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RESUMEN

NprR forma parte de una familia de receptores de quérum sensing denominada
RNPP (Rap fofatasas, NprR, PIcR y PrgX), que son intracelulares y actian directamente
como efectores (Declerck, et al., 2007) (Rocha-Estrada, et al., 2010). En investigaciones
recientes de nuestro grupo de trabajo se ha encontrado que NprR juega un papel en la
regulacion de la esporulacién y en la sintesis de proteinas insecticidas Cry en Bacillus
thuringiensis (Bt). Por lo cual, es necesario producir grandes cantidades de proteina para
estudios posteriores. La proteina fue sobre-expresada usando como sistema de expresion
heter6logo Escherichia coli BL21(DE3), en el que también se sobre-expresaron las
chaperonas moleculares DnaK-DnaJ-GrpE y GroES-GroEL para facilitar el plegamiento de
la proteina y tenerla en forma soluble. Para aumentar la densidad celular y
consecuentemente la produccién volumétrica de proteina NprR se disefié un sistema de
cultivo por lote alimentado en bio-reactor. El nivel de oxigeno disuelto es critico y por lo
tanto se mantuvo arriba del 50% de saturacién. Se utilizé una alimentacién constante que
se inicio en la fase exponencial de crecimiento con la cual se logré obtener una densidad
celular final de 53.5 g/L (base seca). La induccion de chaperonas y proteinas se realizo al
final de lote alimentado cuando habia una alta concentracion celular y se podian mantener
condiciones 6ptimas para su expresién. Después de extraer y purificar la proteina, se

obtuvo un rendimiento de 147.5 mg(NprR)/L.
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I. INTRODUCCION

1.1 Bacillus thuringiensis

El grupo de Bacillus cereus comprende un amplio nUmero de especies entre las que
se encuentran B. thuringiensis (patdgeno de insectos) y B. anthracis (agente etioldgico del
antrax) (Slati & Lereclus, 2002), estas bacterias son formadoras de esporas. Durante la
esporulacion, llevada a cabo en la fase estacionaria del ciclo celular, B. thuringiensis
produce cristales de naturaleza proteica que son téxicos para distintos invertebrados,
especialmente para larvas de lepidopteros y dipteros (Asaff, et al., 2002). Estas proteinas
se han denominado Cry (del inglés Crystal) las cuales al ser procesadas proteoliticamente
en el intestino del insecto provocan su muerte (Schnepf, et al., 1998) por lo que son de
gran interés en la agricultura (Aranson, 2002). Las formulaciones basadas en B.
thuringiensis (mezcla de esporas y proteinas Cry) se han usado por mas de 60 afios como
insecticidas biolégicos para el control de plagas y constituyen la base del insecticida
biolégico méas difundido a nivel mundial (Sauka & Benintende, 2008). Debido a su alta
especificidad y seguridad para el medio ambiente, la especie B. thuringiensis, actualmente
representa una valiosa alternativa al uso de pesticidas quimicos en la agricultura comercial

y en actividades forestales (Roh, et al., 2007).

1.2 Quorum Sensing

La esporulacion en bacilos estd regulada por Quorum Sensing (QS), que es un
mecanismo de comunicacion célula-célula y se refiere a la habilidad de las bacterias a
responder a moléculas quimicas, hombradas auto inductores (Reading & Sperandio, 2006).
La concentracion de éstos aumenta al incrementar la densidad celular, cuando se alcanza

una concentracion umbral del inductor el regulador de respuesta es activado, y realiza su



funcién alterando la expresion de genes regulados directa o indirecta por QS. Usando estos
sistemas de sefales, la bacteria sincroniza funciones particulares como simbiosis,
virulencia, competencia genética, conjugacién, produccién de antibidticos, movilidad,
formacion de bio-peliculas y esporulacion (Miller & Bassler, 2001). De esta manera la
poblacién bacteriana responde a estimulos como un todo de manera coordinada, por lo
tanto actia de manera similar a un organismo multicelular (Waters & Bassler, 2005).

En bacterias Gram positivas se emplean como sefiales péptidos autoinductores
(AIP) que son sintetizados como péptidos precursores, exportados y modificados por
proteasas extracelulares, para luego ser re-internalizados mediante un sistema de

transporte activo de oligopéptidos (Gohar, et al., 2008) (Pottathil & Lazazzera, 2003).

1.3 NprR

Existe una familia de receptores de QS denominada RNPP (Rap fofatasas, NprR,
PIcR y PrgX) que son intracelulares y actdan directamente como efectores (Declerck, et al.,
2007) (Rocha-Estrada, et al., 2010). Dentro de esta familia se encuentra la proteina NprR,
originalmente descrita como activador de proteasa neutra en Bacillus subtitlis (Uehara, et
al.,, 1979). Estas proteinas se caracterizan por tener multiples motivos de repeticion
tretratricopéptidos (TPR) para la interaccién proteina-proteina y algunas, como NprR,
contienen motivos hélice-giro-hélice (HTH) para unirse al DNA en la regién N-terminal, lo
gue sugiere su funcién como regulador transcripcional (Rocha-Estrada, et al., 2010). Estas
proteinas interactian con su oligopéptido autoinductor y son activadas o inhibidas por su
péptido maduro de sefializacion. Los genes que codifican para la proteina receptora y para
el pro-péptido, que se procesa al péptido de sefalizacion, forman un casete en el
cromosoma bacteriano (Declerck, et al., 2007) (Rocha-Estrada, et al., 2010).

La informacion acerca de la proteina de quérum sensing NprR y su péptido de

sefializacion es limitada, por ejemplo, no hay respuesta a preguntas importantes como: qué



genes estan incluidos en el regulén NprR, cudl es la forma del péptido maduro, cémo es
mecanismo de regulacion y cudl es la funcion del sistema (Rocha-Estrada, et al., 2010). Se
sabe que NprR y su péptido de sefializacion regulan 41 genes (Dubois & et, 2012) y
nuestro grupo de trabajo ha encontrado que ademas juega un papel en la regulacion de la
esporulacion y en la sintesis de proteinas Cry. Para contribuir a elucidar este mecanismo
se requiere estudiar in vitro la interaccion proteina-péptido e inclusive cristalizarla, para lo

gue requiere la produccién y purificacion de gramos de proteina.

1.4 Produccion de proteinas recombinantes en E. coli

La produccién de proteina recombinante se ha convertido en un pilar en la industria
biotecnoldgica y en la investigacion. La combinacién de la tecnologia de DNA recombinante
y los procesos a gran escala han habilitado la produccién en grandes cantidades de
compuestos que de otra manera hubieran sido muy dificil o imposible de obtener de
fuentes naturales, como por ejemplo, insulina, interferén, enzimas y factores de crecimiento
(Roeva, et al., 2010). Escherichia coli es el sistema procariota mas usado para la sintesis
de proteinas recombinantes, principalmente por ser un sistema bien caracterizado en
términos de genética molecular, fisiologia y sistemas de expresion (Choi & Lee, 2004). A
pesar de que E. coli no puede ser utilizada para producir ciertas proteinas complejas de
gran peso molecular, en particular aquellas que requieran modificaciones post-
transaccionales o que contengan puentes di-sulfuro, otras proteinas y productos no
proteicos como amino &cidos, metabolitos primarios y secundarios han sido producidos
satisfactoriamente con altas productividades (Hogson, 1993) (Jeong, et al., 1999) (Gerigk,
et al., 2002).

Un problema comdn en E. coli es que generalmente las proteinas recombinantes
forman cuerpos de inclusion. Estos son proteinas incorrectamente dobladas que forman

agregados insolubles, biolégicamente inactivos, los cuales tiene que pasar por un



complicado proceso de desnaturalizacion y posterior plegamiento para volver a adquirir su
actividad biolégica (Kane & Hartley, 1988); el proceso generalmente es ineficiente. Sin
embargo, estudios recientes en el entendimiento del plegamiento de proteinas y la accion
de proteinas moleculares en el proceso, ha permitido disefiar cepas de E. coli que
acumulen proteina soluble (Hockney, 1994). Una estrategia es la co-expresion de
chaperonas moleculares, las cuales son proteinas que se unen al polipéptido naciente y
prevén las reacciones de agregacion fuera de curso al unirse transitoriamente a dominios
hidrofébicos (Gottesman, et al., 1997). Muchos estudios han documentado los beneficios
del plegamiento de proteinas con la co-expresion de diferentes chaperonas (Armein, et al.,

1995), (Thomas & Baneyx, 1996), (Nishihara, et al., 1998), (Nishihara, et al., 2000).

1.5 Cultivos de alta densidad celular en bio-reactor

El principal objetivo de un bio-reactor, ademas de contener la fermentacion, es el
control de los pardmetros ambientales en valores predeterminados. El nimero de
pardmetros que pueden ser manipulados dependen de la complejidad del bio-reactor. Entre
estas condiciones estan los niveles de oxigeno disuelto, pH, temperatura, velocidad de
agitacion, potencial redox, diéxido de carbono disuelto, concentracion celular, velocidad de
crecimiento, concentracion del sustrato, velocidad superficial de aireacion, presion
hidraulica y manométrica e hidrodinamica del fluido, etc. Todas estas variables se
relacionan con los rendimientos de la proteina recombinante, particularmente en el
crecimiento y el estado metabdlico celular, la transcripcion y translacion. Puesto que estas
variables se pueden controlar en bio-reactores, éstos tienen un enorme potencial para
incrementar la productividad de la proteina recombinante (Palomares, et al., 2004).

Una de las principales metas en la investigacion de fermentaciones son las técnicas
para incrementar los rendimientos de produccion. Ya que la mayoria de las proteinas en E.

coli se producen intracelularmente, la productividad es proporcional a la concentracién



celular y la productividad especifica de proteina (la cantidad de proteina producida por
unidad de masa celular por unidad de tiempo) (Lee, 1996). Técnicas para producir cultivos
de alta densidad (HCDC) de E. coli han sido desarrolladas para aumentar la productividad
y ademas brindar ventajas como reduccion del volumen de fermentacion, facilitar las
subsecuentes operaciones de purificacion, bajar costos de produccion y reducir la inversion
en equipo (Lee, 1996).

Los procesos de lote alimentado son comiunmente los mas usados para obtener
altas densidades celulares (Yee & Blanch, 1993) (Riesenberg, 1991). Los cultivos en lote
alimentado utilizan un indculo creciendo a la maxima velocidad de crecimiento que puede
ser sostenida por los nutrientes inicialmente presentes en el fermentador; varios regimenes
de alimentacion son impuestos hasta que termina la fermentacion. Una concentracion
celular mayor de 50 gramos de células (peso seco) por litro (g/L) puede ser rutinariamente
obtenida en cultivos por lote alimentado de ambas cepas recombinantes y no
recombinantes de E. coli (Yee & Blanch, 1993) (Riesenberg, 1991).

Algunos nutrientes, incluyendo las fuentes de carbono y nitrdgeno, pueden inhibir el
crecimiento celular al presentarse en concentraciones superiores a cierto limite. Esto
explica que el hecho aislado de aumentar la cantidad de nutrientes en el cultivo por lote no
necesariamente produce una mayor produccion celular. Es por esto que los nutrientes
tienen que ser dosificados mediante una alimentacién, para asi mantener concentraciones
menores a aquel limite de inhibicion y proveer los nutrientes necesarios para mantener
altas velocidades de crecimiento.

Las estrategias de alimentacion son criticas para el éxito de cultivos de alta
densidad celular (HCDC), ya que la alimentacion no sélo afecta la maxima concentraciéon
alcanzada, sino también la productividad celular (Lee, 1996). La formacién de producto
también puede verse afectada al variar las estrategias de alimentaciéon (Bench & Carlsen,
1990) (Jung, et al., 1988). Los HCDC funcionan normalmente como alimentacién constante
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(Markl, et al., 1993) (Bench & Carlsen, 1990) (Jung, et al., 1988), alimentaciéon escalonada
(Konstantinov, et al., 1990) (Paalme, et al., 1990) (Pan, et al., 1987) y alimentacion
exponencial (Pan, et al., 1987) (Lee, et al., 1989) (Jung, et al., 1988) (Hellmuth, et al., 1994)
(Yee & Blanch, 1993) y han sido usadas para obtener altas concentraciones celulares en
cultivos de E. coli. Existen ademas estrategias mas sofisticadas con esquemas de control
retroalimentado, los cuales pueden ser directos o indirectos; los primeros alimentan segun
la medicion de la concentracion de sustrato en el medio de cultivo (Lee, 1996), y los
segundos correlacionan la medicion de parametros fisicos como porcentaje de oxigeno
disuelto (DO-stat) (Mori, et al., 1979) (Eppstein, et al., 1989) (Ohta, et al., 1993), pH (pH-
stat) (Lee & Chang, 1994) (Lee & Chang, 1993), concentracion celular y velocidad de
evolucion de CO, (CER) (Paalme, et al., 1990). Un resumen de las anteriores estrategias
citadas se encuentra en la Tabla 1 y en la Tabla 2 se enlistan diferentes proteinas

recombinantes producidas por cultivo en lote alimentado.



Tabla 1. Estrategias de alimentacion de cultivos por lote alimentado

Estrategias de alimentacion

Sin control retroalimentado

e Constante: alimenta sustrato a una velocidad predeterminada a lo largo del
cultivo, lo que hace que la velocidad de crecimiento disminuya.

e Enincrementos: la alimentacion aumenta ya sea gradualmente, de manera
escalonada o lineal, este incremento puede compensar la disminucién en la
velocidad de crecimiento.

e Exponencial: se alimenta sustrato a una velocidad exponencial de acuerdo a
la demanda, permitiendo mantener una velocidad de crecimiento constante.

Con control retroalimentado

Directo

e DO-stat: se alimenta por pulsos cuando se elevan los niveles de oxigeno
disuelto, lo cual indica el agotamiento del sustrato.

e pH-stat: se alimenta por pulsos cuando se eleva el pH debido al agotamiento
de nutrientes.

e Evoluciéon de la velocidad de dioxido de carbono (CER): la medicion se
realiza en-linea wusando un espectrometro de masas, la cual es
aproximadamente proporcional a la velocidad de consumo de la fuente de
carbono.

e Concentracion celular: la alimentacién de sustrato es determinada por la
concentracion celular, la cual es medida en-linea usando un turbidimetro laser.

Indirecto
e Concentracion de sustrato: el sustrato alimentado es directamente

controlado por medicion en-linea de la concentracion de la principal fuente de
carbono.




Tabla 2. Cultivos de alta densidad por lote alimentado de Escherichia coli para la produccion de
proteina recombiante

Cepa d_e Alimentacién Xmax (9/L) Producto Concentracion Referencia
E. coli base seca de producto
w ) 34.3g/L (Lee & Chang,
pH-stat 124 PHB 1993)
Factor de .
K12 Escalonada 20 crecimiento 600 mg/L (Tsai, etal,
h 1987)
umano
K12 . (Ruiz, et al.,
Exponencial 27 RhuA 2.7 g/lL 2013)
AM-7 a-interferén (Fieschko &
Escalonada 68 humano 5.6 g/L Ritch, 1986)
X90 , - (Yee &
Exponencial 92 Tripsina 56 mg/L Blanch, 1993)
B . Interlucina (Gleiser &
Exponencial 55 humana 1p 2.15g/L Bauer, 1981)
TG1 , B- (Hellmuth, et
Exponencial " galactosidasa 19.29/L al., 1994)
RV308 . Mini (Pack, et al.,
Exponencial 50 anticuerpo 1.04 g/L 1993)
Hormona
TGl Exponencial 40 paratiroidal 338 mg/L (Hellmuth, et
al., 1994)
humana
BL21 (Goyal, et al
(DE3) Constante 14.4 Streptokinasa 1120 mg/L )2/0(’)9) "




1.6 Dificultades

Para mejorar la productividad, es importante alcanzar altas densidades de células.
Por lo tanto, se tienen que minimizar los problemas encontrados como inhibicion por
sustrato o nutriente, inhibicion por formacién de subproductos, inhibicion por acumulacién
de producto, degradacién de producto, la limitacién del oxigeno disuelto bajo condiciones
aerobias y la generacion de calor. La fermentacion en bio-reactor nos permite controlar las

principales variables relacionadas con estos problemas (Palomares, et al., 2004).

1.6.1. Oxigeno Disuelto

De los parametros enlistados anteriormente, la tension del oxigeno disuelto ha
recibido una especial atencién, porque el oxigeno tiene una baja solubilidad en agua y es
dificil de suministrar dentro del medio de cultivo (Shuler & Kargi, 2002). Este problema
empeora a altas concentraciones celulares, al tener que aumentar la cantidad de oxigeno
transferido al medio de cultivo para satisfacer la demanda. El cultivo necesita estar
completamente aireado y ser homogéneo para evitar la fermentacion alcohdlica o acida de
la bacteria (O'Beirne & Hamer, 2000) (Palomares & Ramirez, 1996) . Consecuentemente,
el bio-reactor esta disefiado para incrementar la velocidad de transferencia de oxigeno
(OTR) a valores maximos o inclusive para alimentar mezclas oxigeno-aire y en condiciones

extremas oxigeno puro.

1.6.2. Produccion de acetato

Una desventaja en E. coli es el sobre flujo en su metabolismo. Acetato es producido
cuando E. coli crece en condiciones anaerobias o con limitacién de oxigeno, pero también
se puede presentar su produccion en la presencia de un exceso de carbono (Korz, et al.,
1995) (Luli & Strohl, 1990). El acido acético inhibe el crecimiento (Luli & Strohl, 1990)
(Shimizu, et al., 1988) y reduce la produccién de proteina recombinante (Turner, et al.,

1994). El acetato es producido cuando el flujo de carbono en la via metabdlica excede la



demanda bio-sintética y la capacidad de generacion de energia de la célula (EI-Mansi &
Holms, 1989); la saturacion del ciclo del acido tricarboxilico (TCA) y/o la cadena de

transporte de electrones pueden ser las principales causas (El-Mansi & Holms, 1989).

La formacién de acido acético también puede ser detectada cuando la velocidad de
crecimiento excede un rango critico. La velocidad critica de crecimiento es dependiente de
la cepa y del medio (Meyer, et al., 1984). Esta suele mantenerse entre 0.1 y 0.3 h™* para

evitar la formacion de acetato (Strandberg & Enfors, 1991) (Yee & Blanch, 1993).

Para evadir la formacion de &acido acético una solucion es la manipulacion del
medio. El uso de glicerol como fuente de carbono evita su formaciéon (Holmes, 1986) si la
velocidad de crecimiento no sobrepasa un valor de velocidad critica (Yee & Blanch, 1993).
La menor velocidad de transporte del glicerol dentro de la célula, comparado con la
glucosa, aparentemente reduce el flux de carbono a través de la glicolisis, reduciendo la
formacion de acido acético. (Holmes, 1986) (Korz, et al., 1995). La adicibn de amino
acidos o extracto de levadura puede aliviar el efecto nocivo del acido acético sobre la
célula (Han, et al.,, 1992). Ademas, el extracto de levadura disminuye la velocidad de

consumo de glucosa para evitar la acumulacion de 4cido acético (Koh, et al., 1992).

La produccion de &cido acético es superior en cultivos por lote alimentado
comparado con los cultivos en lote, por lo que se han disefiado una variedad de estrategias
de alimentacién para reducir su formacién al controlar la velocidad especifica de
crecimiento limitando la concentracion de nutrientes como las fuentes de carbono vy

nitrogeno  (Riesenberg, 1991) (Paalme, et al, 1990) (Riesenberg, 1990).
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Il. ANTECEDENTES

El grupo de investigacion de Rogerio Sotelo Mundo y Maria Auxiliadora Islas Osuna
en un estudio realizado en el 2009 se dedicaron a clonar y sobre expresar NprR para
estudiar la interaccion péptido proteina. Se logré clonar el gen nprR de Bt, pero dado que
se presentaron problemas para que se expresara en E. coli, la sobreexpresion fue pobre y
la proteina formé cuerpos de inclusion. La proteina replegada fue inestable lo cual oblig6 a
hacer todos los experimentos el mismo dia que la proteina era solubilizada y replegada
(Vazquez-Lujan, 2009).

En el Laboratorio de Fisiologia Celular y Bio-procesos del CIAD, el grupo de
investigacion del que forma parte el presente estudio disefié en el 2011 un protocolo para
la produccion de NprR en forma soluble en cultivo por lote en matraz, para lo cual se
mando sintetizar el gene que codifica para la NprR de B. thuringiensis y el vector respectivo
fue clonado en Escherichia coli BL21(DE3). Para prevenir la formacion de agregados de la
proteina recombinante, se co-expresdé un grupo de proteinas chaperonas: DnaK-DnaJ-
GrpE y GroES-GroEL. Ademas, fueron necesarias condiciones especificas de cultivo como:
reduccién de la temperatura de cultivo a 30°C, el uso de glicerol como principal fuente de
carbono y la induccion de la proteina con una concentracion de 1mM de IPTG (Cabrera-

Ruiz, 2011).

En el siguiente trabajo se propone la implementacién de un cultivo por lote
alimentado en bio-reactor para aumentar los rendimientos de proteina recombinante NprR
soluble utilizando la cepa producida en el Laboratorio de Fisiologia Celular y Bio-procesos

y considerando las condiciones del protocolo de produccién en cultivo por lote en matraz.
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I1l. HIPOTESIS Y OBJETIVOS

3.1 Hipétesis
“‘Es posible aumentar la productividad volumétrica de proteina NprR soluble

mediante un cultivo por lote alimentado en bio-reactor.”

3.2 Objetivo general

Producir la proteina NprR soluble en cultivo por lote alimentado en bio-reactor.

3.3 Objetivos especificos

e Producir la proteina NprR soluble segun el protocolo en matraz.

e Establecer las condiciones del cultivo en lote en bio-reactor y obtener los parametros
cinéticos.

o Disefar la alimentacion de glicerol y medio complejo concentrado en base a los
pardmetros cinéticos del cultivo en lote en bio-reactor.

e Establecer las condiciones del cultivo por lote alimentado para la produccion de proteina
NprR soluble.

e Purificar y cuantificar la produccion de proteina NprR soluble.

12



IV. MATERIALES Y METODOS

4.1 Cepa y plasmidos

La cepa utilizada fue Escherichia coli BL21(DES3), ésta contiene al gen nprR clonado
en el vector pET11a dentro de la regién de clonacion Nde | y BamH |. Este plasmido
contiene el promotor T7 y el operador lac |, la expresion de la proteina es inducida con
IPTG (Moffatt & Studier, 1986), ademas, el plasmido contiene el gen que confiere
resistencia a ampicilina (Figura 1). La cepa tiene también al vector pG-KJE6 que acarrea
los genes de las chaperonas moleculares DnaK-DnaJ-GrpE y GroES-GroES y el gen que
confiere resistencia a cloranfenicol. El operon dnaK-dnaJ-grpE se encuentra bajo el control
del promotor-operador (araBp) y el operon groEL-groES se encuentra bajo el control del
promotor Pzt-1 (Figura 1). La expresion de dnaK-dnaJ-grpE es inducida con L-arabinosa y
la expresion groEL-groES es inducida con tetraciclina (Nishihara, et al., 1998). La proteina
NprR es expresada con una fusion a histidinas 6xHis-tag para su posterior purificacion. Las
cepas fueron conservadas a -70°C en tubos eppendorf en medio Luria Bertani con 20%

glicerol.

BamH L/ nprR

/ 7/ Ndel
F

Ly
pET 11a \Tl promotor

(A) (B)

Figura 1. Descripcion de los plasmidos pG-JKE6 (A) que acarrea los genes de las chaperonas
moleculares dnaK-dnaJ-grpE y groEL-groES y PET-11a (B) que acarrea el gen nprR
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4.2 Preparacion del indoculo

A un matraz Erlenmeyer de 250 mL se le afiadieron 50 mL de medio de cultivo
Terrific Broth (Tartoff & Hobbs, 1987) suplementado con glicerol cuya composicién es
descrita en la Tabla 3. El matraz con el medio fue esterilizado en el autoclave a 15 psi de
presién manomeétrica por 15 minutos. Después de enfriarse, los antibioticos ampicilina (Am)
y cloranfenicol (Cm), esterilizados por filtracion, fueron adicionados a concentraciones de
100 pg/mL y 25 pg/mL respectivamente. Posteriormente, el matraz fue inoculado con 1.5
mL de células de E. coli BL21 DE3-pGKJE6Q/pET11aQnprR conservadas a -70°C.
Después de inocular, las células se crecieron incubando en una agitadora modelo G25

New Brunswick a 30°C con una velocidad de agitacion de 150 rpm por 16 horas.

Tabla 3. Composicion del medio de cultivo Terrific Broth (TB) sin sales y suplementado con

glicerol
Componente Concentracién
Triptona 12 g/L
Extracto de levadura 24 g/L
Glicerol 50.4 g/L

4.3 Cultivo por lote en matraz

En un matraz Fernbach de 2.8 L se afiadieron 900 mL de medio de cultivo TB
suplementado con glicerol sin sales (Tabla 4). Las sales se prepararon en un matraz aparte
en un volumen total de 100 mL de solucién. Ambos fueron esterilizados en el autoclave a
15 psi de presion manométrica por 15 minutos. Después de enfriarse, se agregaron las
sales al medio estéril y se suplementé con los antibiéticos Am (100 pg/mL) y Cm (25
pg/mL) estériles. Posteriormente, el pH se ajustdé a 7.5 con NaOH 4 M y el medio fue

inoculado utilizando una relacién de 5 mL de inéculo por cada 100 mL de medio TB fresco.
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Después de inocular, las células se crecieron incubando en una agitadora modelo G25

New Brunswick a 30°C con una velocidad de agitacion de 150 rpm por 16 horas.

Tabla 4. Composicion del medio de cultivo Terrific Broth (TB) suplementado con glicerol

Componente Concentracion

Triptona 12 g/L

Extracto de levadura 24 g/L
Glicerol 50.4 g/L

Fosfato de potasio monobasico
(KH,PO,) 2.2 glL
Fosfato de potasio dibasico
(KHPO,) 9.4 g/L
4.3.1. Induccion de las chaperonas

Antes de iniciar el crecimiento se adicionaron los inductores de las chaperonas
moleculares, arabinosa (Ara) a una concentracion de 0.5 mg/mL vy tetraciclina (Tet) a una

concentracion de 5 ng/mL, previamente esterilizados por filtracion.

4.3.2. Induccion de nprR
Cuando el cultivo alcanzé una densidad 6ptica a 600 nm (DOggo) de alrededor de
0.4 se adicioné el inductor IPTG a una concentraciéon de 1mM. Se siguié incubando el

cultivo bajo las mismas condiciones por 4 horas mas.

4.4 Cultivo en bio-reactor

Las fermentaciones fueron llevadas a cabo en un Bio-reactor Applikon® con un
volumen nominal de 3 litros, acoplado a una bio-consola ADI 1025 y un bio-controlador ADI

1010, cuyo esquema se muestra en la Figura 2.
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Suministro de Acido/Base
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Actuador Foam
Biocontrolador Unidad de Bioconsola Fermentador
Potencia

Figura 2. Diagrama del bio-reactor Applikon® 3L, bio-consola ADI 1025 y bio-controlador ADI

1010

Los flujos de aire y oxigeno fueron controlados por dos diferentes rotdmetros
situados en la bio-consola ADI 1025. Los gases se esterilizaron por filtracion en un filtro
estéril Midisart 2000 Sartorius Stedim con un tamafo de poro de 0.2 ym antes de entrar al

reactor. Dentro del reactor el aire fue dispersado por un difusor perforado al fondo de éste.

El cultivo fue agitado por un impulsor tipo Rushton de paleta y alabes rectos
impulsado por un motor eléctrico, que puede ir de 0 a 2000 rpm. El impulsor tiene un

didmetro de 4.5 cm con 6 paletas de 1.2 x 1.2 cm.

La temperatura fue monitoreada por un termopar acoplado a la bio-consola ADI
1025 y se regulé6 mediante el uso de una chaqueta de calentamiento Applikon® y un

sistema de recirculacion de agua fria.

Los niveles de oxigeno disuelto fueron medidos por un electrodo polarogréafico

AppliSens®. El electrodo fue esterilizado junto con el bio-reactor y después se conectoé a la
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bio-consola por lo menos 2 horas antes de calibrar para permitir que éste se polarizara. El

electrodo fue calibrado a la temperatura de operacion.

El pH se monitore6 con un electrodo AppliSens® el cual fue calibrado y
posteriormente esterilizado junto al bio-reactor. La bio-consola mantuvo los niveles de pH
mediante la adicion de H;PO4, 4 My NaOH 4 M, los cuales eran suministrados por bombas

peristalticas acoplados al modulo regulador de la consola.

Para controlar la formacion de espuma, fue necesaria la adicion manual de
Antiespumante A de Sigma concentrado; 1 mL al principio de la fermentacion y durante el

transcurso cuando se necesitara.

44.1. Condiciones de operacion

Se mantuvo una temperatura de 30°C y un pH de 7 a lo largo de todas las
fermentaciones en bio-reactor. En los cultivos por lote se varié el porcentaje de oxigeno
disuelto de 10%, 30% y 50% de saturacion. Para el cultivo por lote alimentado se mantuvo

un porcentaje de oxigeno disuelto superior al 50%.

4.4.2. Control de los niveles de oxigeno disuelto
Para manipular los niveles de oxigeno, se modificé la velocidad de agitacién y el
flujo de aire. Cuando la capacidad de transferencia de oxigeno dentro del reactor lleg6 a su

maximo, se alimentd oxigeno puro para evadir que el cultivo se limitara por este nutriente.

4.4.3. Medio de cultivo

Al fermentador se le adicionaron 900 mL de medio de cultivo TB suplementado con
glicerol sin sales (Tabla 5). Las sales se prepararon a parte en un matraz en un volumen
total de 100 mL de solucién. Ambos fueron esterilizados en el autoclave a 15 psi de presiéon

manométrica por 15 minutos. Después de enfriarse el medio, se le agregaron las sales y
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los antibiéticos Am (100 pg/mL) y Cm (25 pg/mL) esterilizados por filtracion. Luego de
acondicionar el reactor de acuerdo a los valores de operacion, el medio fue inoculado

utilizando una relacién de 5 mL de in6culo por cada 100 mL de medio TB fresco.

Tabla 5. Composicion del medio de cultivo TB suplementado con glicerol utilizado en cultivos
en bio-reactor

Componente Concentracion
Triptona 12 g/L
Extracto de levadura 24 g/L
Glicerol 25.2 g/L

Fosfato de potasio monobasico

Fosfato de potasio dibasico
(K2HPOy) 9.4 g/L

4.5 Perfil de alimentacion
El perfil de alimentacion fue constante y la composicion de la alimentacion es
descrita en la Tabla 6. Esta inici6 durante la fase exponencial de crecimiento de la etapa
del lote, y se alimenté la corriente a una velocidad de 50 mL/h durante 8 horas utilizando

una bomba peristaltica Cole parmer Master Master flex® L/s TM.
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Tabla 6. Composicion del medio complejo de alimentacion

Componente Concentracion
Triptona 30g/L
Extracto de levadura 60 g/L
Glicerol 315¢g/L
Fosfato de potasio monobésico
(KH,PO,) 5.5¢g/L
Fosfato de potasio dibasico 23.5 gL

(K:HPOy)

Para establecer la concentracion de glicerol en la alimentacion se calculé con base
en los datos de cinética por lote en bio-reactor la velocidad especifica de consumo de
sustrato (1) y la velocidad de alimentacion requerida para mantener la concentracion
celular final obtenida en el lote (2).

u
Yx/s

=05 X (2)

qs = €Y)

Dénde gs es la velocidad especifica de consumo de sustrato (g/g-h), u es la
velocidad especifica de crecimiento (h™), Yys es el coeficiente de conversion de sustrato

(9/9), rs es la velocidad de consumo de sustrato (g/L-h), y X es la concentracion de biomasa

(g/L).

4.6 Induccion de las chaperonas y la proteina NprR

Cuando se alcanzé una densidad 6ptica alta, alrededor de 30 (DOgg), 5 horas antes
de que terminara el cultivo por lote alimentado, se adicionaron los inductores de las

chaperonas moleculares, arabinosa (Ara) a una concentracion de 0.5 mg/mL vy tetraciclina
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(Tet) a una concentracion de 5 ng/mL. Una hora después se afiadi6 el inductor IPTG a una

concentracion de 0.5 mM vy se expresé la proteina durante 4 horas.

4.7 Obtencion de proteinas intracelulares
Después de 4 horas de la induccién de nprR, se procedié a centrifugar el medio a
10,000 x g a 4°C por 15 minutos para obtener la pastilla celular. Posteriormente, la pastilla
fue lavada dos veces resuspendiéndola con una solucion salina de 9 g/L de NaCl. Después
de cada lavado la pastilla se volvi6 a recuperar con las mismas condiciones de
centrifugacion. La pastilla recuperada fue resuspendida en regulador de lisis cuya
composicion es descrita en la Tabla 7; éste se preparé con agua HPLC y se le ajust6 el pH

a 8.

Tabla 7. Composicion del regulador de lisis

Componente Concentracién
Fosfato de sodio monobasico
(NaH,POy,) 13.8 g/L
Cloruro de sodio (NaCl) 5.84 g/L
Imidazol 1.38 g/L
Glicerol 126 g/L
Lisozima 1lg/L

Fluoruro de fenilmetilsulfonilo
(PMSF) 1mM

Las células resuspendidas en regulador de lisis fueron sonicadas en un sonicador
Branson Sonifier 450 a una frecuencia de 5, con 30 impulsos por 10 minutos. Se obtuvo la

fraccion de proteina soluble centrifugando el lisado a 10,000 x g a 4 °C durante 50 min.
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4.8 Purificacion de la proteina NprR
Para verificar la presencia de la proteina NprR, el extracto proteico se analizd por
electroforesis en geles de poliacrilamida (SDS-PAGE) al 10 % (Bio-Rad Mini-PROTEAN

Tetra Cell) tefiidos con azul de Coomassie.

4.8.1. Pasol

El extracto proteico crudo se purificd6 por cromatografia de afinidad de metales
(IMAC) con una matriz de niquel acoplada a agarosa (Ni-NTA) HisTrap FF 5x5 mL GE. La
matriz fue acondicionada con amortiguador de equilibrio y la elucion se realizé con una
concentracion de 150 mM de imidazol utilizando un amortiguador de elucion. La
composicion de ambos amortiguadores se encuentra descrita en la Tabla 8, para su
preparacion se utilizé agua HPLC y el pH fue ajustado a 7.5. La fraccion fue recuperada y
analizada mediante SDS-PAGE en geles al 12% (Bio-Rad Mini-PROTEAN Tetra Cell)

teflidos con azul de Coomassie.

Tabla 8. Composicion de los amortiguadores para la cromatografia de afinidad de metales

Amortiguador de Amortiguador de
Componente equilibrio elucién
Fosfato de sodio

monobasico (NaH,PO,) 50 mM 50 mM

Cloruro de sodio (NaCl) 100 mM 100 mM
Glicerol 10 % 10 %
-mercaptoetanol 5mM 5mM

Imidazol 20 mM 150 mM

4.8.2. Dialisis

El extracto recuperado fue dializado en centricones Millipore de 30,000 MWCO, los

cuales se centrifugaron tres veces a 400 x g por 10 minutos en una centrifuga Sorvall ST 16R.
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Al término de cada centrifugacion se le afiadio el amortiguador de equilibrio descrito en la Tabla

9 para mantener un volumen constante.

4.8.3. Paso?2

Para tener a la proteina NprR pura, fue necesario un segundo paso de purificacion
por cromatografia de intercambio anionico utilizando una matriz de DEAE sefarosa HiTrap
DEAE FF 5x5 mL GE. La matriz fue acondicionada con amortiguador de equilibrio y la
elucion se realizé con un gradiente de concentracion de 0 a 1 M de NacCl utilizando el
amortiguador de elucibn como se muestra en la Figura 3, para lo cual se utiliz6 un FPLC
System Pharmacia Biotech. La composicién de ambos amortiguadores se encuentra
descrita en la Tabla 9; para su preparacion se utiliz6 agua HPLC y el pH fue ajustado a 7.5.
Las fracciones fueron recuperadas y analizadas mediante SDS-PAGE en geles al 12%

(Bio-Rad Mini-PROTEAN Tetra Cell).

Tabla 9. Composicion de los amortiguadores para la cromatografia por intercambio aniénico

Componente Amortiguador de Amortiguador
equilibrio de elucion
tris(hidroximetil)aminometano 20 mM 20 mM
(Tris-base)
Acido 1 mM 1 mM
etilendiaminotetraacético
(EDTA)
Dicloro difenil tricloroetano 2 mM 2 mM
(DDT)
Glicerol 5% 5%
B-mercaptoetanol 5 mM 5 mM
Cloruro de sodio (NaCl) - Y

22



% NaCl 50 80 100

1 — ~100
0.0
) >
T ,—]-C 50
0.04
0.00 . . . . . 0
60 80 100 120 140 160 180
mL

Figura 3. Gradiente de concentracion de NaCl para la elucion de la proteina NprR por
cromatografia de intercambio aniénico

4.9 Medicion del coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno

Utilizando el método dinamico de Taguchi y Humphrey (Taguchi & Humphrey,
1966), se calcul6 el coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (K a) para evaluar
la capacidad de transferencia de oxigeno del bio-reactor a 30°C, 1300 rpm y 2.5 vvm. Los
datos de concentracibn de oxigeno disuelto en el bio-reactor a diferentes tiempos se
ajustaron linealmente a la ecuacion (3).

c*—C,

LN (m) ) 3)

Donde C’ es la concentracion de equilibrio gas-liquido de oxigeno disuelto (mg/L),
C. es la concentracion de oxigeno disuelto en el liquido (mg/L) en el tiempo t (h), Cqes la
concentracion de oxigeno disuelto en el liquido (mg/L) en el tiempo 0 y K,a es el

coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (h™).
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4.10 Métodos analiticos

4.10.1. Crecimiento bacteriano

Se midio la densidad Optica a 600 nm (DOsg) €n un espectrofotdbmetro Beckman
DU® 530 de las muestras de las cinéticas de crecimiento que se tomaron cada hora. Las
muestras fueron diluidas con agua hasta entrar dentro del rango de medicion lineal del
espectrofotdmetro. Se midi6 el peso seco de muestras entre 0.1 y 0.5 DOggo para obtener la
curva de calibracion. El procedimiento consistié en colocar alicuotas de 2 mL en tubos
eppendorf anteriormente pesados, las muestras fueron centrifugadas en una centrifuga
eppendorf 5415 C durante 10 minutos a 9,000 x g; el sobrenadante fue removido y las
pastillas fueron secadas a 70°C por 6 horas. Se calcul6 el peso seco de cada muestra y se

obtuvo la curva que se muestra en la Figura 4.

4.10.2. Cuantificacion de proteina

La concentracion de proteina fue cuantificada mediante el ensayo de Bradford
(Bradford, 1976). Se realiz6 la curva de calibracion con albumina de suero bovino a
concentraciones de 0 a 1.4 mg/mL. Posteriormente, se afiadieron 0.1 mL de muestra a 3
mL de Bradford Reagent Sigma y se midi6 la densidad éptica a 595 nm de cada muestra
utilizando un espectrofotometro Beckman DU® 530, como resultado se obtuvo la curva que

se muestra en la Figura 5.

4.10.3. Cuantificacion de glicerol
El glicerol en el medio de cultivo fue cuantificado por el método enzimatico de

Fossati y Prencipe (1982) utilizando el kit enzimatico Free Glycerol Reagent marca Sigma.

4.10.4. Cuantificacion de acido acético
Las muestras fueron analizadas en la Central Analitica del Departamento de

Biotecnologia y Bioingenieria del Cinvestav México por cromatografia de liquidos de alta
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resolucion en un cromatégrafo de liquidos Series 220 A con Detector de IR. La columna
utilizada fue una Phenomenex Rezex Organic Acid de 300 x 70 mm. La fase movil se
compuso de H,SO, 0.007 N a un flujo de 0.4 mL/min y una temperatura de 65°C. La

cuantificacion se realizé por estandarizacion externa.

4.11 Analisis de datos
Los datos obtenidos en los cultivos se ajustaron al modelo logistico de Verhulst-
Pearl mediante la ecuacién (4) utilizando el programa NCSS (Statistical software version
2007). El ajuste se utilizé para obtener los valores de los parametros cinéticos de Xmax (g/L)

y velocidad especifica de crecimiento u (horas™).

Xma’x
XO) = — e @
X

0

Donde X (t) es la biomasa en cualquier tiempo de la fermentacion (g/L), X, es la
biomasa inicial (g/L), p es la velocidad especifica de crecimiento maxima (h™) y Xmax €S la

biomasa maxima en el periodo de cultivo (g/L).
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V. RESULTADOS Y DISCUSION

5.1 Curva de calibracion de peso seco
En la Figura 4 se presentan los resultados obtenidos del célculo de la concentracion
celular en peso seco (g/L) en funcion de su densidad 6ptica a 600 nm, donde se muestra la

relacion lineal cuya pendiente es de 0.9812 (g/L)/DOgqo.

0.6 -

0.5 -
y = 0.9812x 03

2 =
04 R2=0.971

X g/L
o
w

0.2

0.1 -

0 T T T T 1
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

DO 600

Figura 4. Curva de calibracion de concentracion celular en base seca (g/L) en funcion de la
DOGOO

5.2 Curva de calibracion de concentracion de proteina

En la Figura 5 se presentan los resultados obtenidos del calculo de la concentracién
de proteina medida por ensayo de Bradford (DOsgs) en funcién de la concentracion de
albamina de suero bovino (mg/mL), donde se muestra la relacién lineal cuya pendiente es

de 0.7186 DOsos/(g/L).
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Figura 5. Curva de calibracion de la DOsgs en funcion de la concentracién de proteina (mg/mL)

5.3 Calculo del coeficiente volumeétrico de transferencia de oxigeno
En la Figura 6 se presenta el ajuste lineal de los datos obtenidos para el calculo
coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno K_a, el cual, siendo la pendiente de la

recta, resulté de 566.99 ht.

0.003 0.004 0.005 0.006
O

Ln((C*-C)/(C*-Cy))

25 y = -566.99x + 0.3649
R2=0.8956

t(horas)

Figura 6. Célculo del K a por el método dinamico de Taguchi y Humphrey a 1300 rpm, 2.5 vvm
y 30°C
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5.4 Produccion de proteina en cultivo por lote en matraz agitado

La cinética de crecimiento y evolucion de pH del cultivo en matraz agitado de la
cepa E. coli BL21 DE3-pGKJE6Q/pET11aQnprR se muestra en la Figura 7. La maxima
densidad celular alcanzada fue de 2.47 g/L (base seca). La curva de crecimiento se ajusté
al modelo logistico para obtener los parametros cinéticos (Tabla 11), se obtuvo una
velocidad de crecimiento de 0.87 h™. La proteina recombinante NprR se indujo, recuperé y
purificé segun el protocolo descrito en Materiales y Métodos. La Figura 13 muestra el perfil
proteico crudo obtenido y las subsecuentes purificaciones. Al final pudo recuperarse un
total de proteina NprR de 5.68 mg/L, resultando en un rendimiento 2.37 mg de proteina/ g

de célula (base seca) (Tabla 12).

3 - 7.6
25 | - 7.5
- 7.4
2" - 7.3
)
315 - -72 T
x 7.1
1 .
-7
0.5 - 6.9
0 . . . 6.8
0 2 4 6 8
tiempo (h)

Figura 7. Cinética de crecimiento y evolucibn de pH de E. coli BL21 DE3-
pGKJEGQ/pET11aQnprR en cultivo por lote en matraz, donde se representa: < pH, ® X
(concentracion celular en g/L base seca) y (—— ) curva de crecimiento ajustada al modelo
logistico.
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Las condiciones dentro del matraz no son adecuadas para producir gran cantidad
de biomasa, ya que la velocidad de difusion de oxigeno a través de la superficie de
contacto entre el gas y el liquido es limitada por la agitacion y aireacion dentro del matraz
y, por ende, la velocidad de transferencia (Hengwei, et al., 2009). La baja densidad celular
alcanzada en cultivo en matraz se debe a la limitacion de oxigeno que existe, la cual hace
gue las células pasen a la fase estacionaria de crecimiento aun cuando el medio siga rico
en sustratos (Hengwei, et al., 2009). La limitacion de oxigeno también puede provocar la
produccion de acido acético (Lee, 1996), la cual afecta el crecimiento celular y reduce la
formacion de proteina recombinante (Luli & Strohl, 1990). Aunque no hay una medicion
directa de la concentracion de &cido acético se puede inferir su produccion por el

descenso del pH del medio a lo largo del cultivo (Figura 7).

5.5 Cultivo por lote en bio-reactor

Se realizaron una serie de cinéticas para identificar las mejores condiciones de
operacién del cultivo por lote en bio-reactor. En las Figuras 8, 9 y 10 se muestran
diferentes condiciones de agitacion y aireacion para mantener el porcentaje de oxigeno
disuelto (OD) por encima del 10%, 30% y 50% de saturacidén respectivamente. Las demas
condiciones de operaciéon fueron las mismas para todos los cultivos y se encuentran

descritas en Materiales y Métodos.
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Figura 8. Cinética de crecimiento de E. coli BL21 DE3-pGKJE6Q/pET11aQnprR en bio-reactor
con agitacion y aireacion constantes de 300 rpm y 2.5 vwvm manteniendo un % de OD mayor a
10% del valor de saturacion, donde se representa: ® X (concentracion celular en g/L base
seca), ¢ % de OD, (—-—-) aireacion en wm, (- ) agitacion en rpm y (—) curva de
crecimiento ajustada al modelo logistico.
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Figura 9. Cinética de crecimiento de E. coli BL21 DE3-pGKJE6Q/pET11aQnprR en bio-reactor
con agitacion variable entre 400-600 rpm y aireacion constante de 2.5 vvm, manteniendo un %
de OD mayor a 30%, donde se representa: ® X (concentracion celular en g/L base seca), ¢
% de OD, (——-) aireacion en vvm, (- ) agitacién en rpm y (——) curva de crecimiento
ajustada al modelo logistico.
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Figura 10. Cinética de crecimiento de E. coli BL21 DE3-pGKJE6Q/pET11aQnprR en bio-
reactor con agitacion variable de 600-1000 rpm y aireacion de 1.0 vvm con posterior
alimentacion de oxigeno puro de 0.1 vwvm manteniendo un % de OD mayor a 50%, donde se
representa: ® X (concentracion celular en g/L base seca), ¢ % de OD, (—--) aireacion en
WVM, (o ) agitacién en rpm y (—) curva de crecimiento ajustada al modelo logistico.

Tabla 10. Parametros de la cinética de crecimiento de E. coli BL21 DE3-
pGKJEGQ/pET11aQnprR utilizando el modelo logistico en los cultivos por lote en bio-reactor a
diferentes limites inferiores de porcentajes de oxigenos disuelto

% de DO u(h™h Xmax(@/L) R?
10 0.27 4.5 0.979
30 0.35 13.5 0.995
50 0.78 26.9 0.998

Para mantener el porcentaje de oxigeno disuelto en un 50% de saturacion fue
necesario suministrar oxigeno puro. Adicionando oxigeno puro, la concentracién de
equilibrio de oxigeno en agua cambia, aumentado de 7.6 mg/L a 36.3 mg/L; utilizando el
K_a anteriormente calculado de 566.99 h™ resulta una velocidad de transferencia maxima

de 20.6 g/L-h, a diferencia del 4.3 g/L-h que se tenia con aire. Un sistema de fermentacion
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promedio puede suministrar hasta 48 g/L-h si es aireado con oxigeno puro, por lo tanto, si
se utiliza oxigeno puro, la velocidad de transferencia no sera un factor limitante en el
cultivo liquido. (Shiloach & Fass, 2005). Ademas, las altas velocidades de agitacion y
aireacion provocaban problemas del control de nivel por formacion de espuma, al poder

disminuir ambos se pudo controlar este problema.

Como se puede apreciar tanto en las Figuras 8, 9y 10, asi como en la Tabla 10, la
velocidad de crecimiento no solo esta en funcion de la disponibilidad de nutrientes, sino
también de la transferencia de oxigeno en cultivos aerobios (Palomares, et al., 2004); al
incrementar la velocidad de crecimiento el consumo de oxigeno incrementa. Las cinéticas
anteriores se ajustaron a un modelo logistico para comparar los valores cinéticos de cada
una, estos se muestran en la Tabla 10. Dado que la cinética dénde se mantuvo el % OD
por arriba del 50% presenta una mayor velocidad de crecimiento, de 0.78 h™, se eligieron
estas condiciones de operacion para el cultivo por lote alimentado en el bio-reactor. La
elevacion de los niveles de oxigeno al final de la fermentacion sugiere que el sustrato fue
consumido en su totalidad, y con esta suposicion se pudo calcular un coeficiente de
rendimiento de biomasa en base a glicerol (Yys) de 1.07 g/g. El resultado obtenido es muy
cercano al presentado en el estudio de Ashish, et al., 2011, en el cual también se utilizé un
medio complejo con nitrbgeno organico (aminoacidos en la triptona y el extracto de

levadura) y se calcul6 un rendimiento de biomasa de 1-1.1 g/g (Ashish, et al., 2011).

Se analizé la produccion de acido acético en otra cinética donde se presenté una
limitacion de oxigeno, indicada por un porcentaje de oxigeno disuelto menor al 10% de
saturacion. La cinética de crecimiento y produccion de &cido acético asociada al

crecimiento celular son presentadas en la Figura 11.
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Figura 11. Cinética de crecimiento de E. coli BL21 DE3-pGKJEG6Q/pET11aQnprR en bio-
reactor con OD menor al 10% de saturacion, donde se representa: ® X (concentracion celular
en g/L base seca), ¢ concentracion de acido acético en g/L.

Al finalizar la fermentacion se observé una concentraciéon maxima de acido acético
de 1.1 g/L, la cual representa una produccién significativa considerando la baja densidad
celular. En contraste, en el trabajo de D.J. Korz, et al., 1995, se reportd la ausencia de
acido acético en el medio durante el cultivo en lote en el cual se utilizé glicerol como fuente
de carbono, se evité una limitacién de oxigeno, y se alcanzd una concentracion celular de
15 g/L (base seca) (Korz, et al., 1995). En base a esa investigacién y dado que las
condiciones de operacién y resultados presentados fueron muy parecidos a aquellos del
cultivo en lote en bio-reactor del actual estudio donde se mantuvo un %0OD=50, se puede
inferir que es poco probable que se haya producido una cantidad significativa de acetato

durante dicho cultivo.

5.6 Diseno de la alimentacion

Se decidi6 iniciar la alimentacién de glicerol y medio complejo concentrado durante
la etapa de crecimiento exponencial, ya que mejoras significativas en la concentracion del
producto y productividad son posibles si la alimentacion inicia durante éste periodo, cuando
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la poblaciéon bacteriana es joven y esta en crecimiento (Aucoin, et al., 2006). Tomando
como referencia la cinética de crecimiento por cultivo en lote donde OD=50%, se estimo
gue la concentracion celular a la mitad de la fase exponencial fuera de alrededor de 14 g/L
(base seca). Tomando éste dato y considerando un coeficiente de conversién teérico de
glicerol de 0.35 g/g (Passarinha, et al., 2009) se calcul6 el flujo de glicerol necesario para
mantener una velocidad de crecimiento de 0.3 h™ en el cultivo por lote alimentado
utilizando las ecuaciones (1) y (2) descritas en Materiales y Métodos. El calculo dio como
resultado un flujo de glicerol de 12.5 g/h, a la corriente de alimentacion ademas se le
adiciond extracto de levadura y triptona, ya que la adicion de medio complejo
frecuentemente aumenta la produccion de proteina, ya sea por la disponibilidad de
precursores bio sintéticos (Kweon, et al., 2001) o al incrementar la estabilidad del plasmido
(Matsui, et al., 1990) y el crecimiento celular (Li, et al., 1990). Se disefi6 un perfil de
alimentacion constante, como consecuencia, se esperd una variacion de la velocidad
especifica de crecimiento, la cual disminuiria conforme pasa el tiempo al aumentar la
concentracion celular, resultando en un perfil de crecimiento lineal. Sin embargo, el perfil
de alimentacion implementado puede ayudar a la produccién de proteina recombinante, ya
gue la alimentacién constante brinda un ambiente constante para las células, evitando la
continua readaptaciéon que sufren con otros perfiles de alimentacion, asi reduciendo el

estrés y beneficiando la produccién de proteina por gramo de célula. (Ruiz, et al., 2013).

A la fecha no hay una regla general para seleccionar una estrategia adecuada de
alimentacion para producir una proteina recombinante dada y garantizar los mejores
rendimientos; muchas estrategias de alimentacién han sido disefiadas y deben de ser

probadas por métodos de ensayo y error (Jeong, et al., 1999).
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5.7 Produccion de proteina recombinante NprR en cultivo por lote
alimentado

Durante el cultivo por lote alimentado se mantuvo el nivel de oxigeno disuelto por
arriba del 50% de saturacion implementando las condiciones de agitacion y aireacion que
se muestran en la Figura 12. La agitacion inicié en 1000 rpm y fue incrementando hasta
alcanzar las 1300 rpm (Figura 12). Al inicio del cultivo la aireacién fue de 2.5 vwm de aire y
durante fase exponencial de crecimiento (X=9.5 g/L) se tuvo que alimentar oxigeno puro
para mantener los niveles de oxigeno disuelto en el medio; el flujo de O, varié de 0.1 a

0.35 vvm (Figura 12).

La alimentacion de medio complejo concentrado y glicerol se inici6 durante la fase
exponencial de crecimiento, cuando habia una concentracion celular de 14.4 g/L (base
seca) (Figura 12, Tabla 11). Se indujeron los genes que codifican para las chaperonas a
las 10 horas de cultivo cuando habia una concentracion celular de 34.5 g/L (base seca)
(Figura 12). Una hora después se indujo el gen nprR, a ese tiempo X=38.9 g/L (Figura 12).
El cultivo durante 4 horas mas, ya que al usar promotores fuertes y altamente inducibles
como T7, la expresion maxima es alcanzada en tiempos cortos entre 1 y 4 horas (Dedhia,
et al., 1997). Al finalizar la induccién el cultivo alcanzé una concentracion celular final de
53.5 g/L (base seca) (Tabla 11). Se cuantifico la concentracién de glicerol durante el cultivo
para verificar que no se rebasara la concentracion inicial, en efecto, ésta se mantuvo entre
11-16 g/L (Figura 12), evitando asi bajas concentraciones de sustrato en el reactor que
pudieran estresar a la bacteria y afectar el rendimiento de la proteina recombinante (de

Maré, et al., 2005).
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pGKJEGQ/pET11aQnprR en bio-reactor, donde se representa: ® X (concentracion celular en
g/L base seca), ¢ concentracion de glicerol en g/L, (——-) aireacion en vvm, (- ) agitacion
en rpm, (—) curva de crecimiento ajustada al modelo logistico, la flecha (1) indica el inicio de
la alimentacion, la flecha (2) indica la induccién de las chaperonas y la flecha (3) indica la

induccién de de la proteina NprR

Tabla 11. Parametros de la cinética de crecimiento de E. coli BL21 DE3-
pGKJEGQ/pET11aQnprR utilizando el modelo logistico en el cultivo por lote alimentado en bio-
reactor y el cultivo por lote en matraz

Cinética u(h™ Xmax (9/L) R®
Cultivo en bio-reactor antes de
0.87 14.4 0.999
iniciar la alimentacion
Cultivo en bio-reactor después
0.30 53.5 0.984
de iniciar la alimentacion
Cultivo en lote en matraz 0.87 2.47 0.997
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Durante la etapa del lote alimentado se logr6 mantener una velocidad de
crecimiento especifico de 0.30 h™ (Tabla 11), la cual es menor a la reportada como limite
para la produccion de acido acético, de 0.35 h™ (El-Mansi & Holms, 1989). Por lo anterior, y
por el hecho de que no se vio reflejado en el crecimiento celular, es posible que no haya
una concentracion inhibitoria de acético en el medio, beneficiando el crecimiento celular y

la expresion de proteina recombinante (Turner, et al., 1994) (Luli & Strohl, 1990).

Con la implementacién del cultivo por lote alimentado y bajo las condiciones
Optimas de operacion establecidas se pudo aumentar 2 veces la concentracién celular
(base seca) en comparacion con el cultivo en lote en bio-reactor y 21.7 con relacion al
cultivo en lote en matraz. En cultivos de alta densidad las concentraciones celulares
alcanzadas varian en un amplio rango, desde 20 hasta 190 g/L (base seca) (Shiloach &
Fass, 2005), lo que situa los resultados de la presente investigacion dentro del rango
medio de concentraciénes reportadas. Probablemnte se podrian haber alcanzado
densidades celulares mas altas si se hubiera continuado la alimentacion, sin embargo,
conforme aumenta la concentracion celular aumenta la acumulacion de acido acético, el
calor generado por la reaccion (calor de fermentacion), la formacioén de espuma y el estrés

celular (Shiloach & Fass, 2005).

Se recuperaron las proteinas intracelulares segin la metodologia descrita en
Materiales y Métodos y se analizé el perfil proteico crudo y después de cada paso de
purificacién (Figura 13). En todas las etapas se observé la presencia de una banda de
aproximadamente 51 kDa, peso esperado para la proteina de interés, indicando que se
expresé el gen nprR vy, por lo tanto, fue posible producir la proteina recombinante en forma
soluble en un cultivo por lote alimentado. Al final del lote alimentado se obtuvo un total de
proteina recombinante de 147.50 mg/L, resultando en un rendimiento de 2.95 mg por

gramo de célula (base seca) (Tabla 12). Ya que la produccién de proteina es proporcional
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a la concentracion celular alcanzada y dado que se mantuvo el mismo rendimiento por
gramo de célula (base seca), se consideré que las condiciones de operacion, el perfil de
alimentacion y la densidad celular alcanzada fueron adecuadas, resultando en un aumento
de 27.41 veces el rendimiento de NprR por litro en comparacién al obtenido en cultivo por

lote en matraz.

kDa

51 kDa

Figura 13. Electroforesis en gel de poliacrilamida en condiciones desnaturalizantes. SDS-
PAGE al 12% donde se muestra en los carriles: (1) marcador de peso molecular, (2) extracto
proteico total del cultivo en matraz, (3) extracto proteico total del lote alimentado, (4) paso 1 de
purificacién del cultivo en matraz, (5) paso 1 de purificacion del lote alimentado, (6) paso 2 de
purificacién del cultivo en matraz, y (7) paso 2 de purificacion del lote alimentado. En todos los
casos se puede apreciar la presencia de una banda correspondiente al peso de 51 kDa, pero
estimado de la proteina NprR.

Tabla 12. Produccién de proteina recombinante NprR en cultivo por lote alimentado en bio-
reactor y cultivo por lote en matraz

mg de mg de NprR/g
Cultivo Reactor
NprR/L (base seca)
Lote alimentado Bio-reactor 147.50+43.48 2.76
Lote en matraz Matraz agitado 5.68 £1.16 2.37
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Comparando nuestra produccién con la de otras proteinas recombinantes, las
cuales pueden llegar al orden de gramos por litro (Jeong, et al., 1999) como se muestra en
la Tabla 1, se observa que tanto produccion de proteina es relativamente baja. Sin
embargo, la productivdad de proteina recombinante soluble y correctamente plegada no es
considerada en la mayoria de los estudios. En muchos casos, la proteina sobreexpresada
se presenta como cuerpos de inclusion, es decir como proteinas no funcionales, que tienen
gue someterse a un proceso de desnaturalizacion seguido por otro de plegamiento, ambos
ineficientes, por lo tanto, el plegamiento correcto de las proteinas es importante para
aumentar la produccion de proteinas funcionales (Gupta, et al., 2009), lo cual en el
presente estudio se logr6. Ademas, la productividad de proteina recombinante varia
dependiendo de la cepa hospedera de E. coli y del tipo de proteina recombinante a
producir (Jeong, et al., 1999), puesto que NprR es un receptor de quorum sensing
implicado en sistemas de regulacion muy finos indispendsables para la sobrevivencia de la
poblacion bacteriana, es dificil sobreexpresarlo, otros grupos no han logrado obtener la
proteina completa estable o bien han obtenido cuerpos de inclusién (Zouhir, et al., 2013).
Varios estudios han demostrado que es dificil predecir la productividad y estabilidad del
producto final en cultivos de alta densidad (Weiker, et al., 1998) (Curles, et al., 1996)
mientras que otros no encontraron efecto entre la densidad celular y la concentracién y
calidad final del producto (Ryan, et al., 1996) (Shin, et al., 1997). Ha sido reportado que la
productividad especifica en fermentaciones de alta densidad es generalmente menor a la
obtenida en cultivo en matraz (Jeong, et al., 1999). En el caso del presente trabajo, la
implementacion del lote alimentado mantiene la productividad de proteina y permite reducir
la concentracién de inductor IPTG utilizado. Esto puede deberse a la disponibilidad de
oxigeno disuelto en el medio que brinda energia (ATP) para la replicaccion y segregacion
de los plasmidos para la subsecuente expresion de la proteina que codifican (Zabriskie &
Arcuri, 1986). El uso final de la proteina es un factor importante para determinar el sistema

39



de produccién, pues dicta la pureza deseada y costos de produccion. (Choi, et al., 2006).
La proteina interés del presente estudio es requerida en cantidades relativamente
pequeiias pero debe cumplir con un alto criterio en lo que respecta la pureza, autenticidad
y funcionalidad (solubilidad). Considerando ésto, se puede afirmar que la calidad y
cantidad de la proteina NprR producida entra dentro de los lineamientos y que el cultivo en

lote alimentado presenta una alternativa efectiva para su produccion.
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VI. CONCLUSIONES

En el cultivo de E. coli BL21 DE3-pGKJEG6Q/pET11aQnprR por lote alimentado en
bio-reactor, se alcanzaron altas densidades celulares (X=53 g/L) ya que las condiciones de
operacion utilizadas propiciaron una buena oxigenacion del medio, limitando la formacion
de subproducto inhibitorio. Con un perfil de alimentacién constante se pudo controlar la
velocidad de crecimiento dentro de los rangos deseados (0.1-0.3 h™), evitando la formacién
de &cido acético y favoreciendo la produccion de proteina recombinante. Las
concentraciones celulares alcanzadas junto con las condiciones 6ptimas de cultivo que
representaba el cultivo por lote alimentado en bio-reactor permiti6 aumentar la
productividad volumétrica de proteina recombinante NprR soluble de manera considerable;
27 veces mas la produccion de proteina en cultivo en matraz. Considerando la dificultad
gue representa la sobre-expresion de proteinas de la naturaleza de NprR, el hecho de que
se produjera de forma soluble y se alcanzara un rendimiento de 147 mg/L demuestra que
el cultivo por lote alimentado implementado resulta una alternativa efectiva para su

produccion.
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VIl. RECOMENDACIONES

En lo que respecta la induccion de los genes que codifican para la proteina NprR y
para las chaperonas, se podrian probar diferentes tiempos de induccién y concentraciones
de inductor, ya que no se realizaron experimentos variando estos parametros. Al evaluarlos

se podria obtener una mayor produccién de proteina recombinante.

El método de extraccién y purificacion fue disefiado para la produccién del cultivo
por lote en matraz, la cual es muy baja en comparacion al cultivo por lote alimentado, por lo
tanto, resulta ineficiente a la hora de aplicarlo al anterior. Se tendria que evaluar
principalmente las condiciones de lisado celular y purificacion por cromatografia de

afinidad, ya que parte de la produccién de proteina se perdi6 en estas etapas.
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ANEXO |

Participacién en la modalidad de cartel durante el Ill Congreso de Bioquimica y
Biologia Molecular de Bacterias que se llevo a cabo del 03 al 07 de octubre de 2013 en

Cuatro Ciénegas, Coahuila.
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INTRODUCTION

NprR belongs to the RNPP family (Rap, NprR, PIcR and PrgX) of quorum sensing receptors for regulating gene expression. NprR was described as
activator of a neutral protease and it has been recently related to sporulation and expression of cry genes in the entomopathogenic bacterium
Bacillus thuringiensis (Bt). NprR has not yet been characterized, therefore, large quantities of protein are required for structure-function studies.
Using a heterologous expression system (Escherichia coli BL21) the protein was over expressed assisted by the coexpresion of chaperons Dnak-
Dnal-GrpE y GroES-GroEL. In order to achieve higher cell density cultures of the recombinant strain to increase protein production a fed batch
culture was designed.

1 Strains and plamisds
Host: Escherichia coli BL21 DE3

Plasmid

pEt-11a T7 (nprR) laci Am
. araBp (dnak-dnal-grpE)  araC - \air saturation
po:IES Pzt-1p (groES-groEL) tetR £m ’

Promoter

METHODS

st
-

:‘!——

Regulatory Drug

Resistance

gene

3 Protein production

*Induction: chaperones - 0.5 mg/ml Ara, 5 ng/ml
Tet; NprR - IPTG 0.5 mM

«Purification: affinity (Ni*?) and anionic exchange

Applikon 3 L bioreactor

) Fedbatch design

" +Growth conditions:

7 pH, 30°C, TB medium
*Dissolved Oxygen
(D.0.) levels > 40% of

Aeration: 2.5 L/min of air
Oxygen: 0.1- 0.35 L/min
Stirrer: 1000-1300 rpm

r:-'eed-back control feeding strategy: After
depletion of initial nutrient in the batch medium,
indicated by the rising of D.O. levels, 350 ml of 3X TB
medium with 250 g/L glycerol is fed at a rate of 50
_ml/h.

chromatography % Cell growth was monitored each hour measured by optical density
(ODgy) and adjusted to dry cell weight.
Fed batch culture RESULTS Growth kinetics
70
nprR induction X = (Kmax) /(1 + (x&)(x i)
60 . . . 70 = Amax. X 0%
5 I Effect of oxygen in aceticacid | [ 2
3 %® 0,35 wm O: i Zs0 R? =0.9888
2 _ production 5
w0 feeding 0,05 L/h 1200 rpm 40
é (0.01 L glycerol/h) 025 Wi 0y g 30
£ 0 1100 rpm 20 R? =0.9867
.; 0.20 wm O 10
3 chaperone induction ~ 1100¢pm 0 o Tine (b}
z 0.10wm 0; 5 10 15 20
S 10
1000 rpm -ttd
i 2.5 vwm air * fed batch * flask culture
0 2 4 6 & 10 12 14 16 18 time(h) 23 25 27 time(h) .
o et dveelweghtl s Dissolved Oxygen  -a-g/1 Acetic Acid Comparison chart
@ glycerol content in medium (mi) -
Providing the sufficient amounts of glycerol and oxygen, ° by T e sk Parameter Fed batch Flask Proportion
the fed batch culture was able to growth to a dry cell 02 . : i culture culture
weight of 60 g in the final operating volume, 1.4 L y = -137.56x + 0.0026
Soluble NprR protein was present in the culture 3'0" R?=0.9132 Xmax 608 488 2.5
%"’-5 [ 0.37 0.34 1.08
Protein productlon % 08 Y(S/X) 1.66mi/g smi/g 2.81
a4 Y(P/X 2.9m, 1.4m, 2.07
" S g Ma=137.56 r: /R) 178 zm 6.5 . 27.41
Chromatographic mgof protein  Y(P/X) ) i SaiE s .
e PTG 0.5mMm imm 2
. o Acetic acid content was analyzed, as it is a major problem in
Affinity (Ni*Z) 224.2 3.73 E. coli cultures and protein production. It is shown that | The fed batch and flask growth curve were adjusted to a
Anionic exchange 178.2 2.97 ‘ 5 acetic acid was produced in lack of oxygen and again | logistic model to determine the kinetic parameters in
< consumed in its presence; therefore, the mass transfer | order to compare both cultures. As the comparison chart
SDS-PAGE 12%: A- anionic exchange 30 coefficient k,, of the fed batch culture was calculated as | shows, the fed batch culture has many advantages over
puttflcation; & Ni:NTA aHinty purflcatiae indicator of the optimal amount of oxygen needed. the flask culture.
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