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RESUMEN 

El presente trabajo de tesis se encaminó al desarrollo de una tecnología a nivel 

semipiloto, de procesos fermentativos con microorganismos recombinantes. 

En este estudio se mencionan aquellos factores que afectan de forma importante el 

comportamiento del sistema microorganismo-plásmido durante el crecimiento celular, 

tales como: temperatura, nivel de oxigenación, alimentación de los nutrientes, 

velocidad específica de crecimiento, etc y que repercuten finalmente en el nivel de 

producción de proteínas heterólogas. 

En nuestro sistema se trabajó con bacterias de Escl1ericl1ia coli que llevan genes 

híbridos que codifican para el-cadena A o 8 de insulina humana. 

Este sistema está bajo la regulación del promotor del operón de triptofano. Como parte 

del trabajo se hicieron algunas consideraciones sobre la inducción del promotor de 

triptofano y para tal efecto se construyó una cepa isogénica a la cepa de trabajo 

seleccionada. Así mismo, se compara el crecimiento y la producción de proteína en 

cultivos lote y alimentado, donde se analiza Ja concentración celular alcanzada y el 

nivel de proteína híbrida el-cadena B de insulina humana. 

Este trabajo forma parte de estudios realizados en nuestro laboratorio encaminados a 

valorar la factibilidad del proceso, así como a la extracción y purificación de la 

proteínas híbridas el-cadena A y B de insulina y la producción de insulina activa. 



1 INTRODUCCION 

Con el arrivo de técnicas de DNA recombinante (DNAr), la Biotecnología cuenta con 

tecnologías directas para la producción de una amplia variedad de productos 

bioquímicos a partir de microorganismos industriales, asi como de células de mamíferos 

y de plantas. 

Los organismos mas comunmente explotados con propósitos de producción industrial de 

proteínas recombinantes, han sido las bacterias Escl1ericl1ia coli, Bacil/11s s11btilis y la 

levadura Saccharomyces cerevisiae. 1 

Estas proteínas recombinantes se encuentran codificadas en secuencias de DNA que se 

transfieren a la célula receptora, usualmente por la introducción de DNA 

extracromosomal en forma de plásmido o fago. 

El uso de plásmidos como vectores es casi indispensable en la ingeniería genética para 

la expresión de genes de origen homólogo o heterólogo en organismos procariotes o 

eucariotes. 

Los primeros experimentos en donde se aislaron y se introdujeron genes de un 

organismo a otro, fueron reportados en 1974 por Boyer y Cohen.2 Posteriormente en 

1978, el grupo de Herbert Boyer en colaboración con investigadores de City of Hope 

en Los Angeles E.U.A., lograron sintetizar un gene y expresarlo en la bacteria 

Escherichia coli. Este gene sintético codifica para la hormona somamatostatina humana, 

siendo éste el primer ejemplo a nivel mundial en donde fue posible demostrar la 

producción de hormonas humanas en bacterias! Un año despés en 1979, por primera 

vez en el mundo, la compañía Genentech, de Sn. Francisco, USA produce insulina 



humlljljl por medio de técnicas de ingenieáa genética. Años mas tarde se pudo expresar 

otras proteínas de uso terapéutico como: la hormona de crecimiento, el activador de 
.~· 

plasminógeno tisular, los interferones, factores de coagulación, etc. • 

La diabetes mellitus y la hormona insulina. 

La insulina es una hormona producida en las células B de los islotes de Langerhans 

del páncreas, cuya deficiencia absoluta o relativa en el organismo, causa una 

enfermedad metabólica llamada diabetes. 

En 1889, al extirpar el páncreas a un perro, por primera vez se produjo un caso de 

diabetes experimental. Posteriormente se acuñó el término mellitus para diferenciar la 

diabetes insípida de la diabetes mellitus (dulce). Cabe señalar, que tan solo el 10 % 

de-los diabéticos padecen diabetes mellitus. 

La diabetes mellitus Tipo I o insulino dependiente, se caracteriza por una alteración en 

el transporte de la glucosa, aminoácidos, calcio, potasio y fosfato inorgánico, hacia el 

interior de la célula.• Entre las manifestaciones clínicas de la deficiencia de insulina en 

el organismo humano se encuentran: elevación patológica de la glucosa y cetonas en el 

plasma sanguíneo; aumento en la filtración de glucosa y cetonas; excreción alta de 

sodio y agua; disminución del volumen plasmático; bajo retorno venoso; débito 

cardíaco bajo; hipotensión arterial y flujo sanguíneo bajo.• 

La molécula de insulina humana está constituida por 51 aminoácidos estructurados en 

dos cadenas. una cadena A con 21 aminoácidos y una B con 30. 

Ambas cadenas están unidas entre sí, por dos puentes disulfuro S-S entre residuos de 
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cisteína de cada una de las cadenas.• 

La estructura primaria de la insulina se muestra en la fig. l. 

fig. l. Estructura primaria de la insulina humana. 
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ANTECEDENTES 

2.1-Métodos de obtención de la insulina. 

La insulina bovina se pudo aislar en 1921 gracias a las investigaciones de Banting y 

Best', quienes tardaron mas de 20 años en lograrlo, debido a que era hidrolizada por 

la actividad proteolítica de las enzimas pancreáticas contenidas en el jugo gástrico. 

Hasta hace poco, la insulina disponible en el mercado para el tratamiento clínico de la 

diabetes era sólo de origen animal; se obtenía del páncreas de ganado bovino, ovino y 

porcino por extracción con solventes, para purificarlo luego por métodos 

cromatográficos. La mayor parte de las presentaciones comerciales de la insulina 

animal contienen una formulación de 2/3 partes de insulina bovina y 1/3 parte de 

porcina.• 

El uso continuo de esta insulina puede ser problemático en algunos individuos dada su 

potencialidad antigénica pudiéndose producir anticuerpos anti-insulina, debido a la 

diferencia parcial existente en la cadena "B" bovina, con respecto a la humana. Esto 

en un momento dado, puede llevar a una alergia local o generalizada, resistencia 

inmunológica a la insulina y lipoatrofia en los sitios de inyección. 

Debe señalarse que a nivel mundial el control de la 'diabetes mellitus ha sido objeto de 

importantes campañas médico-gubernamentales, ya que representa un problema de 

magnitud considerable tanto desde el punto vista de morbilidad como de mortandad. 

En México, la diabetes mellitus está entre las diez enfermedades más importantes y 

que además presenta un crecimiento muy acelerado en la tasa de mortandad.8 
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En la actualidad ya existen métodos alternos basados en la ingeniería genética que 

penniten obtener insulina humana, la cual nos ofrece ventajas sobre la insulin de 

origen animal. 

2.2-Métodos utilizados para la producción de la insulina hum na 

por DNA recombinante 

La ingeniería genética pennite el aislamiento o la síntesis de genes humanos su 

expresión en microorganismos. 

En 1977, utilizando estas técnicas, se obtuvieron clonas bacterianas que sintetiz ban 

proinsulina de rata.• 1 •• 

En la actualidad, existen dos métodos para producir insulina humana por medí de 

técnicas de ingeniería genética. El primero se basa en la producción por separad en 

bacterias de las cadenas A y B; posterionnente se purifican estos péptid s y 

finalmente, in vitro, se asocian para obtener la insulina activa. 

El segundo método consiste en producir la proinsulina, para luego proce arla 

enzimáticamente hasta obtener la insulina humana. De esta última manera las 

compañías Genentech y después Eli-Lilly, han logrado la producción de la insulina 

humana en cepas de Escl1ericl1ia coli K-12, que hoy se vende en varios países c n el 

nombre de H11mulin." 
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2.3-Avances en el IBT/UNAM para el desarrollo de tecnologías 

para la producción de la insulina humana 

En México en 1987, como uno de Jos resultados para producir la hormona insulina 

humana, en el Instituto de Biotecnología de Ja UNAM, se publicó la construcción de 

un vector para Ja expresión en Escliericl1ia coli de proteínas híbridas. Como ejemplo 

se logró la expresión de Ja proteína híbrida el-cadena "B" de Ja insulina humana bajo 

el control del promotor del operón de triptofano. 

En dicho trabajo la proteína acarreadora el, es un fragmento del represor del fago 

lambda, que forma parte de la región amino terminal de Ja proteína híbrida.• Esta 

investigación sirvió de punto de partida para Jos estudios posteriores que se realizaron 

en el laboratorio, y que constituyó el motivo de Ja investigación que se presenta. 

En nuestro laboratorio se contaba con un método para expresar genes bajo control del 

promotor de triptofano de Escherichia coli a nivel de matraz.12 

Mediante este proceso, se logró Ja expresión del gene que codifica para Ja proteína 

híbrida el-cadena B de insulina humana. 
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3.-0BJETIVOS 

3.1· General: desarrollo y optimización de condiciones de fermentación y 

expresión genética a escala semipiloto que pennitan expresar la proteína híbrida 

el-cadena "A" y "B" de la insulina humana en Escl1ericl1ia coli. 

Particulares: 

-selección de cepas microbianas 

-selección del tipo de cultivo 

-desarrollo de estrategias y condiciones de escalamiento para incrementar la 

concentración de biomasa, en cultivo 

-desarrollo de condiciones y escalamiento para Ja producción de proteínas 

híbridas 

-comparación del nivel de producción de Ja proteína híbrida cl-B y la biomasa, 

entre las cepas W3110 trp· y la W3110 trp+ 

-estudios de estabilidad de los plásmidos pNF21B, pNF21A y su relación con el 

nivel de producción de la proteína híbrida 
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4 MATERIAL Y METODOS 

4.1-Material y reactivos 

4.1.1.-Plásmidos y vectores de expresión 

En nuestro laboratorio se construyeron los plásmidos pNF21A y pNF2JB' derivados 

del plásmido pBR322. " • 13 

Estos plásmidos son ponadores de los genes que codifican para las cadenas "A" y 

"B" de la insulina humana, en forma de proteínas híbridas el-cadena A y el-cadena B. 

Dichos genes están bajo control del promotor del operón de triptofano de Escl1ericl1ia 

coli, tal y como se muestra en la figura 2. 
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fig.2. Construcción de los plásmidos pNF21A y pNF21B 

4.1.2 -Microorganismos 

Las cepas ensayadas para la expresión de los plásmidos que producen las proteínas el-

A y cl-B, fueron W3110 trp·, CS520 trp·, C600 trp• y la 294 trp• derivadas, todas 

ellas, de la Esclierichia coli K-12. 
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Al final de este estudio se comparó la expresión del gene híbrido el-cadena B y la 

regulación del promotor de triptofano en la cepa W3110 trp- contra la cepa W3110 

trp•. Esta cepa fue construida mediante una transducción generalizada, por medio del 

fago PI. 

4.1.3-Medios de cultivo 

Durante el desarrollo del presente trabajo se utilizaron diferentes medios de cultivo: 

ricos tales como (LB), medio mínimo (M9). 

Los medios de cultivo, se fueron modificando con la intención de: primero, tener hasta 

donde fuera posible un medio de cultivo definido; segundo, lograr un medio de cultivo 

con capacidad de generar alta concentración celular. 

A continuación se presentan composición de estos medios de cultivo. 

Medio rico Luria-broth. (L-B) 

gramos por litro (g/I) 

Triptona ----------------- 10.0 

Ext. de levadura.------- 5.0 

NaCl.--------------------- 5.0 
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Medio mfnimo (M9)14 

(g/l) 

Na,HP04 ---------------- 6.00 

KH2P04 ---------------- 3.00 

NaCl o.so 

NH4CI ---------------- 1.00 

Mg.so. ---------------- 0.24 

CaCI, ---------------- 0.01 

glucosa ---------------- 2.00 

El pH se ajusta a 7.4 con NaOH al 50 % (p/v}. 
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Considerando los estudios de factivilidad realizados para este proyecto5
, uno de los 

puntos de interés en este trabajo fue el de incrementar biomasa, por lo que se tuvo 

que diseñar un medio de cultivo que nos permitiera tener concentraciones elevadas de 

células, la formulación del medio de cultivo se basó principalmente en el repone de 

Bauer y Schiloac .15 

Los medios de cultivo diseñados para alta densidad celular se denominaron INO y 

FEM. INO para el inóculo de diez litros y FEM para el desarrollo de la fermentación. 

La composición de estos medios es la siguiente: 

Composición en gramos por litro. 

Medio INO Medio de FEM 

Na,HP04 3.0 3.0 

~PO, 3.0 3.0 

MgS04.7.H,O 2.0 2.0 

Extrae. Lev. 5.0 5.0 

(NH..),HPO. 1.7 17.0 

Glucosa -------- 2.0 60.0 

El pH se ajustó a 7.4 con NaOH al 50 % (p/v). 
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A los medios de cultivo se les adicionó L-triptofano en una concentración de 100 

µg/ml como correpresor de la expresión del promotor de triptofano, y para suplir la 

auxotr0fía de la cepa trp·. 

Como presión de selección, se utilizó una solución de ampicilina en una concentración 

de 100 µg/ml, la cual fué añadida a diferentes tiempos. 

4.2-Cálculo de las variables de estado del proceso, para la 

producción de la insulina humana. 

4.2.1-Velocidad específica de crecimiento 

Para determinar la velocidad específica de crecimiento, se empleó la siguiente 

ecuación: 

In X/X0=µt de donde 

µ =lnX-lnXo 
t 

En la cual X y X 0 son la biomasa final e inicial respectivamente, expresadas en g/I; 

y (µ) es igual a la velocidad específica de crecimiento en hº1
, y t, el intervalo de 

tiempo en horas. 

13 



4.2.2-Rendimiento 

El rendimiento con respecto a la fuente de carbono se calculó mediante la 

expresión: Y,= X/S 

En la cual Y,= rendimiento para carbono. 

X es la biomasa expresada en g/l, y S es el substrato (glucosa), también expresada en 

gramos por litro. 

4.3.-Métodos analíticos. 

4.3.1-Colecta y procesamiento de las muestras 

La colecta de las muestras se realizó cada dos horas en condiciones de esterilidad a 

través del tubo muestreador, tomando en cada ocasión 3 mi, de los cuales, 1 mi se 

centrifugó para cuantificar glucosa y L-triptofano. Los 2 mi restantes, se utilizaron 

para determinar peso seco, o hacer análisis de proteínas celulares mediante 

electroforesis de proteínas. 

4.3.2-Estimación de biomasa 

La estimación del peso seco se obtuvo mediante la correlación en una curva de 

densidad óptica vs. peso seco. De esta correlación . se determinó que una unidad de 

densidad óptica a 540 nm, equivale a 0.43 g de células peso seco/lt. 
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4.3.3-Cuantificación de glucosa. 

Para cuantificar la glucosa remanente en el medio de cultivo se empleó un método 

colorimétrico, basado en la reacción catalizada por las enzimas hexocinasa y glucosa-6-

fosfato deshidrogenasa, utilizando reactivos Sigma.•• 

4.3.4-Determinación densitométrica de proteínas híbridas 

Por densitometría de las proteínas totales de Escl1ericl1ia coli, se cuantificó de una 

manera indirecta la cantidad de proteína híbrida cadena-B, presente en un gel de 

acrilamida-SDS al 15 % en fresco, integrando el área bajo la curva de cada proteína, y 

relacionándola contm la banda de interés. De esta manera, se estima el porcentaje que 

representa cada proteína, con respecto al total de las proteínas celulares. 

Se tomó como la cantidad de proteína total para Escliericl1ia coli el 55 % del peso 

seco." 

4.3.5-Determinación del L-triptofano en el medio de cultivo 

El L-triptofano se cuantificó por medio de un fluorómetro marca LDC/Milton Roy, 

modelo fluoroMonitor III equipado con dos filtros, uno de emisión a 254 nm y otro 

de exitación a 370 nm, seleccionados en base a Jos límites inferior y superior que 

presenta el pico de mayor emisión, de acuerdo con Jo reportado por Jaine-Ke Li 

1991.18 Mediante una curva patrón se correlacionó la cantidad presente en 0.5 mi de 

muestra, volumen con el que se alimentó al equipo. 
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4.3.6-Estimación de las células resistentes a ampicilina durante la fermentación 

La estimación se realizó plateando por triplicado células en cajas de medio rico con 

antibiótico y sin antibiótico, a los tiempos: O, 12 y 24 h de fermentación 

cuantificando posteriormente el porcentaje de células crecidas. 

16 



5 RESULTADOS Y DISCUSION. 

5.1.- Cepa de trabajo seleccionada 

El principal objetivo de este trabajo consistió en establecer una metodología que 

permitiera lograr expresar proteínas híbridas de origen heterólogo, en Escl1eric/1ia coli. 

El desarrollo del presente estudio se inició con la selección de la cepa de trabajo y 

con la definición de un proceso para la inducción a nivel de matraz de genes bajo el 

control del promotor trp. 

Por lo anterior se utilizaron las cepas de Escliericllia coli existentes en el laboratorio; 

WJJJO trp·, CS520 trp·, 294 trp• y C600 trp+, transformadas con el plásmido pNF2JB. 

Cabe señalar que al hacer el ensayo con las cepas ya mencionadas surguieron algunas 

interrogantes como: Qué influencia tiene el fondo genético en la expresión de genes 

heterólogos ? Será determinante que una cepa sea auxótrofa o no auxótrofa a 

triptofano para la expresión de genes clonados bajo el promotor de triptofano ?. La 

respuesta a estas preguntas se trataron de resolver durante el desarrollo del presente 

estudio. 

Finalmente, se eligió como cepa de producción a la W3JJO trp· con base en el mayor 

nivel de producción de protefua híbrida el-cadena B observada en gel de acrilamida

SDS al 15 %, tal como se muestra en la figura 3. 
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fig.3 Inducción de las cepas probadas en matraz con (AJA) a los tiempos 0,2,4 

y 6 h. 

Cabe señalar que cada cepa presenta características genéticas y fisiológicas particulares, 

lo que ocasiona que la expresión del gene híbrido el-cadena B sea cuantitativamente 

diferente entre ellas. Por esa razón la elección de la cepa de trabajo juega un papel 

cardinal dentro del sistema de producción (cepa-plásmido). 
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5.2.- Influencia del método de conservación de la cepa sobre la 

productividad del sistema. 

5.2.1.-Transformación y conservación de cultivos en caja 

Uno de los principales problemas con los que se enfrenta al trabajar con 

microorganismos recombinantes, es como ya se ha mencionado, la pérdida de 

plásmidos durante la fermentación. Sin embargo, esta pérdida de plásmidos no sólo se 

presenta durante el proceso de producción, sino también en las cepas transfommdas y 

almacenadas en cajas con medio nutritivo y presión de selección, ya que su proceso 

de multiplicación no cesa, sino solamente disminuye. En el caso particular de 

plásmidos que codifican para resistencia a la ampicilina, ésta se degrada en períodos 

de tiempo muy cortos (datos no mostrados). Por consecuencia, las células que crecen 

sobre las primeras no están en presencia del antibiótico, ya que ha sido degradado por 

la B-lactamasa codificada por el plúsmido con base a lo anterior, al probar las cepas 

transformadas con más de una semana de almacenamiento a 4ºC, o resembradas en 

medio con antibiótico, éstas no fueron productoras de proteína híbrida, o en el mejor 

de los casos esta producción fue muy baja. 

5.2.2-Transformación y liolilización de cultivos 

Como solución al problema mencionado en. el inciso anterior, se encontró que la cepa 

de trabajo transformada e inmediatamente liofilizada, tuvo un comportamiento 
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totalmente distinto comparada con la cepa que solamente fue resembrada. Bajo las 

mismas condiciones de fermentación, a esta cepa se le estudió prospectivamente 

durante 8 meses, probando cada mes la producción de proteína híbrida. Durante este 

tiempo no se observó una disminución en el nivel de la inducción, como se muestra 

en el gel de acrilamida-SDS al 15% que se aprecia en la fig 4. Este hecho es muy 

importante ya que facilita el trabajo, reduce los riesgos de contaminación y finalmente, 

permite una mayor reproducibilidad del proceso. 

- _._:, .,,.r::· ------
= t:L' .:.;:_. . . 

2. 4 5 6 7 8 meses 

Fig 4. Efecto de liofilización sobre la producción de proteína híbrida el-cadena B a 

lo largo del tiempo 
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5.3- Cultivo en matraz e inducción del sistema recombinante W3110 trp· 

(pNF21B) con acido 3-6-indolacrílico (AJA). 

La inducción del promotor de triptofano a nivel matraz se realizó en terminas 

generales como se describe en Metodos en Enzimologíana 12
, La proteína híbrida 

lograda en matraz de 250 mi con 20 ml de medio LB, a 37"C y con una agitación de 

200 rpm en incubadora de aire fue aproximadamente de 20 % en promedio, con 

respecto al total de la proteína celular, tal y como se muestra en la fig. 5, cuantificada 

por densitometría como se describió en Material y Métodos inciso (3.3.4) . Este es un 

valor aceptable para un gene heterólogo, ya que el promedio reportado fluctúa e.ntre 5 

% y 6 % con respecto al total de las proteínas celulares para Escl1ericl1ia co/i.17 Sin 

embargo, es importante mencionar que la cantidad de masa celular final alcanzada en 

estos experimentos fue apenas en promedio de 0.12 g/l en términos de peso seco 

probablemente por limitación de nutrientes en el medio. Lo anterior indica que ésta no 

es una estrategia de producción eficiente. 
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fig. 5.Inducción con (AIA) del gene híbrido y producción en la cepa W3l l0 trp-

(pNF21B). 

5.4- Cultivo tipo lote e inducció del sistema recombinante 

W3110 trp· (pNF21B) en medio M-9. 

Una vez establecida Ja metodología en matraz, La deseable que este proceso se 

pudiera reproducir a nivel de 10 litros, p~r lo que fue necesario estudiar el 

comportamiento de la cepa de producción, .bajo ¡distintas condiciones de crecimiento 

en fermentador. 
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Primeramente se decidió hacer los estudios necesarios en fermentador a nivel de un 

litro, para obtener parámetros medibles como pH, aereaci6n, temperatura y velocidad 

específica de crecimiento y, así, poder determinar la productividad máxima del cultivo 

en condiciones determinadas. 

Los primeros ensayos se hicieron en un fermentador New Brunswick Se. modelo Multi

Gen, con un volumen de trabajo de 1.0 lt. 

El inóculo se preparó en un matraz Fernbach de 1.8 lt, con un volúmen de 200 de 

medio M9 inoculado a partir de una colonia recién transformada al que se le añadió 

ampicilina en una concentración de 100 µg/ml, y µg/ml de L-friptofano. 

Estapreparación se incubó a 37ºC durante 14 horas, a 200 rpm. 

Al medio M9 del fermentador se le agregó 100 µg/ml y 20 µg/ml de Ampicilina y 

(AIA) respectivamente, además de los nutrientes. 

Con el fin de encontrar el valor del pH en el cual la cepa de producción seleccionada 

presentara el mejor crecimiento se hicieron cultivos ajustando en cada caso el pH a los 

valores siguientes: 6.5, 7.0, 7.5 y 8.0 a una temperatura de 37°C que es óptima para el 

crecimiento de Escl1ericl1ia coli.18 

Durante el estudio anterior se observó que el valor de pH en el cual creció mejor 

la cepa W3110 trp· fue de 7.5, valor muy cercano al reportado por otros autores, como 

se observa en la figura 6. Aunque en esta figura no aparecen las cinéticas 

correspondientes a cada uno de Jos valores de pH ensayados, si se muestra la cinética 

entre Jos valores que se observa una separación mayor de la velocidad específica de 

crecimiento ( µ ) . 
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fig. 6 efecto del pH sobre el crecimiento de la cepa de trabajo W3110. 

La velocidad específica de crecimiento (µ), se estableció en función de la mayor 

concentración de proteína híbrida el cadena-B por gramo de biomasa obtenida a 

diferentes velocidades específica de crecimiento. Para determinar lo anterior se realizó 

un barrido de la velocidad de agitación rpm, manteniendo el flujo de aire en 

volumen de aire por volumen de medio por minuto (vvm). 

En la fig. 7 se muestra dicha relación promedio (dos experimentos) a una temperatura 

de 37ºC y un pH de 7.5, para cultivo tipo lote (1.0 lt) en medio M9. 
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1.0 

o.e 
E 
o 
.e 
c. 0.6 

....... 

.ci 

..c. 0.4 
+-= e 
a. 
c. 0.2 

o 
o 0.27 0.35 0.45 0.6 
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fig. 7 relación proteína híbrida/biomasa a diferentes (µ) 

Del resultado anterior, se obseiv6 que el nivel mayor de proteína híbrida corresponde a 

la velocidad específica de crecimiento mas baja. Los resultados anteriores graficados se 

muestran en la tabla 2. 
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Tabla 2 

Producción de proteína híbrida el-cadena B a diferentes velocidades de 

agitación* 

(rpm) 200 400 600 

============================================================== 

Biomasa (mg/I) 600 640 700 

Proteína híbrida (mg/I) 120 43 23 

Proteína híbrida total (%) 20 6.7 3.3 

Productividad (mg/1-h) 9 3 2 

tiempo de fermentación 12 h 

=============================================================== 
• A 37ºC, pH= 7.5 en fermentador con 1 lt de medio 

Los parámetros de trabajo seleccionados para posteriores experimentos que se derivaron 

del resultado anterior para la producción de la proteína el-cadena "B", fueron aquéllos 

donde se obtuvo una mayor cantidad de proteína híbrida, estos parámetros fueron los 

siguientes: 
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Temperatura 

pH 

µ (h"') 

rpm 

37ºC. 

7.5 

0.27 

200 

Se pudo apreciar también que en todas las fem1entaciones realizadas, la mayor 

concentración de protefm1 híbrida se acumuló en las primeras 4 horas, donde la 

velocidad específica de crecimiento tiene valores por debajo de 0.3 1i·1 y, que cuando 

el tiempo de fennentación se prolongó mas afüi de !O horas, esta banda de proteína 

híbrida decrece. 

Una posible explicación pudiera ser que al no controlarse la velocidad específica de 

crecimiento, se incrementa la tasa de segregación del phismido, y que la cantidad de 

células no productoras aumentan a una velocidad mayor que las productoras, a lo largo 

de la fermentación, por lo tanto, la cantidad de la proteína híbrida se va diluyendo 

conforme pasa el tiempo según muestra la fig. 8. 
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fig. 8. Producción de la proteína híbrida cl-B en medio M9 a diferentes 

tiempos de cultivo. 

5.5 -Cultivo tipo lote, con medio FEM en fermentador de 10 

litros 

Una vez establecidos los parámetros de trabajo a escala de l lt, se analizó la 

posibilidad de incrementar Ja concentración celular y llevar el proceso a 10 litros. 

Debe tenerse en mente en este escalamiento que, al aumentar la concentración celular 

puede disminuir la concentración de proteína híbrida el-cadena B, ya que el número 

de generaciones es mayor y por lo tanto también se incrementa la segregación del 

plásmido. 
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Para ésto, desarrollamos los medios de INO y FEM (ver capítulo 4, Materiales y 

Métodos), como medio para cultivos de alta densidad celular. Lo primero que se hizo 

fue intentar reproducir a 10 litros, el nivel de inducción obtenido anteriormente en 

fermentaciones de un litro en medio M9, utilizando para este fin, los medios INO y 

FEM. 

La cantidad de las fuentes de carbono y nitrógeno se calcularon para obtener una 

concentración celular de 20 g/l peso seco. Lograr una biomasa de al menos esta 

concentración, fue elemento indispensable para pretender desarrollar un proceso 

escalable y rentable; esto se deriva de un estudio de factibilidad realizado en el 

laboratorio, para la producción de insulina humana.• 

Además el rendimiento fijado fue de 0.3, valor intermedio de los reportados por la 

literatura para Eschericl1ia coli. 

El trabajo se inició definiendo primeramente las condiciones de preparación del 

inóculo, para lo cual se seleccionaron el tiempo y la temperatura de incubación de 

este inóculo. Para ello, se midieron el número de colonias presentes a diferentes 

intervalos de tiempo durante la fermentación, que se realizó a dos temperaturas y en 

tres intervalos de tiempo, tal como se como se observa en la tabla 3. 
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TABLA 3 

Porcentaje de células resistentes a Ampicilina en el inóculo 

tiempo 

Temp. 

30"C 

37"C 

Oh 

100% 

100% 

7 h 

100% 

95% 

14 h 

98-100 % 

85-90 % 

Biomasa final en ambos casos 0.67 gil. 

Matraz agitado (200 rpm) con 1 lt de medio INO. 

Del estudio realizado, se seleccionaron los siguientes parámetros para el desarrollo del 

inóculo: Temperatura 30"C, tiempo 14 hs, velocidad de agitación 200 rpm. 

Es importante señalar que la preparación del inóculo juega un papel determinante 

dentro del desarrollo de un proceso fermentativo, principalmente si se manejan 

microorganismos recombinantes, donde la posibilidad de fracaso depende 

principalmente de la relación que guarde la población de células segregantes con 

respecto a las no segregantes. Esta segregación del plásmido durante el proceso 

fermentativo puede ser multifactorial; sin embargo, uno de los factores más 

determinantes de este fenómeno es la velocidad de crecimiento celular, que si es 

superior a 0.3 h'' generará cultivos donde haya un alto % de segregantes. 

La jarra del fermentador, contenía 7 litros de medio FEM a un pH de 7.5. También 

se añadió ampicilina y L-triptofano a la misma concentración señalada en los párrafos 
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anteriores, además del inductor (AJA) a una concentración de 40 µg/ml. La aereación 

se fijó en 1 volumen de aire por volumen de medio/min (vvm). 

La velocidad de agitación se ajustó durante la fermentación, para mantener una 

concentración de oxígeno disuelto en el medio, mayor o igual a 20 % para no limitar 

el crecimiento microbiano por este nutriente. 

Se tomaron muestras cada dos horas para medir la concentración celular y cuantificar 

glucosa y L-triptofano por los métodos ya descritos. 

Primeramente se ensayaron cultivos tipo lote con y sin el inductor químico (AJA). 

Analizando los resultados después de varias fermentaciones, se encontraron dos 

hechos sobresalientes, para ambos casos: a) se produjo por primera vez, una biomasa 

superior 12.0 g/lt a la encontrada tanto en matraz, como en fermentador de l litro en 

medio M9. ver fig 9 y tabla 4 b) la inducción del promotor de triptofano se logró 

aún en presencia de triptofano y sin la adición del inductor químico. 

Cabe señalar sin embargo que la cantidad de biomasa producida fue 35 % inferior a 

la biomasa calculada teóricamente, y que el nivel de proteína híbrida también resultó 

inferior al observado en los ensayos en matraz, tal como muestra la tabla 4. 
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fig. 9. Producción de proteína híbrida cl-B en cultivo tipo lote sin inductor 

químico a diferentes tiempos 
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TABLA 4 

Resultado de 3 fermentaciones tipo lote a 10 lt en medio FEM 

Biomasa (gil) 

Y, ••••••••••••••• 

( µ ) (Ir• ) 

Proteína híbrida. (gil) • • • • 

12.00 

0.30 

0.31 

0.39 

Cuentas viables.(%) Amp' • • • 32.0 

Productividad.(g/1-h.)· • • • - • 0.03 

tiempo de fermentación (h) • • • 24 

5.6-Efecto de restringir la µ utilizando temperatura baja en el 

fermentador 

Al igual que todos los microorganismos, Esclzerchia coli tiene una temperatura 

"óptima" de crecimiento en donde crece muy eficientemente, aunque segrega 

plásmidos, como ya se mencionó anterionnente. En este caso fue interesante 

determinar si temperaturas inferiores a 37'C afectan el nivel de segregación de 

plásmido, ya que al disminuir el metabolismo bacteriano se disminuye la velocidad 

específica de crecimiento. Este proceso pudiera entonces permitir incrementar el nivel 

de proteína híbrida sin que la bacteria estuviera limitada por algún nutriente como 

oxígeno o glucosa. 
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Las temperaturas a las cuales se hicieron los cultivos fueron las siguientes: 20, 25, 30 

y 37 ºC. El resultado fue el que se señala en la tabla 5. 

Tabla 5 

Efecto de la temperatura sobre la producción de la proteína híbrida cl-B en 

cultivo tipo lote * 

20ºC 25ºC 30ºC 37ºC 

_____ .. ___________ ............................................... 

Biomasa (g/I) 8.00 9.50 11.00 12.00 

Tiempo de fermentación (h) 64.00 40.00 16.00 14.00 

µ (h"') 0.09 0.12 0.13 0.31 

Y, 0.06 0.12 0.18 0.21 

Proteína híbrida (mg/I) 0.00 430 500 340 

Proteína híbrida total (%) º·ºº 4.52 4.54 2.83 

Cuentas viables (%) º·ºº 5.00 98.0 70.0 

Productividad ltib. (mg/l.h) o 10 30 36 

* pH = 7.5 controlado, acreación >al 20 %. 

Como puede observarse en la tabla 5, la temperatura de incubación afecta la tasa de 

crecimiento, pues influye en las reacciones celulares. En suma, la temperatura puede 

afectar la actividad metabólica, los requerimientos celulares y la composición celular 
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bacteriana. Para tener una idea más clara del efecto de la temperatura sobre el 

metabolismo celular, señalaré que en estudios realizados en Esclwrichia coli a 8ºC se 

requirieron 24 horas para obtener una generación. En cambio, a la temperatura óptima, 

tan sólo bastaron 21 minutos.20 

Al analizar la tabla 5, nos encontmmos sin embargo con algunos resultados no 

esperados como la concentración de proteína híbrida y el nivel de cuentas viables, que 

hasta cierto punto contradicen lo postulado antes cuando se señaló que a µ bajas 

correspondían tasas de segregación menores. No obstante, se debe tomar en cuenta que 

eicisten reportes en la literatura que señalan que Esclzeric/zia coli en estado de "estrés," 

ocasionado también por la baja temperatura, presenta segregación del plásmido, 

posiblemente para aliviar una carga eictra metabólica. Esta podría ser una razón por la 

cual a 20ºC no se encontró población resistente al antibiótico, y por ende no hubo 

producción de proteína híbrida. 

Por otro lado, se aprecia también en la misma tabla 5, que 30ºC es la temperatura a la 

cual tenemos el mayor porcentaje de células resistentes al antibiótico (cuentas viables), 

así como la mayor concentración de proteína híbrida; pero al compararlo con el 

cultivo a 37ºC, este último tiene una productividad ligeramente mayor que todos los 

cultivos realizados a temperaturas inferiores, por lo que se considera que para este 

caso en particular bajar la temperatura no es la mejor estrategia para modular la (µ) y 

disminuir el nivel de segregantes. 
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5.7.-Producción de la proteína híbrida cl-B mediante el control 

de la velocidad específica de crecimiento, por restricción de 

nutrientes: cultivo tipo lote alimentado. 

De acuerdo con resultados anteriores se pensó en modificar la estrategia para 

controlar Ja velocidad específica de crecimiento. Por ello se decidió en controlar la 

concentración de nutrientes en el medio de cultivo a través del uso de cultivos tipo 

lote alimentado . 

La estructuración de este tipo de cultivo se realizó en términos generales igual que 

para el cultivo tipo lote. 

La diferencia fundamental estriba en que la glucosa y el amonio (fuente de nitrógeno) 

se adicionan mediante una bomba, en la cual la tasa de alimentación se determinó en 

función a la biomasa nueva que se generaría a una µ = 0.2 h·1
• 

La composición de los medios y las condiciones de trabajo fueron realizadas como se 

reportan en el artículo: Recombinant protein production in cultures of and Escherichia 

co/i trp· strain. Gosset et al21 

En la fig 10 se muestra un esquema general de como se preparó este tipo de cultivo. 
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fig. 10. Implementación del cultivo tipo lote alimentado. 

* Cultivo a 37ºC, pH = 7.5, 0 2 disuelto > del 20 %. 
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Utilizando este método se pudo lograr un incremento del nivel de proteína híbrida 

porcentual, con respecto al cultivo tipo lote en medio FEM. (fig l IB), la biomasa 

final obtenida en el cultivo fue igual a la calculada teóricamente, como se observa en 

la cinética de crecimiento microbiano (fig l lA) donde también se muestra la cantidad 

de triptofano remanente en el medio. 
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figura 1 lB, corresponde a una electroforesis de proteínas totales donde se aplicaron 

muestras del cultivo a intervalos de tiempo de cada 2 h a partir del momento de 

inoculación del fennentador (t,,). La proteína híbrida el-cadena B es señalada por una 

flecha. 

La fig 1 lA nos muestra diferentes parámetros que fueron medidos durante el período 

de fermentación, tales como el porcentaje de células portadoras de plásmido resistentes 

a la ampicilina (línea discontinua), al cabo de 24 horas de cultivo. También 

observamos como se acumula el aminoácido L-triptofano durante las primeras 6 a 7 h 

del cultivo (cuadros vacíos) debido a las adiciones periódicas señaladas en la gráfica 

por flechas, disminuyendo éste a medida que la biomasa se incrementa (esferas vacías) 

ya que la cepa W3110 es auxótrofa a triptofano, el cambio. de pendiente en la curva 

del triptofano remanente en el medio coincide con la visualzación inicial de la proteína 

híbrida el-cadena B (cuadros llenos) que se va incrementando a lo largo de la 

fermentación. 
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fig 11. Crecimiento e inducción de la cepa W3110 trp· en cultivo tipo lote aliment.ado. 

* Cultivo a 47 ºC, pH= 7.5, aireación mayor del 20 % 
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Tabla 6 Comparación de los cultivos lote y lote 

alimentado en medio FEM 

Lote 

Dio masa (gil) 12.00 

( µ) (Ir') 0.30 

Y, 0.21 

Proteína híbrida (mg/I) 530 

Proteína híbrida total (%) 4.41 

Cuentas viables (%) 62 

Productividad de prot. híb. (mg/1-h) 22 

tiempo de fermentación (h) 24 

Lote alimentado 

20.00 

0.14 

0.32 

1210 

6.0 

90 

50 

24 

Una de las principales ventajas que ofrece el cultivo tipo alimentado comparado con el 

cultivo lote, (ver tabla 6) es la capacidad que se tiene de poder modular la velocidad 

específica de crecimiento con lo cual se disminuye la demanda de oxígeno del 

microorganismo, la producción de metabolitos inhibidores del crecimiento como el 

ácido acético principalmente y se reduce también la pérdida de plásmido. 
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Como consecuencia de lo anterior se pueden lograr concentraciones celulares altas, 

dada la tasa baja de crecimiento celular, y una productividad mayor. 

Manejar la velocidad específica de crecimiento, permite también modular la 

segregación plasmfdica, ya que este problema representa un peligro potencial para 

generar una baja productividad, sobre todo cuando se trata de cultivos de alta densidad 

celular. 

Se han reportado diferentes estrategias para modular la velocidad específica de 

crecimiento. En nuestro caso la vía utilizada fue limitar el crecimiento microbiano 

mediante la adición conu·olada de la fuente de carbono, esta metodología es fücil de 

implementar. 

Por otro lado, la inducción del promotor de triptofano se produjo en la cepa W3110 · 

trp· sin la adición del inductor químico, tanto en el cultivo lote, como en el cultivo 

lote alimentado. Este dato fue sorprendente; al parecer, la concentración del corepresor 

intracelular (L-triptofano) en las fases finales del cultivo no tiene un efecto de 

represión sobre la inducción. Dado las condiciones de crecimiento establecidas, se 

pudiera incrementar el número de copias del plásmido y por ende presentarse el 

fenómeno denominado "titulación del represor".22 Sin embargo, cuando se agregó L

triptofano por arriba de 300 a 400 µg/ml se observó un retraso en el inicio de la 

inducción. 
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5.8.- Efecto de la velocidad de crecimiento sobre la producción 

de biomasa y proteína híbrida 

5.8.1-Velocidad específica de crecimiento 

Dentro de los experimentos realizados en este estudio tendientes a encontrar la relación 

que guarda la producción de proteína híbrida, cuando se modifica la velocidad 

específica de crecimiento en la cepa seleccionada, se encontró que a menor (µ) hasta 

un cierto rango generalmente hay mayor nivel de híbrido, ver figura 7. 

Se ha reportado, que la cantidad de copias de plásmido es inversamente proporcional a 

la velocidad específica de crecimiento del microorganismo.23 

Debe mencionarse que en el estudio mencionado con anterioridad se incluye al pBR322 

y que el plásmido objeto del presente trabajo es derivado de este plásmido, el cual 

cuenta con un número de copias que oscila entre 20 y 30, por lo que si comparamos el 

comportamiento del pNF21B, con el pBR322 muy probablemente se comporte de la 

misma manera. 

Por otro lado, si se mantiene una velocidad específica de crecimiento en términos 

generales constante, se menciona que aún bajo esta característica existe segregación 

plasmídica.24 La velocidad específica de crecimiento con la que se trabajó (0.2 h'1), 

permite mantener un nivel de segregación plasmídica en cultivo lote alimentado de 

alrededor de un 10 %, en un tiempo de fermentación de 24 horas. 
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5.9.-Transferencia del alelo trp +a la cepa W3110 trp · 

Se decidió construir una cepa derivada trp + de la W3JJO trp · con la que se había 

venido trabajando mediante una transdución generalizada con el fago PI para 

determinar si en una cepa isogénica trp • no pudiera haber el mismo tipo de inducción 

del promotor de trp observada en la isogénica trp ·. 

5.10.-Producción de biomasa y proteína híbrida, en la cepa 

Eschericha coli W3110 trp .. 

Una vez construida la cepa WJ 110 trp•, que de ahorn en adelante se denominaní PBIO, 

resultó interesante compararla con la cepa con la que se estuvo trabajando W3110 trp·; 

para esto, se hicieron varias fermentaciones tipo lote alimentado en femientadores de 

10 litros. 

Como resultado de esto se encontró que la velocidad específica de crecimiento de las 

dos cepas con y sin triptofano en el medio, no presentó diferencia significativa; sin 

emóargo, el nivel de proteína híbrida fue mayor en la cepa PBIO, tal y como se 

observa en la tabla 7. 

Un hecho notable fue que en los cultivos con la cepa PBIO a los cuales se les agregó 

triptofano, se advirtió un retraso en el inicio de la inducción, a diferencia de aquellos 

cultivos realizados con la cepa auxótrofa a triptofano. 
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TABLA 7 

Comparación entre las cepas isogénicas W3110 trp- y trp+ 

en cultivo tipo lote a 10 lt. 

W3110 trp· * PBlO ** 

Biomasa (gil) 20.00 

( µ) (hº') o.u 
Y, 0.28 

Proteína híbrida (gil) 0.88 

Proteína hlbrida total (%) 4.4 

Cuentas viables (%) 87.0 

tiempo de fermentación (h) 24 

Productividad de híb. (mg/l.h) 30 

* Cultivo a 37"C, pH = 7.5 y con triptofano en el medio 

** Cultivo a 37"C, pH = 7.5 y sin triptofano en el medio 

20.00 

0.10 

0.31 

1.10 

5.5 

90.0 

24 

40 

Un hecho sobresaliente fue que Ja cepa de Esclzericl1ia coli PBJO resultó ser una cepa 

muy adecuada para la expresión de diversos genes bajo el promotor de triptofano tales 

como aquéllos que codifican para proteínas híbridas que llevan las cadenas A y B de la 

insulina humana, la hormona de crecimiento, proinsulina y varias proteínas de rotavirus, 

entre otras ver fig 12. 
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Debe remarcarse que trabajar con la cepa PBJO ofrece ventajas al no necesitarse 

triptofano exógeno para crecer ya que esto, disminuye el riesgo de contaminación por 

manipulación y es mas económico. En la siguiente figura se muestra un gel <le 

acrilamida-SDS al 15 % donde se muestra la inducción de varios genes en las dos 

cepas trp- y trp+. 

Híbrido cI Híbrido cI 
Cadena B Cadena A hGH 

. -.,.._ ... ~··· 

_._.., - -

Híbrido cI 
Proins . 

.-.. -· - - = -... 
-i - - / Fig. 12. Inducción de la cepa W3110 trp· y PBJO con diversos genes. 

Finalmente es importante enfatizar que el costo de producción al no agregar L-

triptofano al medio, disminuye en 6 %, como se observa en la fig. 13. 
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Fig. 13. Costo de los ingredientes del medio FEM en (%) 
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5.11.-Producción de la proteína híbrida el-cadena" A" mediante la metodología 

desarrollada para la proteína híbrida el-cadena B 

Se analizó el comportamiento del gene clonado híbrido el-A presente en el plásmido 

pNF21A y su expresión bajo el promotor de trp, mediante la estrategia de producción 

de la proteína híbrida c/-8. 

Realizado el cultivo lote alimentado y analizado los datos, se obtuvieron los resultados 

que se muestran en la tabla 8. 

Tabla 8 

Cultivo lote alimentado para la expresión de la proteína híbrida el-cadena A en la 

cepa W3110 trp-(pNF2lA). 

Biomasa (g/I) ------------------------ 21.00 

Cuentas Viables (%) -····················· 85.00 

µ (hº
1
) --------------------- 0.13 

Proteína hibrida (mg/I) ------------------ 0.80 

Proteína híbrida total ( % ) ------------·---- 3.8 

Productividad (mg/l.h) -····-·············· 30 

Al analizar los resultados de la expresión de este sistema surgieron datos no 

esperados: no se esperaba que el inicio de la inducción del gene híbrido ocurriera 

desde el principio de la fermentación, y que el nivel de la proteína híbrida tuviera un 

pico máximo entre las 9 y las 10 horas, tal y como se observa en la fig. 14. 
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Fig. 14. Inducción del gene híbrido que codifica para la proteína híbrida el-A en la cepa 

W3110 trp-(pNF21A) 

Estos hallazgos sugieren que al comparar el híbrido cl-B, contra la proteína el-A esta 

última pudiera ser mas estable y por lo tanto se acumula mas rápidamente. Como 

consecuencia, se genera en la célula una sobrecarga metabólica por la acumulación de 

la proteína de origen heterólogo, por lo que la bacteria pierde plásmido desde el inicio 

y así probablemente alivia el exceso de la carga metabólica. 
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Desde el punto de vista fermentativo, no es fácil sugerir una estrategia para mantener 

la cantidad de híbrido constante. No obstante para este caso en particular, al suspender 

la fermentación entre 14 y 15 horas, fue posible recuperar una cantidad de 

proteína híbrida el-A que duplicaba en este tiempo, la concentración del híbrido cl

"B" en 24 horas. Hay que resaltar una ventaja en este caso en particular el suspender 

el cultivo, en este tiempo ya que se tienen menos células con más híbrido intracelular 

lo que implica una mayor productividad específica. 

S.12- Producción de la proteína el-cadena "A" en cultivo lote a 100 litros en la 

cepa W3110 trp-(pNF21A). 

De acuerdo con los datos logr.idos a 10 lt, se consideró interesante llevar a una escala 

mayor, a escala piloto, la producción de células productoras de cadena A. 

Primeramente se decidió el tamaño del inóculo (10 % del volumen nominal dt:l 

reactor). A continuación, se realizaron estudios dirigidos a encontrar las condiciones de 

crecimiento para el inóculo para 100 litros. 

Como resultado se estableció que la adición de 100 µg/ml de triptofano al medio de 

cultivo cada hora durante tres horas y media y una temperatura de 30ºC, permitió 

mediante un cultivo alimentado truncado, reproducir la biomasa y las condiciones 

fisiológicas del inóculo utilizado en la fermentación de 10 litros. 

El cultivo a 100 lt se desarrolló de igual manera que a 10 lt, es decir un cultivo lote 

interrumpido a las doce horas. Para esto se cuantificó la biomasa esperada y la 

demanda de oxígeno en el lapso de tiempo señalado, comprobando si el equipo era 
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suficiente para transferir la cantidad de oxígeno demandada. 

El resultado fue el esperado, encontrándose una biomasa igual y una inducción 

equiparable a la obtenida en el cultivo de 10 litros, como se observa en la figura 15. 

to tz t4 te ta t10 t12 hrs 

-·- ·--··. -··~~~ 1 ¡;- ~:··-. 

-- : = ···-- ---·-· --- - .,,,_,,. -·------...:.-.--·-··- -~ ~ ~ - -~ -._ - .... -~-·---.-.-~ -
- -

fig. 15. Inducción de la proteína híbrida el-A en una fermentación de 100 lt en la cepa 

W3110 trp·(pNF21A). 
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6 CONCLUSIONES. 

El presente trabajo fue encaminado a desarrollar condiciones de fermentación y 

escalamiento en cepas con plásmidos recombinanates. Se pretendió entender y resolver 

problemas específicos del sistema cepa-plásmido, es decir, el comportamiento y la 

relación que guardan entre sí, durante el crecimiento microbiano y la síntesis de las 

proteínas híbridas el-cadena A y B, de la insulina humana. 

Debe entenderse que para desarrollar una tecnología en un proceso fermentativo o 

alcanzar su optimización con fines de producción, el trabajo debe estructurarse 

cuidadosamente, teniendo una visión amplia de todos los factores que en él influyen: 

como el tipo de cepa, vector, condiciones y medios de crecimiento principalmente. 

En este sentido, dentro de los estudios realizados durante este trabajo, se puede 

concluir lo siguiente: En cuanto a la cepa de trabajo, resulta bastante difícil enconlr'dl' 

en la naturaleza la cepa ideal como tal. Por lo tanto, se debe generar una cepa 

mediante técnicas de genética clásica, que se acerque lo más posible al hospedero 

multipropósito, en el cual se puedan expresar una gran variedad de genes. La cepa 

PBJO construida en el laboratorio resultó una cepa idónea para la expresión de 

diversos genes y la concomitante disminución del costo del proceso. 

Por otro lado, de las fermentaciones ensayadas en este estudio tanto en matraz como a 

nivel de 10 litros, se puede concluir que la mejor estrategia para producir la proteína 

híbrida el-cadena "B" fue el cultivo tipo lote alimentado, donde se moduló la 

velocidad específica de crecimiento (µ) por la adición de glucosa, ya que bajo este 

sistema se alcanzó la mayor productividad, tal y como se observa en la tabla 9. 
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TABLA 9 

COMPARACION DE LA PRODUCCION Y PRODUCTIVIDAD EN LOS 

DIFERENTES TWOS DE CULTIVOS REALIZADOS PARA CADENA 8 

Tipo de cultivo 

µ {h'') 

C. en matraz 

20 mi. 

0.27 

Producción de biomasa {gil) 0.30 

Productividad de proteína 

híbrida (mg/l.h) 8 

Proteín a hibrida total {%) 2.66 

C. lote 

10 lt 

0.31 

12.00 

470 

3.9 

En cuanto a los resultados obtenidos, cabe señalar qu'e: 

C. lote Alimentado. 

10 lt 

0.14 

20.00 

800 

4.0 

1.- Se establecieron condiciones de fermentación a 10 lt en cultivo lote alimentado que 

permitieron alcanzar del orden de 20 g/lt de biomasa en los cuales la productividad 

del híbrido fue de 0.80 que fue el doble de lo alcanzado en cultivo tipo lote. 
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2.- El estudio realizado para inóculo permitió establecer condiciones que hicieron 

posible disminuir el nivel de segregación de plásmido en un 30 %. 

3.- En cuanto a la conservación de las cepas, el hecho de transformar a la cepa y 

liofilizarla permitió que: 

a) se redujera el tiempo de preparación del inóculo, de tal manera que para hacer 24 

fermentaciones anuales se invierte un dia. De lo contrario se tendría que invertir en 

total 24 dias para el mismo número de fermentaciones. 

b) Debido a este hecho es posible aumentar la reproducibilidad del inóculo y por ende 

de la fermentación. 

4.- En cuanto al uso de cepas trp- vs trp+ para la producción de la proteína híbrida 

el-cadena B, se pudo incrementar la biomasa con el uso de la cepa PBJO. 

Otro resultado aunado al anterior es que se disminuyó el costo de producción en un 6 

% por tan solo el no agregar triptofano al medio, además se redujo el riesgo de 

contaminación del cultivo por manipulación. 

5.- Tanto el incremento de biomasa como en la proteína híbrida señalados en la tabla 

9, fueron el resultado del esfuerzo encaminado a la manipulacion de la 

velocidadespecífica de crecimiento que nos permitió la reducción en el número de 

segregantes con la posibilidad de lograr una mayor concentración celular por unidad de 

volumen. 

6:- Con estos resultados se pudieron implementar condiciones de fermentación a 10 lt 

para el-A, que permitieron adecuar el cultivo a las características específicas de esta 

proteína híbrida. 
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7.- De los resultados anteriores para la proteína híbrida el-A a 10 lt permitieron que el 

cultivo se escalara a 100 It donde se obtuvo una concentra ion de proteína híbrida 

superior a cl-cadena-B. 

A continuación se muestra una metodología, que resume del manera secuencial los 

pasos que permitieron optimizar la expresión de la cadena "B'I de la insulina humana 

recombinante, con lo cual se cumple el principal objetivo de es e estudio fig. 16. 

i.o.a 
W3110 ..,._ 

•· oeu 
'#3110 trp+ 

PROCESO INICIAL EN 

FERMENTADOR A UN LITRO 

PROCESO ACTUAL 

A 10 lt 

{~~:::~ 
L___J 

¡ ___ ] 
Th'O LOn: 

0.34 g/1 

~--· 

¡=-~:] 

µ_J ... 
CULTNO LOTE 
AUUDITADO 

X• 20.0 g/I 
1111>• 1.21 g/I 

fig. 16 proceso fermentativo para la obtención de la proteína 1íbrida cl-B 
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Por último se debe señalar que en un proceso fermentativo, confluyen una gran 

variedad de factores físicos y biológicos que afectan de distinta manera el resultado 

final del proceso siendo, algunos, determinantes en el éxito o en el fracaso del 

mismo. Dentro de estos factores biológicos, se encuentran principalmente la 

segregación del plásmido, el control sobre la inducción de genes (regulación de 

promotor) y la estabilidad de Ja cepa de producción. Sin embargo, si se instrumenta al 

máximo los procesos fermentativos, se podrá generar un mayor conocimiento sobre el 

comportamiento del sistema cepa-phísmido y por ende un mayor control sobre los 

factores señalados anteriormente, alcanzando un mayor éxito. 

No se puede finalizar sin antes mencionar que en todo proceso fermentativo siempre 

queda la posibilidad de mejorarlo. Este estudio no es la excepción. 
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7 PUBLICACIONES 

Los métodos desarrollados han permitido producir biomasa con híbridos de cadena-A y 

B de insulina humana, que se han utilizado para la purificación de estas cadenas. Todo 

lo anterior ha sido publicado en tres artículos de los cuales soy coautor. 

Artículo 1: 

1.-Recombinant prolein production in cultures of an Escherichia coli trp- strain. 

G. Gosset, R. de Anda, N. Cruz, A. Martínez, R. Quintero y r. Bolivar. Appl 

Microbio! Biotechnol (1993) 39:541-546. 

Artículo 2: 

2.-Preparative isolation by high performance liqnid chromatogru1Jhy of human 

insulin B chain produced in Escherichia coli. N. Cruz, S. Antonio, R. de Anda, G. 

Gosset y F. Bolivar. 1990. Journal of Liquid Chromatoh'Taphy, 13:1517-1528. 

Artículo 3: 

Preparative isolation of recombinant human insulin A chain by ion exchage 

cromatography. N. Cruz, M. López, G. Estrada, X. Alvarado, R. de Anda, P. Balbás, 

G. Gosset y F. Bolivar. 1992. Journal of Liquid Chromatography, 15:2311-2324. 
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Abstract. Fermentation conditions were developed in ar
der to achieve simuitaneously a high biomass concentra
tion and high-levei expression of a hybrid el-human in
sulin B peptide gene. In our system, this hybrid gene is 
under control of the Esc/1erichia coli trp prometer, in a 
trp- derivative s1rain of E. co/i W3110. The dual role of 
tryptophan concen!ration on cellular growth and hybrid 
gene regulation was studied in 10-1 batch fermentations. 
In the best batch conditions, a biomass concentration of 
12 g dry weight/l can be obtained, and 0.53 g/l of cl
insulin B hybrid protein is produced. Tryptophan in the 
culture medium is consumed by the growing culture, un
!il a leve! is reached that causes induction of the hybrid 
gene. Piasmid loss was dctected, as oniy 62"7o of the cells 
retained the recombinan! plasmid. In arder to increase 
the hybrid protein production leve!, a fcd-batch culture 
strategy was developed whereby the specific growth rate 
of the cells was restrained. Using thc samc amount of 
nutrients as in thc batch fermentations, it was possible 
to increase the final biomass concentration to 20 g/i, 
piasmid-bearing cells in the popuiation to 900/o and re
combinan! hybrid protein to 1.21 g/i. 

Introduction 

Recombinan! DNA tcchnology has permitted thc devcl
opment of microorganisms with improved ar new bio
synthetic capabilities and a clear example is the produc
tion of heterologous proteins in Escherichia coli. How
cver, iaboratory-scalc procedurcs are generally not app
licable to a larger scale and, therefere, specific produc
tion strategies must be deveiopcd. 

Thcrc are three main ~actors that may influence the 
productivity of a particular recombinant fermentation: 
plasmid stability, induction of the specific gene(s) and 
final biomass conccntration. These factors havc a limit 
imposed by the gcnetic characteristics of the recombi
nan! piasmid and the bacteria! host; however, they can 

Corn.•spondence to: F. Bolivar 

be optimized by the manipulation of the culture condi
tions (Zabriskie and Arcuri 1986). 

Severa! strategies can be fellowed to favour the 
growth of plasmid-bearing cells over the enes that have 
lost thc plasmid, and ene of them is the use of selective 
methods fer piasmid maintenance, such as antibiotic re
sistance. This strategy alone, howevcr, may not be suffi
cient fer the maintenance of a purc plasmid-bearing 
population (Pierce and Guttcridge 1985). Another strat
egy is the reduction of the cellular spccific growth rate 
(µ), which generally increases plasmid copy number, 
and therefere a reduction in the frequcncy of appear
ance of piasmid-less cells (Koizumi et al. 1985; Seo and 
Bailey 1985, 1986; Lee et al. 1989). 

In Escherichia co/i, the tryptophan operen regulatory 
regían has been widely used fer heterologous gene ex
pression, since it possesscs a strong prometer that exhi
bits a iow basal exprcssion leve! undcr repression condi
tions. The culture strategy commonly employed to 
achieve an adequate induction far this prometer, con
sists of maintaining repression until the ]ate Jogarithmic 
growth phasc, and then inducing thc prometer by a se
vere reduction of the tryptophan intracellular pool (Mi
zukami et al. 1986). The most commonly used method 
at the laboratory leve!, involves a 25-50-feid dilution of 
the culture in mínima! medium, and the subsequent ad
dition of indoic-3-acrylic acid (IAA) as the inducer 
(Yansura and Henner 1990). 

To obtain a high cellular concentration is an impor
tan! objective fer most fermentation processes. At leas! 
two factors usually limit the attainment of a high cell 
density in a fermentar: an O, uptake rate higher than 
the O, transfer rate of the equipment, and the produc
tion and accumulation of growth-inhibiting metabolites 
by the ceils in the culture (Paalme et al. 1989). Severa! 
strategies have been empioyed to ovcrcomc these prob
iems, such as the use of pure O, fer sparging (Shiloach 
and Bauer 1975), cross-flow filtration to remove inhibi
tory metabolites (Lee and Chang 1990) and reduction of 
o, consumption through limitation of µ (Cutayar and 
Poiilon 1989; Giciser and Bauer 1981; Lee et al. 1989; 
Paalme et al. 1989; Zabriskie and Arcuri 1986). 
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\Ve have previousl reported a process for the pro

duction of human ins lin, whereby the A and B peptides 
are independently synlhesized in two E. coli strains, pu
rified, and. associated in vitro to produce active insulin 
(Balbás et al. 1988; Cuz et al. 1990, 1992). To transfer 
this laboratory-level p ocess to a larger scale, we decided 
to develop as a first st ge a 10-1 pilot-plant-scale fermen
tation process, which ould be further scaled-up. In this 
study we report the c aracterization and use, under dif
ferent fermentation conditions, of an E. coli \V3110 
trp- strain, for the e pression of a trp-promoter-regul
ated recombinant he erologous gene. By limiting the 
specific growth rate in a fed-batch culture, we have been 
a ble to obtain 1 .2 g/I f the hybrid protein. Induction of 
the trp prometer is ac omplished by depletion of trypto
phan in the culture m dium by growing cells. 

J\laterials and method 

Bacteria/ strains ond plos1 lids. A 1rp- deri\'ative of E. co/i strain 
\\'3110, was obtained fror1 C. Yanofsky. Plasrnid pNF21B was 
constructcd in our labor~tory. Jt contains a hybrid gene, under 
control of the trp prometer, that cedes for a 21992-Da hybrid 
protein carrying the first J56 amino acid residues from the lambda 
el repressor joined by a mfthionine residue to the human insulin B 
chain. This plasmid, a 3~70-bp derivatiYe of p8R322 (Bolivar et 
al. 1977), contains the gene that cedes for thc P-lactamase enzyme 
(Flores et al. 1986). 1 

.\tedio, i11oc11/um de,·e/op nent a11d groll'th co11ditio11s. Composi
tion for the inoculum mcdiurn (INO) was as follows: 3 g/I of 
K,HPO,, 3 gil of NaH,fiO,, 3 gil of ~lgS0,·7H,O, O.S gil of 
(NH.ahHP04 , 3 gil of glubose and 5 g/I of ycast extract. The ini
tial pH of this medium w's adjus1ed to 7.4 with NaOH. ~1edium 
for batch fermentations (~EM) is similar to the INO medium with 
the íollowing differences: 66 g/I of glucose and 17 g/J of 
(NH.a):HPO_.. Unless othFrwise indicatcd, in ali fermcntations, 
100 µg/ml of ampicillin, 25 µg/ml of thiamine, and 20 ml/I of thc 
following trace clement sOJution were added to the culture media: 
0.1 gil of CaCI, · 2 H,O, 1 0.02 gil of CuCJ, · S H,O, 0.1 gil of 
CoCl,·6H,O, 0.2gll of lfeS0,·7H10, 0.1 gil of ~lnSO,·SH,O, 
0.1 gil of ZnS0,·7 H,O and 0.01 gil of Na,~lo0,·2H:O. Inocula 
were pre pared as follows: tingle colonies of the W31 l O trp - strain 
1ransformed with plasmid pNF21B and pla1cd in L-broth (lOg/I 
tryptone, 5 g/I yeas1 extra t and 5 g/I NaCI) plus ampicillin, were 
used to inoculate 2-1 ndsks containing J 1 JNO medium plus 
100 µg/ml of tryptoplrnn ~nd ampicillin, and were grown for 14 h 

at 30' C at 200 rpm. j 
Batch and fed-batch H -1 cultures were performcd in a 14-1 ~li

croferm fermentar from ew Brunswick Scien1ific. For b3tch fer
rnentations, a 10% inocu um \\'3S used in FEM medium. At the 
momem of inoculation, ~ mpidllin was added to 1hc fermentar; 
the antibiotic was supplie every 2 has indicated in 1he figures. 

For fed-bn.tch fermen ations, n. lOo;'o inoculum was used in 
FEM medium wi1hout glu!ose and (NH_.):HPO_.. A stcrilc nutrien1 
solution (21) composed f glucose (330 gil) and (NH,J,HPO, 
(85 gil) was continuously fed 10 the fermentar immediately after 
inoculation, following a p ecalculated feeding rate to maintain an 
approximately constant µ of 0.2 h - 1

• Thcse nutricnts were fed in 
order to m::iintn.in 3 consl nt low leve! and avoid possible ncetic 
acid n.ccumulation or gro \'th inhibition due to high ammonium 
ion concentrations (Pan.lm ·et al. 1989; Thompson et al. 1985). An 
average cellular growth y cid on glucose of 0.3 g cells/g glucose 
was used to calculate the utricnt solution feed rate. To mainrnin 
a constnnt 10-1 volume, ulture broth w3s periodically removed 
from 1he fermcnior. Amp cillin nnd tryptophan (100 µg/ml) were 
n.dded every 2 h until the th hour. 

The following conditions were used for batch and fed-batch 
fermentations: temperature 37:ic; pH regulated at 7.4 \\'!th IOM 
NaOH¡ dissolved O: maintained above 20tlio; air ílow 1 \'vm; sili
cone antifoam was added as needed. 

A nalytical metltods. Tr)'ptophan concentrations were determined 
by measuring íluorescence emission at 370 nm in an LTC/1'1ilton 
Roy íluoro Monitor Il 1 (Riviera, Beach, FL, USA). Glucose was 
assayed enzymatically with a Glucose Analyzer 2 from Beckman 
Jnstruments (Fullerton, Calif., USA). Cell concentrations were de-
1ermined by measuring 1he optical density of a diluted culture 
sample at 540 nm and comparison with a stn.ndard curve obiained 
by dry weight determinations. Drying was performed at SOº C to 
constant weight. The optical density unit was equivalent to 0.4 g 
dry weight/J. 

Hybrid protein Jevels were measured by subjecting samples 
taken from the fermentar 10 denaturing 6<'.o sodium dodecyl sul
phate-polyacrylamide gel elec1rophoresis (SDS-PAGE), n.nd the 
resulting protein band pa11erns quantified with a Biomed Jnstru
ments soft laser densitometer SCR~2D/l D (Fullerton, Calif., 
USA). From this an3l)·sis, thc percentage of hybrid protein from 
the total cellular protein was determincd. To calcula te the amount 
of hybric.I protein produccd, it was considcrcd that 550:0 of the cel
lular dry weight of E. coli W31 JO corrcsponds to cellular pro1ein, 
as determined using the method reported by Lowry et al. (1951), 
with bovinc serum aJbumin as standard. 

The fraction of plasmid-bearing cells was deterrnined by paral
lel-plating diluted samples on non-selective L-broth plates and se
lectivc L-bro1h plates with ampicillin (100 µs/ml). 

Results and discussion 

Effect of tryptophan concentration 011 growth and 
hybrid protein production in batch c11/111res 

In order to study the relationships between tryptophan 
concentration in the culture medium, expression of the 
cl-insulin B peptide hybrid gene and cellular growth, we 
carried out batch-culture experiments with different 
tryptophan concentralions. 

In our system [E. coli W3110 trp- (pNF21B)), tryp
tophan plays the double role of co-repressor for the ex
pression of the hybrid gene and metabolite requirement 
for the trp- auxotrophy. For induction of the hybrid 
gene, a low tryptophan level is necessary, but this may 
be detrimental to the growth of the bacteria! host. 
Therefore, the objective of the batch culture experi
ments was to determine the initial tryptophan concentraM 
tion where the highest productivity of hybrid protein 
could be obtained. 

The conditions studied differed only in the concen
tration of tryptophan in the culture medium. Figure 1 
shows the biomass and tryptophan concentration pro
files for the four conditions studied. lt is importan! to 
acknowledge that in the FO culture, where no exogenous 
tryptophan was added, the initial level of tryptophan is 
approximately 30 µl/ml; this amount, derived from the 
yeast extrae!, is also present in the other culture condi
tions. Cultures Fl, FI .5 and F2 reached similar cellular 
concentrations (X), after 14 h of growth: 12, 12 and 
13.9 g/l respectively. The specific growth rate was con
siderably reduced in the FO after JO h, reaching a cellu
lar concentration of 6. 7 g/I, so it was possible to infer 
that the amount of tryptophnn in FO becomes limiting at 
the final stage of this culture. 
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Fig. t. Growth in FEM medium (see Materiats nnd methods) of 
Escherichia co/i \V3l10 trp- (pNF218) under batch culture condi
tions, supplemented with different amounts of tryptophan. Bio
mass final concentrations are presented by so/id lines and trypto
phan concentrations by dashed fines: FO, FE~I medium without 
added tryptophan (LI); Fl, FE~! medium plus 1 g/101 of trypto· 
phan added at time O (O); Fl.5, FE~! medium plus l.S g/ 10 l tr)'p· 
tophan added at time O (O)¡ F2, FEM medium plus l g/101 tryp
tophan addcd every 2 h fi\'e times, starting at time O (e). Arrows 
indicate ampicillin (100 µg/ml) addition 

Table 1 a summarizes different parameters and results 
from these faur culture conditions. Cultures Fl and 
Fl.5 contained the highcst perccntage of cl-insulin B 
peptide hybrid protein (H), whereas culture FO, pro
duced around half of that amount, and culture F2 con
tained a very Jow leve) of hybrid protein. The Jow tryp
tophan concentration in culture FO not only caused a re
duction in cellular conccntration, but also reduced the 
amount of hybrid protein produccd. A possiblc cxplana
tion fer this Jow productivity is that tryptophan defi
cicncy, which limited growth, also restricted protein bio-
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synthesis. Culture F2 reached the highest cellular densi
ty; however, the high leve) of tryptophan in the culture 
medium repressed transcription of the hybrid gene and 
therefere, only a very small amount of hybrid protein 
was detected, as a result of the basal leve! of expression 
of the hybrid gene. 

When the percentage of plasmid-bearing cells in the 
culture was determined far the feur conditions studied, 
it was observed that samples taken at the start of the 
fermentation contained the expected number of colony 
forming untis (cfu) (approximately 2 x JO' cells /mi fer 
every unit of optical density at 540 nm) when plated in 
non-selective media. However, samples from the late lo
garithmic growth phase, contained a lower number of 
cfu (cells/ml) as fallows: condition FO, 0.6x JO'; Fl, 
0.2x JO'; Fl.5, 0.2x JO'; F2, J.Ox JO'. These differ
ences can be explained considering that upen induction 
of the heterologous gene and the subsequent intracellu
lar accumulation of the hybrid protein, some cells are 
unable to grow and ferm colonies when plated on selec
tive or non-selective media (Fu et al. 1992). Considering 
that the difference betwcen samples taken befare and 
after induction of the hybrid gene correspond to plas
mid-bearing cells, the values fer the percentage of plas
mid-bearing cclls in the cultures werc corrected. These 
results indicate that expression of the hybrid gene is an 
unfavourable physiological conditon fer cell growth, 
and that this effcct is proportional to the leve! of induc
tion, which depends on the leve! of tryptophan in the 
culture medium. The high leve! expression of the hybrid 
gene Jeads to a growth disadvantage of the p!asmid
bearing cells, causing p!asmid-Jess cells, already present 
in the culture, to overgrow them. The F2 culture, how
cver, which did not exhibit induction, also prcscnted a 
proportion of plasmid-Jess biomass at the end of the fer
mentation. Thercfere, this alteration is possibly fa. 
\'Qurcd by the constan! basal leve! of expression from 
the hybrid gene. 

Table t. Effcct of tr)'ptophan conccntration 11 on ba1ch fermentation parame1ers (a) and comparison bctwccn fed-batch and fl batch 
fermentations (b) 

Paramcters 

Biomass (gil) 
Plasmid-bcaring population (º,'o) 
Plasmid-less populalion (OJo) 
Ratio of hybrid protein to total cellular protein of total 

biomass (Oio) 
Ratio of hybrid protein to total cellular protcin of 

plasmid-bearing biomass (C%) 
Final hybrid protcin caneen! ration (g/l) 
Total culture time (h) 
Duration of growth phase (h) 
Duration of induc1ion phase (h) 
Cell yield from glucose (g cclls/g glucose) 
Hybrid protcin yield from glucose (g hybrid/g glucose) 

• Tryptophan conccntrations used: FO, FEM medium without ad
ded tryptophan; FI, FEf\1 mcdium plus 1g/101 of tryptophan ad
dcd at time O; Fl .5, FEf\1 medium plus J .5g/101 of tryptophan 

(a) (b) 

FO Fl Fl.S F2 Fed- Ratio of Fcd-batch/ 
batch FJ batch formentation 

6.7 12 12 13.9 20 1.67 
86 62 66 67 90 1.45 
14 38 34 33 10 0.26 

4.6 7.9 <l 11 1.39 

5.3 12.7 10.6 <I 12.2 0.96 
0.17 0.53 0.46 1.21 2.28 

10 14 14 14 24 1.71 
5.2 5.2 6 14 s 1.54 
4.8 8.8 8 o 16 1.82 

0.21 0.3 1.43 
0.009 0.018 2.00 

added at time O; F2, FEf\I medium plus 1 g/101 of tryptophan ad-
dcd evcry 2 h five times, starting at time O 
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The previous data indica te that if a high biomass con
centration is desired, tryptophan must be added to the 
culture media for adequate growth of this E. coli trp
strain. However, a very high tryptophan concentration, 
as shown by the results obtained in the F2 condition, re
sulted in no product formation due to hybrid gene re
pression. It is important to point out that in FI and FI .5 
cultures, the tryptophan le\'el is low enough to cause in
duction, but it is still sufficient for adequate protein syn
thesis and cellular multiplication in this trp - strain. 

Fermentation kinetics for the best hybrid protein pro
ducing conditions (FI) are presented in Fig. 2. After 12-
14 h of fermentation, the culture entered the stationary 
phase, reaching a cellular concentration of 12 g/I. There 
are severa! possible explanations for this growth arrest; 
one of these is that it could be caused by the accumula
tion of acetic acid or other growth-inhibiting mctabol
ites, since 9 g/l of glucose was still prcsent in the culture 
medium; the calculated final cell yield on glucose (Y_,,) 
was 0.21 g cells/g glucose, and the product yield on glu
cose (Y.,,) was 0.009 g hybrid protein/g glucose. 

In this fermentation, 100 µg/ml of tryptophan were 
added at the moment of inoculation, As shown in Fig. 
2, there was an initial consumption of the amino acid by 
the inoculum, since the concentration at time zero is 
63 µg/ml. After 5.2 h of growth, when the tryptophan 
concentration was 32 µg/ml and biomass concentration 
3.1 g/l, induction of the hybrid gene was detected. Fig
ure 3 A shows the clectrophoretic pattern of a sample 
obtained from this fermentation after 2 h of inocula
tion. From the densitometric scanning, it can be secn 
that a very small amount of the hybrid protein is prcsent 
befare induction (0.8% of the total cellular protein). 
This band is not detected at the moment of inoculation 
(data not shown), but only after 1-2 h of growth. The 
presence of hybrid protein befare induction indicates a 
basal leve! of expression from the hybrid gene. Figure 
3 B, shows the electrophoretic pattern and the corre
sponding densitometric scanning of a sample taken after 
14 h of growth. The amount of hybrid protein rcpre
sents, in this case, 7 .90/o of the total ccllular protcin (see 
Table 1). 

Flg. 2. Fermentation kinetics of an Fl 
batch culture of E. coli \V3 l lO trp
(pNF21 B) in FEM medium: O, biomass¡ 
•. cl·insulin B hybrid protein¡ e, glucose; 
O, tryptophan; ---, plasmid-bearing cells 
Jevels. Arrows indicate addition of arnpi
cillin (100 µg/ml) 

The percentage of cells containing recombinant plas
mid in this fermentation is also presented in Fig. 2. 
Starting from a proportion of plasmid-bearing popula
tion to total biomass (X"lo •¡ of 1001\'o, this value de
creased to 621\'o. From these data, it is evident that dur
ing this fermentation, most of the time there was a 
mixed culture with plasmid-bearing (X•) and plasmid
less cells (X-). These results also indicate that under the 
conditions studied, ampicillin was only partially effec
tive as a selective agent, even though il was added five 
times up to the 8th hour. 

\\lhen the hybrid protein leve! of the plasmid-bearing 
fraction of the culture is calculatcd (H,), the value 
reached 12.70/o (see Table la). This is about half of the 
highest hybrid protein leve! reached with our production 
system (H, value 20 to 25%), obtained with !AA induc
tion (Yansura and Henner 1990) in low cell concentra
tion (0.3 g/l) in shake-flask cultures (unpublished re
sults). 

Effect of controlling g/ucose and (NH,)2HP04 

concentrations in fed-batc/J c11/111res on biomass 
concentration, p/asmid /oss and /Jybrid protein 
production 

In arder to increase the quamity of the cl-insulin B hy
brid protein obtained in batch fcrmentations, we devel
oped fermentation conditions that would provide simul
taneously a high proportion of plasmid-bearing cells, a 
high final biomass concentration and a good induction 
leve! of the hybrid gene. A fed-batch process was chosen 
where a precalculated feeding strategy for both the car
bon and inorganic nitrogen sources was employed. The 
fecding rate was calculated to maintain a ¡1 lower than 
0.2 h - • throughout the fermentation, in arder to reduce 
plasmid loss, 0 2 consumption and accumulation of 
growth-Iimiting metabolites. Using these conditions it 
was expected to obtain a higher production of the hy
brid protein and a higher cellular concentration than 
those produced in batch cultures (Paalme et al. 1989; 
Seo and Baile)' 1985). 
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Flg. 3 A, B. Sodium dodecyl sulphate clectrophoretic patterns and 
corresponding laser densitometric scans of total proteins from 
somples of nn Fl balch culture of E. co/i W3110 trp- {pNF21B). 
The arrow indicates the position of the band corrcsponding to the 
cl-insulin B hybrid protein. A Sample taken after 2 h. B Sample 
taken after 14 h. Molecular masses (M\V) in kDa are indicated at 
the side of thc protein electrophorctic pattern. Absorbance units 
are indicated at thc top of the densitometric sean. 

Figure 4 shows the fermentation kinetics fer a typical 
fed-batch culture of the E. coli W3110 trp- (pNF21B) 
strain. After inoculation, feeding of glucose and 
(NH4),HP04 was started. Tryptophan (al a final con· 
centration of 100 µg/ml) was added five times simulta· 
neously with ampicillin, since a single addition of the 
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J Tlme(h) 

Fig. 4. Fermentation kinetics of a fed-batch culture of E. coli 
W3Jl0 trp- (pNF2JB): O, biomass; •. cl-insulin B hybrid pro
tein; O, tr)'ptophan; ---, plasmid-bearing cells. Arrows indicate 
lime of simuhaneous addition of ampicillin (100 µg/ml) and tryp-
1ophnn (100 µg/ml) 

amino acid resulted in a low induction of !he hybrid 
gene (data not shown). After 24 h of growth, a cell den
sity of 20 g dry weighl/l was reached, then the culture 
entered the stationary phase (data not shown). Through· 
out the fermentation, the glucose concentration re
mained below 1 g/l. 

From culture times 2 to 8 h, a basal preinduction lev
e! fer the hybrid gene was detected, with an average H 
value of 1.7o/o. At the Sth hour, when the tryptophan 
concentration reached 350 µg/ml and X reached 3.2 g/l, 
induction of the hybrid gene was detected. In this cul
ture, the final hybrid protein leve! reached 11 %, that 
represents a concentration (P) of 1.21 g/l (see Table 1). 

In this fermentation the cfu values from samples tak
en from the late logarithmic growth phase were 21 % 
lower than the values of cfu from a sample taken at the 
beginning of the fermentation. Considering these data, 
the final X%• value was calculated to be 90%, con· 
firming that the slower growth rate, when compared to a 
batch fermentation (see Fig. 2), reduced considerabl)' 
the proportion of plasmid-less cells. lt is importan! to 
remark that the amount of ampicillin added to the cul
ture was the same as in the Fl batch culture condi
tions. 

Table 1 b shows a comparison of relevan! production 
parameters between batch Fl and-fed batch fermenta
tions. Most of the parameters related to biomass con· 
centration, product concentration and yield values are 
higher in the fed-batch than in the batch fermentation. 
A 2.28-feld increase in P over the best batch-fermenta
tion conditions was achieved. The objective of signifi
camly increasing P was accomplished even though H, 
from the fed-batch culture was similar to that of the Fl 
batch condition, since the final X and XOJo + were high
er. lt is importan! to remark that these results were ob
tained by using an equal amount of nutrients in both 
batch and fed-batch fermentations, with the exception 
of tryptophan, which was higher in the fed-batch fer
mentations in arder to compensate fer the higher bio· 
mass produced. lt can also be observed that !he fed· 
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batch strategy followed and the Jower µ caused a more 
efficient utilization of the carbon source, resulting in 
higher Y , 1, and Y"'" 

This work shows that high Jevels óf a recombinan! 
protein can be produced in an E. coli trp- strain. The 
use of this strain allows efficient induction of the trp 
prometer, dueto the consumption of tr)'ptophan b)' the 
cells in the culture medium. In this system, chemical in
ducers such as IAA are not required. 

The results presented also demonstrate the benefits of 
restricting the specific growth rate through the limita
tion of nutrients in arder to increment the final biomass, 
a higher proportion of plasmid-bearing cells and a final 
higher concentration of the recombinant hybrid protein 
per litre, when compared to batch fermentations under 
similar conditions. 

Adequate manipulation of growth conditions 
through the use of a fed-batch fermentation allowed this 
rrp- E. coli culture to produce 1.21 g/I of a heterolo
gous hybrid protein as part of a final biomass concen
tration of 20 g/I. One sixth of the hybrid protein corre
sponds to human insulin B chain, so at the end of a 10-1 
fermentation 2 g of this peptide can be recovered. An 
importan! characteristic of this process is that it can be 
scaled up easily. This strategy also avoids the use of 
costly elements to implement methods for large-scale 
fermentation induction. This culture system can also be 
applied to achieve the expression of the hybrid genes cl
A chain andel-human proinsulin, controlled by the trp 
promoter, to obtain the hybrid proteins el-A chain and 
el-human proinsulin (data not shown). The production 
of the el-A chain and cl-B chain hybrid proteins repre
sents the first step in a process using purified A and B 
peptides for thc production of human insulin (Goeddcl 
et al. 1979). 

Fina1ly, we believc it is possible to further increase 
the productivity of this system, if a higher ce11 density is 
attained by using 0,-enriched air for sparging (Fass et 
al. 1989), removing growth inhibitory metabolitcs by ul
trafiltration (Lec and Chang 1990), using computer con
trol (Paalme et al. 1989), or combinations of these stra
tegies. 
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ABSTRACT 

A simple method has been developed for the analytlcal and preparatlve 
purlficatlon of human insulln B chain from recomblnant orlgln. Three 
solvent systerns: acetonitrile, isopropanol and methanol, were studled to 
determine their capacity to resolve the insulln B chaln from a mixture of 
cyanogen bromide generated bacteria! peptldes. Uslng a µBondapak 
Cl B column, lt was posslble to resol ve the lnsulln B cha in in all three 
systems. On a preparative scale. uslng a PrePak 500 C18 column with 
the lsopropanol system, it was possible to purlfy lnsulln B chaln and to 
obtain a 95'1! protein recovery. 

INTRODUCTION 

Biosynthetic human lnsulin obtained by recomblnant ONA technlques, 

represents a safe and lmportant source of lnsulln for the treatment of 
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lnsulln-dependent dlabetlcs. Slnce lnjection Is at thls time one of the few 

methods used for the admlnlstratlon of pharmaceutlcal protelns, the 

purlflcatlon processes for these polypeptides must be deslgned to meet 

the strlngent requlrements of purity fer solutions to be injected ( l). 

In the deslgn of the recuperatlon procedure for a protein product, 

D number of parameters should be consldered. These include the degree 

of purlty desired, the physlcal and chemical properties of the product and 

its contaminants, and finally their cellular locallzation, for they may be found 

either in the cytoplasm, the periplasm or the growth media, 

A purificatlon process Is usually a cascade of unitary operations, sorne 

of which may be repeated several times. Unfortunately, there is a loss 

of product in each operation and these losses grow geometrically wlth each 

step. For this reason, lt Is lmportant to lncrease the yield In each step, 

decrease the number of steps required (2), 

The scale-up of a puriílcation process from laboratory to pilot plant 

Is not a dlrect process. lt requires the knowledge of the physicochemical 

behavior of the product and lts contaminants. Also it should be consldered 

that the procedures used in the laboratory-scale purification process are 

not always convenlent In other scales {3]. 

The method reported here for the puriflcatlon of human lnsulln B chain 

from a bacteria! peptide mixture, Is based on the use of ion pair forming 

agents {10, In thls case, formic acld and trlethylamlne were chosen slnce 

they modlfy the retentlon times of the peptides to be purified, allowing the 

resolutlon of human insulln B chaln. 

The crlteria consldered to develop this method were: capaclty to purlfy 

the human lnsulln B chaln from most of the bacteria! contamlnant peptldes, 

low cost, flexiblllty for scaling up and the use of a volatlle solvent system. 
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Analytical chr?~atograPhy was ~~rformed - using the, followlng equipment 
...... · ·--·-·· . ¡ ... , 

from Waters: f..,-~~5·· án-d :~ f\\~59~¡·"~~t~~n_1,-~de_~~~·1er:y_;-~Y~~~·m.s,::-; aUtomated gradlent 

controlier, U6K ·"ma.nU~1 ··.1~fe~~~r/·; ~; ~O~-~!.eit~~~u.~:,·::c~,~Pr~.S~-~º.!"_ ·~ep.afatlon system 

and a M~11s1· L:c~ '---~SpéélíoP~otO.~etér':< ''-AlsO~\~_ári .:om·nlsc~tbe recorder from 

Houston lnstru~ent~,was ~;lll~~d,T :,;(• ' .:,, '~i.<,g~J~.;\,,' ¡;,· . 

The prepara ti ve c~rómat~gr_a,~hy .,,_was; P!!.r!~~.~e~-~.~s.1_~9--t~~-~P~ep. L~JSystem 

500 A Lltjuld ~.tfr~.m~~og~a-P.~::rh~m':·wá:~e!_·s_:-~~(th~'~·{·~~;-¿·s,<i::-~:c-'.±.S.Pectrop~otometer 
preparatÍV~: .-~-~~¡j;. :,~::'o~n~ --.:' the·: · c;-M~i~~~¡~;~~~~;;~~~'}J~/;--> f~·~·rr;-:···-~ouston 

<~ ~·~~;1'.·:c : .:_p< ; 
with 

lnstruments. ~--·,_ ._:;.·~- ·' - . 

_The colum~~ u~~d ~~~·r~'{ia·_ ip~~-;~~~a-~}~ {'.'(:18'.:carlf1d'~:~~·-, (B .. ·mm x 100 
_.,,__.~.:, ·~ :,:.:::~ ·' .. :· ' ,. .· 

mm) from·. Water"S, ,_~· n:ietalll.c~:_C01_~-m~)_(~,~6-. ."~m'·~·:x_: 1sO~~·mm1:'.~aé:kf7?.-W1t~· 1 gram 

of Pre-ClB prepar~tive ~·b~·~k1nl;.' >~~~\a :"'~~e~·~j\'K ¡.~~.oo'./flS .. c~rtrl~ge (57 mrn 

x 300 mm). fro~:~v.ª.~.~~·s>·:. .':):~· .. ·;' {\~·. ·_..:< ·: ,: '· 

Reagents 

HPLC/s¡jectro ··~r~·d·~; ~~~~~·~~1: ~lsop~opa··~¿I,· ~~:~~ a~et~~Úrlle from Merck. 

Formic acid, · .. ~~~;~~ -.~·::.~·~,f¡:~~·~ ~i-e~_'.·and ~ .. \rit?lhy1am1~~- ~rróm J. T. Baker. 

Cyanog~n · bro~I~~·~; :-~_nd ·. so·~¡um:. ;-. t!!~¡~a¡hi.~-~a~~·: --(~·~~ . ~-.1~;~. Co. Guanldinlum 

chloride ·rrom ~le~ce._.: lns~lin_.' B ·chaln de.rlved frDm"por'clne (Sigma 1-3505) 

was u sed as a. stand'ard. 

Polyacrllamlde Gel Electrophoresis (PACE} 

Slab gel electrophoresis In the prcsence of sodlum dodecyl sulfate 

¡ performed as descrlbed by Laemmll (5). 
_j 

! _, 
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lsolation and Purification of lncluslon Bodies 

The method used was the one reported by Flores et al. (6). 

RESULTS ANO DISCUSSION 

Our group has reportcd the constructlon of a recombinant plasmid 

where the human insulin B chaln is produced as the carboxyl terminus of 

a fusion proteln wlth the amino fragment from phage lambda el protein. 

Thls hybrld protein Is agg.-egated lntraceliularly as inclusion bodies. which 

after cell lysis are purified by a simple differential centrifugation step (6). 

The lnclusion bodies are dlssolved in 70'1. formic acld and treated wlth 

cyanogen bromlde to release thc insulin B chaln (7). The formic acid is 

evapor-ated and the bacteria! peptide mixture is dissolved in BM guanidlnium 

chloride. Sodium sulfite and sodium tetrathionate are added to protect 

sulfhydrile groups In the B chain from final oxidation, transformlng them 

to sulfonate radicals or Bunte salts (8,9). The peptide mixture Is dialysed, 

and urea is added to 8M. The resulting solutlon is diluted 1: 1 with S'b formic 

acld, prior to HPLC. 

Three analytical systems fol' the HPLC separatlon of human lnsulin 

B chain were studied. In all of them, the stationary phase employed was 

a µBondapak C18 cartridge (8 mm x 100 mm) with a partlcle size of 10µ. 

The mobile phase used in the three systems was an organlc solvent and an 

aqueous buffer A containing reagents which form lon-pairs. Buffer A 

was composed of 2. S'& fol'mic acid and 1 SmM trlethylamine. Table 1 shows 

the proportlon of organic solvent fer each system in the equilibrium 

and elution buffel's, as well as the retentlon times fol' porclne lnsulin 

B c-hain used as a standard in all systems. In all cases flow rate used 

was 1 ml/min. 

1 n the systems studied, elution was carried out in two steps: 

equilibrium and elutlon (isocratic). This alternatlve was selected slnce it 

1 
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TABLE 

Summary of Solvent Systems and the Retention Times {rt) for Porclne lnsulln 
8 chaln Utillzed as a Standard*. 

System 
System 
System 

(al 

µso~~fe~~ c1~ J;~~~~V~,' 
prepar·atlve ·:,'.~::.,. 

' .. :-pac~~rig_;· 

1 (Acetonltrlle) .r:~~~~):º;\ }"".f ~i~té; ;':~0·~~[~~ 
::1 ¡~~~r:.0,;º~1°1 .i: · • ~=:~px_ /. '.8f~f.:~;-!; :·: ,:~~t · 

·.í·. 1 :Y<:· ·:-: .::;·' ~-;: ·e:·~(,'.~::~:~·:;>·>·
..... ~:~.-- á.~~~ :·.:-'~'~·: :~: .. ;'." ~::!,k;'.~:.·;, .. ~,, .. :;.:~;:( 

(d) 

% organic 
elutlon 

33\ 
30\ 
70\ 

'. . ,;::··~/;:>:.~:,: ::~\~}:;::s~~·~{.:1:{.~t\~.:.'.~ /~:·'.::e-~:.:\ .. :~_· x~:'.~ '..;~~.:~, '.;~~·':~ -. 
Retentlon ti.mes ..fo_r .. por~.l~e.;;:ln~_~li~,,B'~c.hal~.:~~bjeted Jo.JiPLC, ·tn· · .:: ~ystems 

1, 11 and 11.1: utll_!}!ng :Ja)~/,.~. :~"'µBon~ap~.k~\~~-a;:~aryd_;~;(b) ·:;·a~-:·ianaly_tical · column 
wlth preparatlve·· packing.,;;:;T.he<proportton:, oL~organic.3 solvent for-each system 
in the cqull!brlum· ~':1~.~-~11:':~~º.~ ~~~~f?~s\ls_'. ~X~~~~.t~~.:·ln_·."l~~.es:. {_e). and (d). 

,; ',"-'--,'~ 

Is easler to scale up than gradlents sysÍe~s. The equlllbrlum and the elutlon 

phases werc chosen so that thelr composltlon were similar, thus reduclng 

the time needed to obtaln thc inltlal eG~1ilHJrium. 

As lt can be seen In flg. 1, we were able to obtaln a good separation 

of lnsulln B chain from the peptide mixture uslng the isopropanol solvent 

system. Similar results were obtained wlth the acetonitrile and methanol 

systems, (data not shown). 

To scale up the analytlcal systems previously described, a metalllc 

column (!1.6 mm x 150 mm) was packed wlth 1 gram of Pre-C18 preparatlve 

packing using a partlcle slze of 55-105 µ. Thls experlment allowed the 

determlnation of the effect of the particle size on the resolution of the peptlde 
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Figure 1. Analytical reverse-phase chromatog raphy of the cyanogen 
bromlde treated lnclusion bodles containlng the human insulin 8 chain. 
A SO µg peptlde sample was passed through a µBondapak CtB column, 
wlth a flow rate of 1 ml/mln. The position of insulln B chaln In the 
chromatogram Is lndicated wlth an arrow. The buffer system used 
for the puriflcatlon was: (A) HCOOH 2.St, TEA 1SmM; (B) lsopropanol. 
Equlllbrlum: 27\ B, 10 mln; elutlon: 30't B, 10 min. Detcclion: 280 nm, 
o.os AUFS. 

mixture, and the predictlon of the maH load capacily for a largcr column 

wlth the same packlng. 

analytlcal systems. 

The conditlons used werc the same as for the 

As ll can be seen in fig. 2 panels I, 11 and 111, the resolutlon of the 

peptlde mixture diminlshes as compared to the analytical system ( fig. 

1). due to the lncremenl ln the packing partlcle slze. However, thls 

decrement in resolutlon dld not affect the objetive of the cxperiment slnce 

retentlon times for the indlcated peaks in fig. 2 are similar to lhose obtalned 

wlth porclne insulin B chain u sed as a standard (see Table 1). Polyacrllamlde 

gel electrophoresls of the peaks markeú wlth arrows in flg. 
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Figure 2. Analytlcal chromatographlc purlficatlon of human lnsulln B 
chaln. A reverse-phase chromatography uslng an analytical slze metalllc 
column wlth preparatlve packlng of 100 µg of the cyanogen bromlde treated 
peptide mixture containlng the insulin 8 chain polypeptide. is shown 
In panels 1, 11 and 111. Panel I, buffer composltlon: (A} HCOOH 2.5%, 
TEA 15mM; (8) acetonitrile; equilibrlum: 30't 8, 10 mln; elution: 33\ 
B, 10 mln. Panel 11, buffer compositlon: (A) HCOOH 2.5Y,, TEA lSmM; 
(B} lsopropanol; equilibrlum: 27'& 8, 10 min; elution: 30\ B. 10 mln. Panel 
111. buffer composltlon (A) HCOOH 2.5%, TEA lSmM; (B) methanol; 
cqulllbrlum: GO't B, 10 min; elutlon: 70% B, 10 mln. The flow rate used 
in all systems was 1 ml/min. Detectlon: 280 nm, 0.02 AUFS. The 
posltlon of the human lnsulin B chaln In each chromatogram Is marked 
by an arrow. 
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2 panels 1 to 111 revealed a peptlde band wfch commlgrates wlth the standard 

(data not shown). 

Slnce the resolulion obtained far lnsulln B chain is similar in all three 

systems. all of them can be directly scaied up to a preparatlve leve! of 

severa! grams, once the calculations for mass load capaclty and flow rate 

are performed. On the basls of cost, slnce thls criterlon becomes important 

once the purlflcation process Is scaled up, the lsop1·opanol systcm was 

selected. 

To determine the mass load capacity for a PrepPAK 500 C18 cartridge, 

maxlmum load tests were performed in a metalllc analytlcal column (4.6 mm 

x 150 mm) wlth 1 g of C18 preparative packing. The maximum protein load 

determlned for this column was 86 mg. After each of the parameters, such 

as flow rate and time, were defined for the metallic column, the scale-up 

proportlon was calculated using the following equation. 

Cm= (R
2

)2 l(Rd 2 x L2/L 1 

Cm= (28.5 mm) I (2,3 mm) x 300 mm/150 mm= 307 

where Cm Is the mass of the sample wlth known concentration; R2 is the 

radlus of the larger column and L2 its length; R1 is the radius of the 

analytícal column and L1 lts fength. Thls calculation lndicated that the 

amount of material that can be subjected to chromatography in the larye 

column is approximately 300 times the amount of the analytical column, and 

thls, in turn, lndlcates that 26.4 g of protein can be loaded pcr run. 

Figure 3 panel 1 shows the chromatogram of a preparativc run of 10 

g of the bacteria! peptlde mixture on a PrepPAK 500 C18 cartrldge (57 mm 

x 300 mm), uslng a flow rate of 100 mlfmln in a Pl'ep LC/System 500 

A Llquld Chromatrograph. The arrow lndicates lhe posltlon where 

porclne insulin 8 chain is resolved. As it can be observed, the proflle 

obtained Is similar to the one described for the preparative packed column 

(fig. 2, panel 11). The material from the peak rcgion 11 0 11 obtained in thls 
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Figure 3. Preparatlve chromatographic purificatlon of human lnsulin 
B chaln. 1) Preparatlve reverse-phase chromatography of 10 g of the 
cyanogen bromlde peptlde mixture contalnlng the human insulln B chaln. 
A PrePak 500 CtB column utlllzing the isopropanol solvent system was 
used and the flow rate was 100 ml/mln. Buffer composltlon: (A) HCOOH 
2.5%, TEA 1SmM; (B} lsopropanol; equilibrium: 27\ B, 10 mln: elutlon: 
Joi:.B, 10 min. Detcctlon: 280 nm, 0.1 AUFS uslng the same detector 
with a preparative cell. The fractlons containlng the insulln B chaln 
are marked by lellers 11 0 11 and "E". 
11) PACE analysls of preparative HPLC purlflcd human lnsulin B chain. 
Lane A: 10 µg of cyanogen bromide peptide mixture befare purlficatlon; 
Lanc B: 20 µg of cyanogen bromide peptlde mixture befare pul"lflcation; 
Lane C: 20 µg of porclne pancreas lnsulin B chaln (standard); Lane 
O: S µg of fractlon 11 0 11 from the preparatlve chromatogram; Lane E: 
1& µg of fractlon "E" from the preparatlve chromatogram. 
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Figure 11. Rcchromatography of a sample of material of fraction "D" 
derlved from the preparatlve scalc puriflcation of lnsulin B chaln. A 
sample of 5 µ1 from fraction 11 0 11 (fig. 3, panel 1) was passed through 
a µBondapak C18 column uslng the acetonltrile solvent system. Buffer 
compositlon: (A) HCOOH 2.5%. TEA ISmM; (8) acetonitrilc; equilibrlum: 
30% B, 10 min; elutlon: 33t B. 10 min. 

puriflcation was collected and a samplc was passed through an analytical 

µBondapak C18 cartrldgc {8 mm x 100 mm) uslng the acetonllrile solvent 

system. Figure q shows the chromatograph of thls analytical run, where 

a mayor peak is evldent. 

As ít can be observed In fig. 3, panel 11, lnsulin B chain elutes in 

a peak that PACE analysls revcaled to be highly enrichcd for thls peptlde. 

Contamlnanl peplides are still present (fig. 3, panel 11, lanes O and E), 

but In a much smaller proportlon lhan In the unpurlfied mlxtur-e (fig. 

3, panel 11, Janes A and 8), These peplldes, origlnated mainly from 

the CNBr- hydrolysls of lhe el canier proteln, however. they do 

not interfer-c wlth the associatlon reaction betwecn the lnsulln A and B 

chains, and wer-e eliminated In the HPLC purification of the cor-rectly 

assoclatcd lnsulin molecules {data nol shown) (6, 10). 
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CONCLUSIONS 

Startlng wlth 100 g dry welght of bacteria! paste. contalnlng 20'1. of its 

total protein· as t.~e c~-insu.!}n ~ _c~~~n ':'Y1?r'I~ _pol_ypeptide, lt Is possible 

to obtaln, appr0Xlma1e1y ,"; 1 .i-: ·'.-'g_ .,:~f h~in~~·: ln~_~lln_ ,~ ~h~,in ·after:. a four step 

process: c~_l;-. ~~~l~~r~~~O~:.::'.:: dt'fr~.r~~~-~.~~I <; ~~~~t~~~g~úo~~:\ror'':,·the :·pu¡;lflcatlon of 

lncluslon bodle:s~·-~-- CYanogen -., ': 0,:brOiñide:_·1re~tme·nt· · Óf ;--- the·_:'inC1i..1SioO ·· bodies { 6) 

:::m::c:i:~::r;~;Fi0~f~~,~::t~~·~rff :f ?i:;~fü~~~;g;·:L/:lth . 1:~: 
:::::::::¡:~~;;:~.~l~-~~~~~iu~M~;i::::: ~:~ 
lnsulin (data- not, shown} ,.-(6¡10) .~;.:·.-: Thls 'ipuri_flc'a~lon' 1 method_·~~ould be. further 

:::1:~u.1~: · ~: ~.:;1tf1:;~fiz~~!;e~~~~!i~rr:rf~~1ft~~~r~fi\::1·::· 1~u::: 
lnsulin~ --·'"'~-= '"'" ;~\~' :-;~~:- , --·· 
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ABSTRACT 

A simple, selective and hi9h capacit.y process i~ describod 
for t:he preparative purificaticn of recombinant human insulin A 
cha in, using ion e>tchange chromatography. This process was 
developed considerin9 the particular physic:ochernical 
characteristics of this peptide. Ne have found that the insulin A 
ch;iin binds strongly to the anionic exchangcr Macro Prep 50 Q, 
which permits the equilibration cf the res1n to an ionic stren'::)th 
of O.S M NaCl. These conditions avcid the adsorption of most 
contaminant components, thus incrementlng tlie capacity of the 
support for the insulin A chain. Moreover, the process can be 
easily automatizad and scaled-up. 

INTRODUCTION 

Proteins produced through genetic en9ineering technology can 

be used as active substances, because they are chemically and 

biologica1ly defined. Recent devalopments are focused to study 

and tnodify proteins to changa t.heir specificity in order to 

design new biological activities for industrial applications ClJ. 
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During the last. decade, the development of the techniques for 

gene isolation and expression in different species, specially. 

bacteria, has offered great possibilities, and in Pr!~~~P1e-,· 
today it is possible to produce a great variety of :_proteins. 

However, in sorne cases the expression of heterologous gen;es 

presents sorne inherent factors which may become signifi"é&tfve 
obstacles for the production of proteins, such as the lack .of 

knowledge about the final structure and the final biological 

activity of the protein produced (2). This aspect has fundamental 

importance for the development of purification processes, since 

factors such as temperature, pH, shear forces, oxidation, etc., 

may affect the final biological activity of the product (3). 

Since the purification of recombinant proteins represents 

usually between 80-90\ of the total cost. of the process, it is 

necessary to design efficient methodologies, in order to lower 

the overall costs (4). 

Typical purification processes for recombinant proteins from 

g. E:?.!!1 require several chromatographic steps based on different 

physicochemical properties, such as: hydrophobicity, affinity, 

ionic exchange and gel permeation (1). As the nurnber of steps 

increase in a particular purification process, there is also an 

increment in complexity, associated with higher costs and lower 

yields. Therefore, it is important to develop purification 

processes involving the fewest number of steps (5). 

We have reportad the construction of recombinant hybrid 

plasmids for the production of human insulin A and B chains in § . 

.s:.ill· These peptides are expressed fused to a fragment of the 

lambda el repressor protein, and the J.!]. vitre association of the 

peptide chains yielded active human insulin (6). In order to 

scale-up these processes, it has been necessary to define the 

procedures and equipment required to work at larger scales. For 

these reasons, we have developed chromatographic systems that 

could be easily scaled-up. 

Recently, we have reported the preparativa purification of 

recombinant human insulin B chain, using HPLC {1). A similar 

procedure can be used for the isolation of the A chain; however, 
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considering the singularities of this peptide, we have developed 

an alternative, simpler and economical procedure. The insulin _A 

chain is composed of 21 aminoacid residues, most of them acidic. 

Between them, there are four cysteine residues that when 

transformed to s-sulfonates (A-{Sso·,J 4 ), there is an increase in 

the anionic character of the peptide and its solubility; the 

isoelectric point of this oxidized form is lower than 2 (8) . 

Therefore, in a lightly basic pH, this peptide is strongly 

negatively charged. Because of these features, it is expected 

that insulin A chain may be purified using an anionic exchanger 

in a moderately basic pH, 

MATERIALS 1\ND METHODS 

Reaqents 

Formic acid, hydrochloric acid and sodium chloride from 

Baker. Urea from Merck. Trizma base, cyanogen bromide, sodium 

tetrationate and sodium sulfite from Sigma. Guanidinium 

hydrochloride from Pierce. Porcine insulin A chain from Sigma (I-

3505} was used as a standard. Macro Prep SO O and Biogel P2 from 

Bio Rad. Dialysis bags with a cutoff of 1000 Da from Spectrum. 

Lysis buffer composition: 50 mM Tris, 0.1 mM EDTA and 1 mM B

mercaptoethanol. 

!:quipment 

Buchi rotaevaporator. Ultrafilter OC 10 l and a hollow fiber 

cartridge with a filtration surface area of 0.45 and a cutoff 

value of 100 kDa, from Amicon. Manten Gaulin Homogenizer from 

Gaulin Corporation. Static centrifuge from Beckman. Columns 1 x 5 

cm and 2. 5 x 20 cm with adaptable pistons, fraction collector 

with UV detector and recorder from Ll<B. Masterflex peristaltic 

pump from Cole Parmer. For antifoam and precip!tated salt 

removal, a Mont-Inox sieve No. 40 (0.42 mm), was used. 

Po1yacrylamida 9el eloctropboresis (PAGE) 

Slab gel electrophoresis in the presence of SOS was performed 

as described by Laemmli (9} for detection of hybrid proteins. 
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Slab gel electrophoresis without sos was performed in 19% · w_/v 

acrylamide, 1% w/v bis-acrylamide gels for insulin A chain 

analysis (8). 

Bvbrid protein and A chain level measurements 

The amount of el-A protein and insulin A chain were 

determinad by scanning polyacrylamide gels with the appropriate 

samples, usinq a soft laser scanner densitometer from Biomed 

lnstruments, Inc. model SCR-20/10. 

Protein determination 

The method used was the one reported by Lowry (10). 

Growth of recombinant Escherichia coli 

The Escherichia SQ.!!. W3110 strain transformed with the 

recombinant plasmid pINS-A (unpublished results) was used for the 

production of the el-human insulin A cha in hybrid protein. The 

production strain was grown under batch culture conditions using 

complex medium with the following parameters: temperature 37 •e, 

pH=7, 4, and dissolved oxygen concentration maintained higher than 

20%. A cellular concentration of 9 g/l dry weight was obtained, 

and the hybrid protein reached 9-12% of the total cellular 

protein. 

RESULTS ANO orscussroN 

After fermentation of the §· S,Q.!! W3110 (pINSA) strain, the 

el-A hybrid protein represented between 9-12\ of the total 

cellular protein, as determined by densitometric scanning of 

SOS-Plt.GE of total cellular p1:oteins. 18 1 of culture containing 9 

9/l of ..§.· col! cells dry weight, were sieved to remove the 

antifoaming agent and precipitated salts and subjected to 

cross-flow ultrafiltration in order to replace the culture media 

with water and to concentrate the cells by reducing the volume to 

4 li ters. Cellular rupture was per formed using a Manten Gaulin 

high pressure homogenizer. •rhree passes, at 10 •e and 500-600 
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Kg/cm2
1 were necessary fer complete disruption. The reco.very and 

partial purification of the el-A protein inclusion bodfes, was 

accomplished by 4 cycles of washing the pellet:. with ly~is ·b~ff~_r, 
and centrifugation. 

The inclusion bodies were subjected to a cyano~en·:_"bromid~ 
(cyanogenolysis) reaction (11) to release the A chain f~¿.~.', .. ~~.e··:~·~ · 
carrier protein. The el sequence was cleaved t:.o se~e~a.l :·.f~ag.~ei:i~s, 
of different sizes; more protein fragments were als() g·e-ne_rated 
from the CNBr action on contaminant proteins. The peptide miXturE! 
was further subjected to oxidative sulfitolysis, to pr~t~ct thÉ! 
sulfhydryl groups of the cysteine residues, transforrning them 

into stable S-sulfonate derivatives A-(SS0\) 4 (12). Finally, the 

reaction mixture was dialyzed against water, in bags with ~ 

cutoff value of 1000 Da, to eliminate guanidinium hydrochloride 

and other salts used in the sulfitolysis reaction. As the ionic 

strength of the solution decreases, many proteins precipitate; 

since the insulin A chain is very soluble at ph>S, approximately 

90\ of it rcmains in the supernatant at the end of the dial:,•sis. 

After several fermentations, the amount of A chain obtairaed 

varied betwecn 2 to 5%, depending on the efficiency of the 

induction. Figure 1 shows the protein patterns obtained after 

these purification steps. 

It has been found that the isoe lectr ic point of the A cha in 

as A- (SSO",)., is lowcr than 2 (8), and it is al so known that the 

solubility of the tetra S-sulfonate insulin A chain decreases 

drastically below PH""4 (13). As expected, this peptide is 

strongly adsorbed to an anion e>:changer at neutral or slightly 

basic pH, when the maximum solubility of the peptide is reached. 

A method for the chromatographic isolation of the tetra s
sulfonate A chain, was developed using a macroporous acrylic 

anion exchanger, Macro Prep 50 Q. The exchanger was equilibrated 

in a small column (1 x 2 cm), in 50 mH Tris/HCl pli=S with an 

ionic conductivity of 1.0 millimhos, and a linear flow rate of 38 

cm/hr. 

A 5 ml aliquot of peptide sample with a protein concentration 

of 5.0 m9/ml adjusted to pH=B with a few drops of NaOH l M (final 
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Figure 1. - Denaturing sos polyacrylamide gel electrophoresis of 
severa! protein aamples. Lane l: total proteins from §. E.21! 
W3110 (plNSA); Lane 2: protein pattern obtained after 
puri fication of inclusion bodies. The arrow in lanes 1 and 2 
indicate the position where the hybrid protein migrates; Lane 3: 
non-denaturing PAGE of peptide mixture obtaincd after CNBr 
treatment and sulfitolysis; Lane 4: porcina insulin A cha in, u sed 
as a standard. The arrow in lanes 3 and 4 indicate the position 
where the insulin A cha in migrates. 

conductivity of 2.3 millimhos), was loadcd to the colur:1n and then 

washed with six column volumes of equilibration buffer until the 

baseline was reached. The adsorbed peptides were eluted with ten 

column volumes of a 0-1 M NaCl linear gradient, followed by five 

column volumes of l M NaCl. 

Fractions (3 ml) were collected, and their conductivities 

determined. Fractions con"taining NaCl wcre desalted usin9 Biogel 
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P2 for PAGE analysis. It was found, see figure 2; that the 

insulin A chain is the last peptide to elute, at a· conductivity 

of 32-36 millimhos. 

From these results, it was evident that it is possible to 

increase the ionic strength of the buffer, without causing the 

elution of the A chain. Therefore, a second run was performed 

using buffer with o.5 M HaCl, which has a conductivity of 26.5 

millimhos, to equilibrate the column. The conductivity of the 

sample was adjusted by the addition of NaCl. A 5 ml sample was 

applied with a linear flow rate of 38 cm/hr, followed by eight 

column volumes of equilibration buffer and a 0.5 - 1.0 M NaCl 

linear gradient was applied to elute proteins. As can be seen in 

figure 3, the amount of adsorbed protein was reduced 

considerably, and the predominant component adsorbed in these 

conditions was insulin A chain. After elution, an electrophoretic 

analysis revealed a purity of at least 95\ for this peptide. Thc 

remaining 5\ represented mainly the desamido form of the A chain 

(14) • 

Since the insulin A chain is the unique component adsorbed to 

the anion exchange resin in conditions of 26.S millimhos (0.5 M 

NaCl) / it waa concluded that instead of a gradient, a single 

elution step could be applied, to elute the A chain as a pure 

peptide. 

There fore, a 5 ml sample was loaded to the column under the 

previously described conditions, and elution was done with five 

column volumes of buffer containing 1 M NaCl (48 millimhos). The 

electrophoretic analysis of the fractions from this 

chromatography, shown in figure 4, clearly demonstratcd a high 

degree of purity for the resolved insulin A chain. 

To determine the maximum load capacity for the ex:change.r, 

1000 ml of the peptide sample, were applied to a column (2.5 x 15 

cm), containing 75 ml of packing, using a linear flow rate of 51 

cm/h. Collected fractions were analyt.cd by P.AGE, to determin~ 

when the insulin A chain was no longer retained. As seen in 

figure s, under this high ionic strength conditions (26.5 

millimhos), the bed can be loaded with 920 ml of sample, without 
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Figure 2.- I.- Chromatographic purification of 5 ml of a cyanogen 
bromide treated pept:.ide sarnple in a column packed with 2 rnl of 
tJreparative packing Macro-Prep 50 O using a linear flow rate of 
38 cm/h. Gradient: 0-1 M NaCl in a total of ten column volumes. 
The arrow indicates the peak where thc insulin A cha in elotes. 
11 .- PAGE using 19\ acryla1nide crosslinked with llfi bis
acrylamide. Lanes 1-6 fractions collected befare the A chain 
elution; lane 7 porcine insulin A chain as standard; lanes 8-10 
represent the last fractions frorn the last peak. 
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Figure 3.- I.- Chromatographic purification of 5 ml of a cyanogen 
bromide treated peptide sample in a column packed with 2 ml of 
preparative packing Macro-Prep 50 Q using a linear flow rate of 
38 cm/h, equilibrated with a buffer composed of 50 mM Tris/HCl 
pH•S + O. S H of NaCl. Tha arrow indicates the peak were the A 
chain elutes. Gradient: 0.5-1 M NaCl in a total of ten column 
volumes. II.- Non-denaturing PAGE. Lanes 1-3, fractions of non 
adsorbed proteins; lanes 4-6, fractions eluted with equilibratlon 
buffer; lane 7, porcine insulin A chalo as a standard; lanes 8 
and 9, fractions of the peak eluted between 30 and 40 ml; lane 
10, initlal sample. 
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Figure 4.- I.- Chromatographic purification of 5 ml of a cyanogen 
bromide treated peptide sample in a column packed with 2 ml of 
preparative packing Macro-Prep 50 O using a linear flow rate of 
38 cm/h, equilibrated with a buffer composed of 50 mM Tris/HCl 
pH=S + 0.5 M of Nacl. Elution was performed in a single step with 
equilibration buffer + 1 M of NaCl. The arrow indicates the 
fraction where the insulin A chain elutes. II.- Non-denaturing 
PAGE. Lane 1, initial sample, lanes 2-4, fractions of non
adsorbed protein; lanes 5-1, fractions of proteins eluted with 
equilibration buffer; lane 8, sample of the principal peak 
eluted; lane 9, fraction after e!ution of the principal peak; 
lane 10 1 porcine insulin A chain as a standard. 
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Figure s.- I.- Chromatographic purification of 1000 ml of the 
cyanogen bromide treated peptide mixture {5 mg/ml) in a 2.5 X 20 
cm column, packed with 15 ml of Macro-erep 50 O preparative 
packing, using a linear flow rate of 51 cm/h. Elution was carried 
out in the same conditions as indicated in figure 4. The arrow 
indicates the fraction were the insulin A cha in elutes. I I. - Non
de·naturing PAGE, Lane 1, initial sample; lana 2, porcina insulin 
A chain used as a standard; lanes J-5, fractions of non-adsorbed 
proteins; lane 6-7, proteins elutcd with equilibration buffer, 
lanes 8-10; fractions of the principal peak. 
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eluting the A chain. Since the A chain repr~~~nts_ J:·s%·;· ó-f- the 

total protein in the sample, under the cotÍdié . .iOn~ ;~~t:~b1i°Sh.ed·; 
the support had a capacity for A cha in· of 2·.14 m91i'n'i1

·_ oi'.' p·a~cked 
bed. This relatively low capacity is probably due t,¿)<eh~ .. e.Xtrerne 

conditions used for the selective adsorPtion of the A ·cha in, 

which resulted in a high degree of purification aS "well as a ·very 

simple process. These are important characteristics to be 

considered fer automatization and scaling-up. However, utilizing 

a linear flow rate of 100 cm/h fer a 20 cm long column, a cycle 

of 4.5 h is needed fer loading (twelve column volumes) / washing 

(five column volumes), eluting (three column volumes) and re

equilibration (five column volumes at 200 cm/h); under these 

condition a throughput of o.s g of purified insulin A chain per 

liter of packed bed, per hour, can be obtained. 

CONCLUSIONS 

The human insulin A chain displays singular physicochemical 

properties, which were used to develop a purif!cation process, 

which offers high selectivity in a single ch1·omatographic step. 

An inherent advantage to the purification process developed 

was that the adsorption of contaminant peptides was avoided at 

the high ionic strength where the insulin A chain was 

quantitatively adsorbed with an acceptable capacity. The capacity 

of the support for the A chain was increased by minim!zing the 

adsorption of contaminants. 

The insulin A chain was recuperated quant!tatively applying a 

single elution step, instead of a gradient elution, which reduced 

dilution. Moreover, the system operation is convenient for 

automatization and scaling-up. Further optimization of the flow 

rate at pilot-scale operation is nceded to maximize throughput. 

The purity of the human insulin A chain (95\) obtained by 

this method has been found adequate for chemical association 

with recombinant human B chain to yield human insulin with the 

expected efficiency (data not shown) (6, '1). 
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