido a la activacion del metabolismo del glucégeno.

1.2

——Compartimento 1
—e—Compartimento 36
1 —e—Compartimento 70

0.8 [

0.2f

Concentracién glucosa extracelular [g/1]
o
[e2}

0 | 1 | L 1 | 1 | L |
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

tiempo [min]



Resultados 109

12

—e—Compartimento 1
—+—Compartimento 36
——Compartimento 70

10

Concentracion Glc [mM]
(2]

0 L 1 L 1 1 |
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
tiempo [min]
8
—+—Compartimento 1
—s—Compartimento 36

7 ——Compartimento 70
Se
£
0o
g 5
O
54
ks
o
c3
@
5]
&
O 2

1 |

0 L 1 | L 1 | 1 1 | |

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
tiempo [min]

Figura 3-20: Perfil de concentracién de Glucosa extracelular, glucosa intracelular "Oay

GIc6P respectivamente, después de realizar 3 perturbaciones en el alimento del
biorreactor.



110 Tesis de Investigacion

En la Figura 3-21 se ilustra el resultado para trehalosa bajo los tres pulsos. Se logra notar
un resultado interesante: En el primer pulso se observa la diferencia leve de concentracion
entre los tres compartimentos; sin embargo, cuando se hace el segundo y tercer pulso esta
diferencia se acrecienta y los gradientes son mas pronunciados. De esta forma, si existen
multiples perturbaciones en el entorno del microorganismo, el perfil de trehalosa se
modificar4 dependiendo de la zona del reactor. Por consiguiente, para este caso si seria
importante modificar variables operativas del reactor como aumentar la velocidad de

agitacion de los propulsores, tal como se discutié anteriormente.
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Figura 3-21: Perfil de concentracion de Trehalosa, después de realizar 3 perturbaciones
en el alimento del biorreactor.

Para poder aclarar y profundizar sobre el comportamiento del perfil de trehalosa, se analizé
también el perfil de T6P y algunas velocidades de reaccion obtenidos con el modelamiento,
especificamente el flux para la produccion de Fru6P, de T6P y de Treh, ademas del flux
de degradacion de Treh. (ver la Figura 3-22). Para la concentracion de T6P, se observa
gue transcurridos 7 min después de cada pulso esta regresa al estado estacionario con
una magnitud cercana a cero, mientras el comportamiento dinamico es practicamente el
mismo durante los tres ciclos de perturbacién. Por otro lado, el flux de GIc6P a Fru6P

alcanza un valor maximo en 1.5 mM/min, mientras que en el flux de GIc6P a T6P el maximo
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estd en 3.5 mM/min; es decir, cerca de 2.3 veces mas rapido. Esto indicaria que
temporalmente hay un mayor flujo de carbono hacia el metabolismo de trehalosa que es
un carbohidrato de reserva, comparado con el flujo direccionado hacia la glucolisis; aunque
al final, de acuerdo con Suarez-Mendez (2015) y otros autores, el flujo acumulado hacia la
glucolisis es significativamente mayor. Lo anterior es una muestra del potencial que tiene
el enfoque utilizado en este trabajo, y es que permite observar cambios locales en el
metabolismo dependiendo de condiciones cambiantes en el entorno del reactor. Algo que
debe notarse es que la velocidad de reaccion negativa que tiene la gluosa-6-fosfato
isomerasa (la cual es una reaccion reversible) al final de cada ciclo hasta justo el inicio de
la siguiente perturbacion no fue observada por Suarez-Mendez (2015), pero puede
explicarse aqui debido a la no disponibilidad de sustrato durante las dos terceras partes
finales de cada ciclo. Es decir, durante este periodo no existe una fuerza impulsora que
mueva el flujo de carbono hacia la glucdlisis y que requiera por tanto hacer uso de los
carbohidratos de reserva para sostener la viabilidad celular en tiempos de carencia de

fuente de energia.
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Figura 3-22: a) Concentracion de T6P. b) Fluxes para cuatro reacciones distintas. Ambas

bajo tres pulsos de alimento y para tres compartimentos distintos.

T6P se consume solo en 7 min y a través de la T6P fosfatasa se sintetiza la trehalosa con

el perfil de velocidad mostrada en la Figura 3-22 (su maximo se establece en 1.8 mM/min).
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Sin embargo, el flux para la degradacion de trehalosa es relativamente bajo comparado
con su produccién—Cuantitativamente el maximo valor del consumo es 0.35 mM/min; es
decir 5 veces menor que la velocidad de sintesis de trehalosa—. Esta diferencia haria que
este carbohidrato de reserva después de varios pulsos de glucosa se acumule. Como el
compartimento 36 es cercano a la zona de alimentacion, la acumulacién de trehalosa seria
mayor respecto a los otros dos compartimentos (Figura 3-21). En el trabajo de Suarez-
Mendez (2015), se observo experimentalmente que tras pulsos de alimento, la levadura S.
cerevisiae exporta trehalosa al medio extracelular. Si biologicamente la velocidad de
produccion de trehalosa es mayor que su degradacién, como se muestra en esta tesis,
esto explicaria el hecho de por qué las células de esta levadura exportan trehalosa al medio
extracelular, la razén seria no permitir una acumulacion de trehalosa intracelular. Por
altimo, se muestra el perfil de concentracién en la Figura 3-23 del otro carbohidrato de

reserva (glucégeno), después de realizar los tres pulsos.
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Figura 3-23: Perfil de concentracion de Glucdgeno, después de realizar 3 perturbaciones

en el alimento del biorreactor.

Para el glucogeno, los pulsos no afectan el perfil de concentracion. Solo se observa la
pequefia diferencia con el compartimento 70; pero esta no se incrementa como en el caso
de la trehalosa. Ademas, para cada pulso se supuso que el metabolismo de glucégeno se

activa transcurridos los 3 min. Los resultados obtenidos aqui sugieren que el glucégeno
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tiene un mejor comportamiento buffer comparado con la trehalosa. Quiza este Gltimo
funcione mejor para entornos con perturbaciones, pero en donde la disponibilidad de la
fuente de carbono sea muy baja 0 moderada. Mientras que el glucégeno, tendria su
principal funcibn como carbohidrato de reserva en ambientes perturbados con una gran

cantidad de sustrato disponible.
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4.Concl usyomesomendaci ones

En el presente trabajo se realizé un modelamiento multiescala para analizar principalmente
la respuesta de los metabolitos celulares frente a cambios de variables o perturbaciones
en el mundo «macro». Se plantean las siguientes conclusiones para cada objetivo

especifico:

4.1 Conclusiones sobre el objetivo especifico 1

A Obijetivo especifico 1: Construir un modelo cinético que represente el metabolismo
de carbono central acoplado al metabolismo de carbohidratos de reserva con base en

datos experimentales de cultivos dinamicos de Saccharomyces cerevisiae.

El modelo cinético significa un paso coyuntural para tratar de predecir como cambia
dindmicamente el perfil de concentracion de los metabolitos intracelulares si cambia la
concentracion del sustrato en el entorno del reactor. En este trabajo, el modelo tanto usado
de la literatura como el modificado presentaron predicciones ajustadas de acuerdo con los

datos experimentales para algunos metabolitos; sin embargo, para otros no fue el caso.

Las expresiones cinéticas empleadas en esta tesis para el metabolismo de glucégeno
muestran una respuesta viable y que se ajusta a los datos experimentales, significando un
aporte al campo de la ingenieria metabdlica y al modelamiento del metaboloma celular.
Por tanto, podrian ser usadas en otros modelos cinéticos. Otro aspecto importante es que,
a pesar de analizar y cambiar algunas ecuaciones de velocidades de reaccién, no se
reprodujo el hombro caracteristico de los datos de laboratorio. Esto sugiere que se esta
obviando alguna regulacion importante en algan punto del metabolismo y es necesario
realizar mas estudios que permitan establecer con mayor precision la bioquimica de estos

metabolitos.

Uno de los obstaculos mas relevantes fue el resultado para UDPGIc, pues este es el nucleo
para la sintesis de trehalosa y glucégeno. Al tener solo una reaccion de produccion de este

compuesto, su concentracion disminuye abruptamente. No obstante, los perfiles para los
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carbohidratos de reserva se ajustaron con los datos experimentales. La limitacion que
existe en la literatura frente al metabolismo de UDPGIc plantea la necesidad de estudios
gue permitan dilucidar mejor el metabolismo de este importante metabolito, lo cual a su

vez permitiria establecer mejores modelos matematicos.

Cabe resaltar que este modelo cinético se basa en las regulaciones metabdlicas de las
reacciones de carbono central consideradas aqui; es decir, al afiadirse otros pasos como
el ciclo de Krebs, podria mejorarse aun mas la respuesta del modelo. Por otro lado, no se
tuvo presente en los célculos ningun tipo de regulacién postranscripcional o
postraduccional. Esta ultima modifica ciertos enlaces de las enzimas para prender o apagar
su actividad catalitica. Es claro que incorporar en un modelo cinético regulaciones en el
proteoma o transcriptoma representara un escenario mas acorde con la realidad y
probablemente se predigan perfiles de concentracion intracelulares mas ajustados con los
datos experimentales; sin embargo, esto también significa la adicibn de mas parametros
al modelo, haciendo mas complejo el problema matematico. Es por ello que la estimacién
de pardmetros es un paso sumamente importante en la construccién de modelos cinéticos
y el procedimiento seguido aqui para realizarlo influye en el tiempo necesario para
establecer un set de parametros que brinden perfiles de concentraciéon cercanos a los

datos experimentales.

4.2 Conclusiones sobre el objetivo especifico 2

A Objetivo especifico 2: Plantear y acoplar un modelo hidrodinamico para un biorreactor

agitado con un modelo cinético, siguiendo un enfoque de modelamiento multiescala.

Se analiz6 por aparte el modelo de compartimentos antes de acoplarse con el modelo
cinético. Los resultados obtenidos alli muestran una descripcién matematica viable para
representar biorreactores industriales con una complejidad moderada. Esto es sumamente
importante, porque un modelo con esta flexibilidad permite su unién o acople con otros

modelos.
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La implementacion del modelo de Vrabel permiti6 el calculo de los gradientes de
concentracion en un reactor industrial existente. Se evalué en primer lugar el tiempo de
mezcla, simulando la inyeccién de un trazador. Con los resultados obtenidos se puede
concluir que la alimentacién en el tanque debe hacerse en un punto central, ya que se
reducen los gradientes cuando se inyecta en otra zona del biorreactor. Ademas, como el
modelo asume volimenes constantes para cada compartimento, se simulé el inicié de un
guimiostato con un término reactivo simple, mostrando resultados esperados cuando se
tiene una operacion continua. Esto generd una confianza para eventualmente realizar el

acoplamiento a través de 1j .

4.3 Conclusiones sobre el objetivo especifico 3

A Objetivo especifico 3: Proponer un escenario de operacion que permita optimizar los

rendimientos por mol de sustrato y mol de biomasa en el biorreactor.

El acoplamiento entre los dos modelos desarrollados permiti6 evaluar la respuesta
microbiana frente a cambios en el entorno del biorreactor. Se desarrollé una herramienta
potencialmente robusta para predecir comportamiento de los perfiles de concentracion y
fluxes temporal y espacialmente. Se evalu6 el impacto del punto de alimentacion en la
concentracion de metabolitos intracelulares. Se pudo confirmar que la alimentacion
deberia hacerse en el punto mas central posible del reactor, con el fin de disminuir la
magnitud de los gradientes tanto extra como intracelulares. En el andlisis de sensibilidad
se muestra que a mayor velocidad de agitacion menores los gradientes generados. De
esta forma, para implementar un bioproceso a escala industrial sera indispensable cotejar
el beneficio de tener una distribucion mas uniforme en el reactor con fines de mejorar

selectividades y rendimientos versus el gasto energético realizado para ello.

Cuando se simularon los tres pulsos de alimento, el resultado a destacar es la respuesta

de los dos carbohidratos de reserva para Saccharomyces cerevisiae: la trehalosa vy
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glucogeno funcionan como pooles de carbono «buffer» frente a perturbaciones externas.
Entender el comportamiento dinamico de estas dos moléculas es de vital importancia para
distintas areas como la ingenieria metabdlica y el disefio de bioprocesos. Por tanto, los
perfiles de concentracion aqui mostrados representan un aporte importante para el estudio

de los carbohidratos de reserva.

En el caso de la trehalosa se plante6 una posible explicacién de por qué el modelo predice
un incremento en los gradientes de concentracion cada vez que se hace un pulso. En la
descripcion matemética no se tuvo en cuenta una expresion que simulara la exportacion
de trehalosa al medio extracelular, lo cual se evidencia experimentalmente en el trabajo de
Suarez-Mendez (2015). Por tanto, el modelo aqui realizado podria sugerir que
biol6gicamente la sintesis y degradacion de trehalosa se lleva a cabo en velocidades

significativamente distintas.

El objetivo especifico 3 tenia como sustento hacer un analisis de sensibilidad y obtener
respuestas cuantitativas del acoplamiento. Esto se realiz6 de manera satisfactoria, aunque
no se dio en concreto nimeros de rendimiento o selectividades, como se planteb en un
inicio; esto ya que en el modelo no se tenia un producto objetivo como tal. Ademas de que
el uptake de glucosa y la velocidad de crecimiento de biomasa estan relacionados por un
rendimiento de por si supuesto. Mas bien, se describieron algunas posibilidades por tener
en cuenta cuando se desarrolle un biorreactor industrial como el lugar de entrada de

alimento y el valor de la velocidad de agitacion de los propulsores.

En resumen, la presente tesis cumpli6é con los objetivos de realizar un modelo macro y un
modelo micro —cada uno por aparte—, con el propésito de acoplarlos y asi construir el
modelo multiescala. Esto se desempefié a cabalidad, a pesar de la complejidad que
supuso esta investigacion y de algunas dificultades que se presentaron a lo largo de su
desarrollo. Asi que, en general, los resultados hallados cumplen con lo propuesto al
principio del proyecto; pero hay que tener presente que existen limitaciones, ademas de
aspectos por complementar en el modelo. Esto servirA como guia para futuros trabajos

gue guieran considerar tanto la escala macro como la micro en su disefio.
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4.4 Recomendaciones

Para reproducir perfiles intracelulares de concentracion de metabolitos mas ajustados a
los datos experimentales y que puedan predecir particularidades como el del hombro, es
necesario que los modelos cinéticos en los proximos afios deban estar enfocados en unir
regulaciones en el metaboloma con otras capas de la maquinaria del microorganismo como
el proteoma, el transcriptoma o incluso el genoma. A la par de un desarrollo mas completo
de un modelo cinético, también es imprescindible el desarrollo de metodologias o
herramientas que permitan una estimacién de pardmetros de forma mas flexible. De esta
forma, se sugiere que en los préximos modelos se tome como base las ecuaciones
cinéticas aca presentadas, con el objeto de anexar otras reacciones o regulaciones para

tener en cuenta.

En trabajos futuros se sugiere que se explore un modo de operacién industrial que
modifique el volumen del reactor como es el caso del Fed-Batch. Ademas, deberia tenerse
en cuenta otros tamafos o configuraciones de un reactor agitado para observar el
comportamiento de la hidrodindmica, bajo modificaciones del modelo de Vrabel o el uso
de otros enfoques del modelo de compartimentos. También seria importante considerar
otro tipo de reactores como las columnas de burbujeo para calcular los gradientes de
concentracion y hacer modelamientos multiescala. Asimismo, seria util hacer un andlisis
cuantitativo de las ventajas y desventajas de usar un modelo de compartimentos versus
CFD para un modelamiento multiescala. Por ultimo, seria preciso contar con datos
experimentales de gradientes de concentracién de reactores industriales para hacer un

escalado hacia abajo (scale-down) usando un modelamiento multiescala.
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B. Anexo: Respuesta del modelo
cinético paralos nucledtidos de
adenina

A Modelo cinético totalmente basado en la literatura

En la Figura. B-1: Concentracion para los nucle6tidos de adenina. Cuadros azules son los
datos experimentales de la perturbacién fuerte y la linea roja la prediccion del modelo se
muestra el resultado para los nucleétidos de adenina. En general, la prediccion del modelo
se desvia del comportamiento observado experimentalmente. ATP es el metabolito de
mayor concentracion entre los tres, debido a la necesidad de la célula por degradar la
glucosa disponible en el medio. Por esta misma razon, la cantidad de AMP es baja. El
perfil para los tres es distinto comparado con los metabolitos de la glucdélisis. Es
fundamental que los nucle6tidos estén regulados y se mantengan en una concentracion
suficiente para el microorganismo, pues son necesarios para muchas reacciones

intracelulares.

En cuanto a la prediccion hecha por el modelo se nota que se logra mantener un nivel de
ATP importante e imprescindible para el metabolismo; no obstante, parece ser un promedio
de los datos experimentales. Por otra parte, el nivel de concentracion para AMP y ADP en
el modelo es mas bajo que los puntos tomados en el laboratorio; esto es porque el modelo
busca mantener una concentracién alta para ATP y para ello debe sacrificar el nivel de
AMP y ADP. Por los datos experimentales, es claro que existen regulaciones que no

permiten que la concentraciones intracelulares de AMP y ADP se reduzcan
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considerablemente. Estas regulaciones pueden ser indirectas y no estar asociadas con las
enzimas adenilato quinasa y ATPasa, pues estos nucleétidos participan en varias rutas

metabdlicas al tiempo.
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Figura. B-1: Concentracién para los nucledtidos de adenina. Cuadros azules son los datos

experimentales de la perturbacion fuerte y la linea roja la prediccion del modelo

A Modelo cinético con las expresiones cinéticas ajustadas

Los resultados arrojados por el modelo para los nucleétidos de adenina se ilustran en la
Figura. B-2 y son similares a los mostrados en la Figura. B-1. Se esperaba un cambio,
debido a que las concentraciones de estos metabolitos aparecen en las expresiones

cinéticas modificadas. Sin embargo, las ecuaciones para la adenilato quinasa y ATPasa
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se mantuvieron igual, pues en la literatura frecuentemente se usa el mismo tipo de cinética
para describir las reacciones catalizadas por estas dos enzimas. Ademas, no se encontrd
informacion relevante de regulaciones metabdlicas. Luego, es posible que se estén
obviando efectores importantes y mecanismos de reaccién apropiados para las enzimas

mencionadas.
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Figura. B-2: Concentracion para los nucleétidos de adenina. Cuadros azules son los

datos experimentales y la linea roja la predicciéon del modelo.
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C. Anexo: Respuesta de GIc6P bajo
diferentes puntos de alimentacion en
el reactor

En la Figura. C-1 se muestran los gradientes para "Odpten el biorreactor segin el puerto
de alimentacion. A los 0 min la concentracion inicial es de 0.11 mM. Si la inyeccion de
sustrato se realiza en la zona A (compartimento 5) o Zona 1 (compartimento 65) del reactor
la méxima concentracion de este metabolito se alcanza a los 5 min. La concentracion
promedio en este tiempo para la zona A es de 7.97 mM si se hace la alimentacion alli;
mientras que es de 7.67mM en la zona 1 si se hace el pulso alli. Por otro lado, si la
inyeccién se hace en el medio (compartimento 35) entonces la maxima concentracién que
se alcanza es en un tiempo menor (a los 2 min) con un valor promedio de 6.97 mM para la

zona 3 del reactor.

Como se observa, los gradientes empiezan a ser mas uniformes desde los 2 min si el
alimento es en el puerto de en medio, mientras que para los otros dos casos es solo a
partir de los 5 min o incluso en méas tiempo. Los gradientes para "O&pd no son tan
pronunciados como los observados para la glucosa intracelular (Figura 3-9), ya que este
metabolito es el primero en la red metabdlica y no se encuentra igualmente regulado como
"Odpd que es la base para el comienzo de varias rutas metabdlicas. No obstante, los
gradientes se originan en el biorreactor y para reducirlos se debe realizar la alimentacién
en el punto mas central posible. Por ultimo, para los tres casos a los 20 min no existen
practicamente gradientes de concentracion y la magnitud va retornando al valor del estado

estacionario (punto inicial).
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Figura. C-1: Perfil de concentracién de "Ocpd que seria experimentada por las células localizadas en
diferentes compartimentos del reactor bajo tres puntos de alimentacion distintos: Puerto superior, medio e

inferior



