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Fermentative Produktion von L-Phenylalanin mit

Escherichia coli und integrierter Produktabtrennung

In dieser Arbeit wurde ein Fermentationsprozess mit integrierter Produktabtrennung zur

Produktion von L-Phenylalanin mit rekombinanten Escherichia coli Zellen entwickelt.

Die aromatische Aminosäure L-Phenylalanin wird zur Herstellung des Süßstoffs Aspar-

tam verwendet und ist damit eine der wichtigsten kommerziell produzierten Aminosäuren.

Im Gegensatz zu chemo-enzymatischen Verfahren kann fermentativ enantiomerenrei-

nes L-Phenylalanin aus Glucose hergestellt werden. Daher wurden basierend auf einem

Fermentationsprozess im Zulaufverfahren im 20 l Bioreaktor mit Regelung der Glucose-

und L-Tyrosin-Zufuhr prozesstechnische Ansätze zur Verbesserung der L-Phenylalanin-

Produktion untersucht. Dazu wurden rekombinante, L-Tyrosin-auxotrophe Escherichia

coli mit Deregulierungen im Aromatenbiosyntheseweg und unterschiedlichen Glucoseauf-

nahmesystemen verwendet. In Untersuchungen zur L-Phenylalanin-Produktion mit ver-

schiedenen Stämmen wurde gezeigt, dass die für die Produktion geeignete Glucosekonzen-

tration im Medium abhängig vom Glucoseaufnahmesystem des Stamms war. Der beste

Produktionsstamm wurde identifiziert. Dieser wurde in Untersuchungen zum Einfluss von

Prozessparametern wie Temperatur und pH-Wert sowie Medienbestandteilen eingesetzt.

Daraus ergab sich, dass die Raum-Zeit-Ausbeute bei 37 ◦C am höchsten war, die Produk-

tion jedoch durch eine hohe L-Phenylalanin-Konzentration (>180–200 mmol/l) inhibiert

wurde. Zur Vermeidung einer Produktinhibierung und Verbesserung des Produktionspro-

zesses wurde ein neues Verfahren zur integrierten Produktabtrennung mittels Kationen-

selektiver Reaktivextraktion in Zentrifugalextraktoren entwickelt. In Offline-Extraktionen

wurde die technische Realisierbarkeit, insbesondere die Phasentrennung und die Stabilität

des Systems gezeigt und geeignete Bedingungen für eine Online-Extraktion identifiziert.

Durch die Integration der Reaktivextraktion aus zell- und proteinfreiem Permeat in den

Fermentationsprozess wurde die Produktbildungsphase deutlich verlängert und bis zum

Ende 0,25 mmol/(g·h) L-Phenylalanin produziert. Dabei wurde die Nebenproduktbildung

reduziert und das L-Phenylalanin mittels der Extraktion aufkonzentriert. Die Produkt-

konzentration konnte relativ zum Prozess ohne integrierte Abtrennung um 34 % und die

Produkt-Substrat-Selektivität um 28 % gesteigert werden.





Fermentative production of L-phenylalanine with

Escherichia coli and integrated product separation

In this work a fermentation process with integrated product separation for the production

of L-phenylalanine with recombinant Escherichia coli was developed. The aromatic amino

acid L-phenylalanine is used for the production of the low-calorie sweetener aspartame. It

is one of the most important commercially produced amino acids. In contrast to the chemo-

enzymatic processes enantiomeric pure L-phenylalanine can be produced in fermentation

processes based on glucose. Therefore, technical approaches were investigated to improve

the L-phenylalanine production, based on a 20 l fed-batch fermentation process with

control of glucose and L-tyrosine feeding. Recombinant L-tyrosine auxotrophic E. coli

strains with deregulations in the aromatic biosynthesis pathway and different glucose

uptake systems were used. Investigations of the L-phenylalanine production with diffe-

rent strains showed that the glucose concentration suitable for production is dependent

on the glucose uptake system of the strain. The best production strain was identified

and used for investigations of the influence of process parameters as temperature, pH

and medium components. The space-time yield was highest at 37 ◦C but production was

inhibited by high L-phenylalanine concentration (>180–200 mmol/l). To avoid a product

inhibition and improve the production process a novel approach for integrated separation

of L-phenylalanine from a fermentation process with cation-selective reactive extraction

in centrifugal extractors was developed. In offline experiments good phase separation and

stability of the system were shown. Suitable conditions for online extraction were iden-

tified. By integration of reactive extraction from cell and protein free permeate in the

fermentation process the production phase was significantly extended and 0,25 mmol/(g·h)

L-phenylalanine produced until the end of the fermentation. The byproduct formation was

reduced and L-phenylalanine concentrated via the extraction. The product concentration

was increased by 34 % and the product-substrate selectivity was increased by 28 % relative

to the process without integrated separation.
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4.2.3 Durchführung der Fermentationen . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 50

4.3 Fermentationen im Zulaufverfahren im 20 l Bioreaktor . . . . . . . . . . . 52
4.3.1 Online-Analysemethoden . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 52

i



Inhaltsverzeichnis

4.3.2 Glucosemessung . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . . 53
4.3.3 Prozessdatenerfassung und Prozesskontrolle . . . . . . . . . . . . . 56
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1 Einleitung

Seit Tausenden von Jahren macht sich die Menschheit Mikroorganismen bei der Her-
stellung von Sauerteig, Bier, Wein und Essig zu Nutze. Mit dem zunehmenden Wissen
über die Mikrobiologie wurden Mikroorganismen seit Anfang des 20. Jahrhunderts zur
industriellen Herstellung von Produkten wie Zitronensäure und Ethanol eingesetzt. Mit
dem Penicillin-Prozess, der vor 60 Jahren durch Integration von klassischer Genetik,
organischer Chemie und Verfahrenstechnik entstand, begann die Herstellung pharma-
zeutischer Produkte. Davon ausgehend wurden Prozesse zur Produktion von weiteren
Antibiotika sowie Aminosäuren, Enzymen und Vitaminen entwickelt. Dabei wurden die
natürlichen Stoffwechselwege der Mikroorganismen genutzt. Durch klassische, ungerichtete
Mutagenese und eine geeignete Prozessstrategie wurden die Organismen hinsichtlich ihrer
Produktausbeute optimiert [Schlegel 1992], [Enfors u. a. 2003].

Mit dem Beginn der Entwicklung der molekularen Genetik vor etwa 30 Jahren entstand
die moderne Biotechnologie. Durch die Gentechnik wurde die Produktion von Wertstoffen
möglich, die über die natürlichen Stoffwechselwege der Mikroorganismen nicht hätten
synthetisiert werden können. Zunehmend wurden Biokatalysatoren durch Einbringen
heterologer Aktivitäten oder durch gezielte metabolische Veränderungen von enzymati-
schen, regulatorischen oder Transportfunktionen entwickelt [Bailey 1991]. Damit kann der
am besten für die industrielle Produktion geeignete Organismus eingesetzt werden, z.B.
Escherichia coli, Bacillus subtilis, Corynebacterium glutamicum, Aspergillus niger oder
Saccharomyces cerevisiae, Säugerzellen oder Insektenzellen. Beispiele für die industrielle
biotechnologische Produktion sind die hochmolekularen Substanzen Insulin, Interferon
oder Faktor VIII sowie niedermolekulare Aminosäuren oder Vitamine.

Die gesamte industrielle Aminosäureproduktion hat einen Umfang von mehr als
einer Million Tonnen pro Jahr. Ohne die drei großen Aminosäuren L-Glutaminsäure,
L-Lysin und D,L-Methionin wurde der Markt 2001 mit 90.000 t/Jahr beziffert. Zu den
größten Produzenten gehören Ajinomoto, Kyowa Hakko und Degussa [Budzinski 2001].
Die Herstellung von Aminosäuren erfolgt durch chemische Synthese, Extraktion,
Fermentation und enzymatische Methoden [Drauz u. a. 2002]. Sie werden als Futtermit-
teladditive, Bestandteile von Nahrungsmitteln, Pharmazeutika oder in Infusionslösungen
und als Ausgangsstoffe für weitere enzymatische oder chemische Synthesen verwen-
det [Burkovski und Krämer 2002]. Mit einer für 2002 prognostizierten Produktion der
aromatischen Aminosäure L-Phenylalanin von 14.000 Tonnen [Budzinski 2001] und
einem prognostizierten Umsatz von 850 M US $ für 2004 [Müller 2001] gehört sie bei
steigendem Weltmarktbedarf zu den wichtigsten kommerziell produzierten Aminosäuren.
Das L-Enantiomer dieser für den Menschen essentiellen Aminosäure wird hauptsächlich
für die Herstellung des Süßstoffs Aspartam (L-α-Aspartyl-L-Phenylalanin-Methylester)
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1 Einleitung

und in geringem Maß für medizinische Zwecke verwendet [Ager u. a. 1998]. Die Hol-
land Sweetener Company, ein Joint Venture der Unternehmen DSM und Tosoh, stellt
Aspartam großtechnisch in einem chemo-enzymatischen Verfahren her [Schmid u. a. 2001].

Aminosäuren wie L-Glutaminsäure, L-Lysin oder L-Threonin werden in mikrobiellen
Fermentationsverfahren produziert. Die aromatischen Aminosäuren L-Phenylalanin und
L-Tryptophan lassen sich ebenfalls fermentativ und dabei enantiomererein herstellen.
Anstelle von toxischen, fossilen Ausgangsmaterialien wie Benzol oder teuren syntheti-
schen Vorstufen kann der nachwachsende Rohstoff D-Glucose, der aus Pflanzenstärke
günstig verfügbar ist, verwendet werden [Frost und Lievense 1994]. Insgesamt erscheinen
Fermentationsprozesse, die sich durch milde Bedingungen auszeichnen, nach wirtschaft-
lichen Aspekten überlegen [Drauz u. a. 2002]. Verschiedene Ansätze zur fermentativen
L-Phenylalanin-Produktion wurden in der Vergangenheit entwickelt, beispielsweise mit
C. glutamicum oder E. coli. E. coli eignet sich aufgrund des sehr gut bekannten Stoff-
wechsels, des schnellen Wachstums auf definiertem Medium, das die Produktaufarbeitung
vereinfacht und hoher Selektivitäten [Bongaerts u. a. 2001].

Als Voraussetzung für die technische Entwicklung eines Bioprozesses zur Produktion von
L-Phenylalanin muss ein geeigneter Produktionsstamm zur Verfügung stehen. Die weitere
Bioprozessentwicklung umfasst den Fermentationsprozess und die Produktaufarbeitung.
Bei der Fermentationsprozessentwicklung steht die Optimierung von Kultivierungspara-
metern, Reaktorauslegung, Prozessführung und -regelung zur Steigerung von Effizienz
und Produktivität im Mittelpunkt. Die abschließende Produktaufarbeitung dient zur
Abtrennung und Aufreinigung des Produktes [Weatherley 1994].

Am Ende eines Fermentationsprozesses liegen die Produkte in geringer Konzentration
in wässriger Lösung in einem Gemisch aus Produkt, Salzen, organischen Säuren, Protei-
nen, Zellmatrix, intakten Zellen und weiteren Bestandteilen vor. Dadurch liegt der Anteil
der Kosten der Aufarbeitung an den gesamten Produktionskosten zwischen 15 % (z.B.
bei Ethanol) und mehr als 80 % bei der Herstellung hochwertiger rekombinanter Proteine
[Stanbury u. a. 1995], [Weatherley 1994]. Zumeist wird das Produkt erst im Anschluss an
die fermentative Produktion aufgearbeitet. Eine Abtrennung bereits während des Biopro-
zesses kann jedoch Vorteile bieten, beispielsweise die Vermeidung von Inhibierungen durch
hohe Produktkonzentrationen während des Produktionsprozesses. Daneben kann die An-
zahl der nachfolgenden Aufarbeitungsschritte durch ein In situ-Aufarbeitungsverfahren re-
duziert werden. Ein wirtschaftlicher Vorteil besteht darin, dass Investitionskosten bei einer
kontinuierlichen Aufarbeitung durch die kleineren Volumenströme gesenkt werden können
[Freeman u. a. 1993]. Auch durch eine Rückführung des Nährstoffe enthaltenden Mediums
lassen sich Kosten sparen [Martak u. a. 1997]. Dennoch ist eine In situ-Abtrennung anstelle
einer separaten Produktaufarbeitung nach dem Produktionsende selten. Die Begründung
dafür liegt in den erhöhten Anforderungen, die an ein integriertes Aufarbeitungsverfah-
ren gestellt werden, um eine Beeinträchtigung des Produktionsprozesses zu vermeiden.
So muss ein Einfluss auf die Reaktionsbedingungen und ein Eintrag toxischer Substan-
zen ausgeschlossen werden. Dennoch wurden Produktionsprozesse beschrieben, die durch
eine integrierte Aufarbeitung verbessert werden konnten [Wieczorek und Brauer 1998],
[Gerigk u. a. 2002b], [Maaß u. a. 2002].
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2 Problemstellung und Zielsetzung

Die aromatische Aminosäure L-Phenylalanin ist als Bestandteil des Süßstoffs Aspartam
eine der wichtigsten Aminosäuren. Der Weltmarktbedarf an diesem Produkt ist weiter
steigend. Im Rahmen eines Bioregio-Projektes (Projekt-Nr. 0311644) sollte ein Prozess
zur fermentativen Produktion von L-Phenylalanin mit rekombinanten Escherichia coli

entwickelt werden. Dazu gehörten die Stammentwicklung, die Entwicklung des Fer-
mentationsprozesses und die Entwicklung eines Aufarbeitungsverfahrens, die von den
Kooperationspartnern Institut für Biotechnologie 1 und 2, der DSM Biotech GmbH und
der DSM Research zu erarbeiten waren.

Die Produktionsstämme wurden im Institut für Biotechnologie 1 in Zusammenarbeit
mit der DSM Biotech GmbH durch gezieltes

”
Metabolic Engineering“ entwickelt. Durch

die rationale Entwicklung sollte das Verständnis der Stoffwechselprozesse verbessert und
daraus sukzessiv weitere Verbesserungsmöglichkeiten abgeleitet werden.

Zur Produktion von L-Phenylalanin mit E. coli wurde im Rahmen des Teilprojektes
von Gerigk ein Fermentationsprozess im Zulaufverfahren entwickelt [Gerigk 2001]. Dazu
wurden rekombinante, L-Tyrosin-auxotrophe E. coli Stämme mit Deregulierungen im
Aromatenbiosyntheseweg verwendet. Die Konzentrationen der Substrate Glucose und
L-Tyrosin wurden über die Zufuhrraten geregelt. Damit war ein reproduzierbarer und
für verschiedene Stämme verwendbarer Prozess gegeben. Den Untersuchungen zufolge
war die L-Tyrosin-sensitive DAHP-Synthase (AroF), das Eingangsenzym der Aromaten-
biosynthese, unter L-Tyrosin-limitierten Bedingungen aktiver und führte zu verbesserter
Produktion als eine gegen Feedback-Inhibierung resistente DAHP-Synthase. Eine Glucose-
Konzentration von 5 g/l war als geeignet für die Produktion ermittelt worden. Im 20 l
Bioreaktor wurde nach 50 Stunden eine Produktkonzentration von ≈ 34 g/l erreicht. Die
L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität lag am Ende bei 13,2 mol/mol % und die Raum-
Zeit-Ausbeute bei 0,63 g/(l·h). Zudem wurde ein Scale-up vom 20 l Bioreaktor in den
300 l Pilotbioreaktor durchgeführt. Die Produktbildung nahm in diesen Fermentationen
jedoch in den letzten Prozessstunden stark ab. Diese Abnahme war wahrscheinlich auf
die Inhibierung der DAHP-Synthase AroF durch hohe L-Phenylalanin-Konzentrationen
zurückzuführen [Jossek 2000], [Backman u. a. 1990].

Eine Inhibierung durch L-Phenylalanin kann durch genetische Veränderungen oder
durch prozesstechnische Ansätze umgangen werden. Als technischer Ansatz bietet sich
hierbei die sofortige Abtrennung des Produktes aus dem Fermentationsprozess während
der Produktion an. Dadurch werden eine Produktinhibierung vermieden, die Produktaus-
beute gesteigert und gleichzeitig die Produktionskosten gesenkt [Schuegerl 2000].
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2 Problemstellung und Zielsetzung

Von Maaß wurde mit Untersuchungen zur Reaktivextraktion von L-Phenylalanin
in Hohlfasermembranmodulen zur Abtrennung ein prozesstechnischer Ansatz verfolgt
[Maaß 2001]. Von den für Extraktion- und Rückextraktion getesteten Stoffsystemen
wurde das System aus dem Kationen-selektiven Carrier D2EHPA in dem organischen
Lösungsmittel Kerosin und Schwefelsäure als Akzeptor zur Rückextraktion als optimal
identifiziert. Der Carrier hatte in niedrigen Konzentrationen keinen toxischen, sondern im
Gegenteil einen positiven Effekt auf die Produktion. Basierend auf diesen Untersuchungen
wurde ein Fermentationsprozess mit integrierter L-Phenylalanin-Abtrennung entwickelt.
Dabei dienten die Hohlfasermembranmodule zur Trennung der Fermentationslösung von
der organischen Phase. In einem Experiment im 300 l Pilotbioreaktor mit integrierter
Reaktivextraktion stieg die Produktkonzentration im Vergleich zu einem Experiment ohne
Abtrennung nur um 3 g/l auf 32 g/l und wurde folglich kaum verbessert. Dagegen konnte
die Selektivität von 12,5 mol/mol % auf 16,5 mol/mol % gesteigert werden. Mittels dieses
Prozesses konnte L-Phenylalanin selektiv abgetrennt und aufkonzentriert werden. Nach
der Präzipitation aus der Akzeptorlösung wurde eine Produktreinheit von 98 % erreicht.
Die Aufarbeitung wurde damit auf die drei Schritte Extraktion, Rückextraktion und
Produktreinigung durch Präzipitation reduziert [Maaß 2001], [Gerigk 2001].

Bei diesem Verfahren wurden jedoch technische Probleme festgestellt, die ein Scale-up
verhindern könnten. Die Grenzflächenstabilität zwischen wässriger und organischer
Phase in den Poren der Hohlfasermembranmodule ist abhängig von der transmem-
branen Druckdifferenz. Daher können Druckschwankungen während des Prozesses zu
Phaseninstabilitäten und Durchbrüchen führen, die zum Abbruch des Prozesses führen
würden. Dazu kommt die aufgrund der laminaren Strömung in den Hohlfasern geringe
Stoffübertragung. Dadurch war die L-Phenylalanin-Abtrennung nicht ausreichend, um
die L-Phenylalanin-Konzentration im Bioreaktor niedrig zu halten. Bei der integrier-
ten Extraktion in Hohlfasermembranmodulen wurde weniger als 1/3 des produzierten
L-Phenylalanins abgetrennt. Für ein Scale-up würden demzufolge große Membranflächen
benötigt. Da die Module eine limitierte Standzeit haben, wäre die Verwendung zudem mit
hohen Kosten verbunden. Die Reaktivextraktion selbst kann dennoch als vielversprechende
Abtrennungstechnik angesehen werden.

Im Vergleich zu den beschriebenen Verfahren wurde mit einem gegen Inhibierung
durch L-Phenylalanin resistenten Stamm in einer Fermentation im Zulaufverfahren eine
L-Phenylalanin-Konzentration von 46 g/l bei einer Biomassekonzentration von 40 g/l er-
reicht. Die L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität lag in diesem Prozess nach 50 Stunden bei
17,4 %, die Raum-Zeit-Ausbeute bei 0,85 g/(l·h) [Konstantinov u. a. 1991]. Von Backman
u. a. [Backman u. a. 1990] wurde die Produktion von 50 g/l L-Phenylalanin mit einem
gegen Inhibierung durch L-Phenylalanin resistenten Stamm beschrieben.

Das Ziel dieser Arbeit war die Verbesserung des Verfahrens zur Produktion von
L-Phenylalanin mit rekombinanten Escherichia coli. Dies sollte basierend auf den von
Gerigk und Maaß entwickelten Verfahren erfolgen [Gerigk 2001], [Maaß 2001]. So soll-
ten die Produktkonzentration, die L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität und die Raum-Zeit-
Ausbeute durch prozesstechnische Ansätze gesteigert werden. Dabei sollte bis zum Ende
der Fermentation eine hohe Produktbildungsrate aufrecht erhalten werden. Sowohl Repro-
duzierbarkeit als auch die prinzipielle Möglichkeit eines Scale-up sollten gegeben sein.
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1. L-Phenylalanin-Produktion mit E. coli Stämmen mit unterschiedlichen

Glucoseaufnahmesystemen

Stämme mit unterschiedlichen Glucoseaufnahmesystemen sollten zur L-Phenylalanin-
Produktion eingesetzt, stoffwechselphysiologisch charakterisiert und schließlich der beste
Produzent identifiziert werden. Die zur Verfügung stehenden Stämme waren L-Tyrosin-
auxotroph und enthielten Deregulierungen im Aromatenbiosyntheseweg. Enzyme aus dem
Aromatenbiosyntheseweg wurden plasmidkodiert überexprimiert. Die Glucoseaufnahme
erfolgte entweder über das Glucose-spezifische Phosphotransferase-System oder über
ein heterologes System. Bei letzterem wurde die Glucose über den Glucose-Facilitator
aus Zymomonas mobilis aufgenommen und durch eine Glucokinase phosphoryliert. Im
Gegensatz zur Glucoseaufnahme über das Phosphotransferase-System wird dabei kein
Phosphoenolpyruvat verbraucht. Eine verbesserte Bereitstellung dieses Vorläufermetabo-
liten sollte zu einer höheren L-Phenylalanin-Produktion führen.

Die Kapazität der Glucoseaufnahme der Zellen mit heterologem Glucoseaufnahmesys-
tem war sowohl für das Wachstum als auch die Produktion der Stämme essenziell. Daher
sollte der Einfluss der Glucosekonzentration sowie der Einfluss der Induktion auf die Pro-
duktion untersucht werden. Da die Glucoseaffinität der beiden Glucoseaufnahmesysteme
unterschiedlich ist (Phosphotransferase-System: Km=3–10 µmol/l [Postma u. a. 1993];
Glucose-Facilitator: Km=4,1 mmol/l [Weisser 1996]) war es möglich, dass der Einfluss
der Glucosekonzentration bei beiden Systemen unterschiedlich war. Durch intensive
Prozessanalytik sollte das Verständnis der ablaufenden Stoffwechselvorgänge verbessert
werden. Der beste L-Phenylalanin-Produzent sollte für die weiteren Arbeiten zur Prozess-
verbesserung verwendet werden.

2. Einfluss von Prozessparametern und Identifizierung einer Limitierung oder

Inhibierung der L-Phenylalanin-Produktion

In Vitro-Experimenten zufolge war die Enzymaktivität der L-Tyrosin-sensitiven DAHP-
Synthase (AroF), dem Eingangsenzym der Aromatenbiosynthese, bei einer Temperatur
von 33 oC höher als bei 37 oC [Jossek 2000]. Dagegen ist das Wachstum von E. coli bei
einer Temperatur von 37 ◦C optimal. Bei niedrigerer Temperatur laufen chemische und
enzymatische Reaktionen in der Zelle langsamer ab. Der pH-Wert beeinflusst ebenfalls
die Reaktionsraten verschiedenster Reaktionen und Enzyme [Ingraham und Marr 1996].
Unter Verwendung des besten L-Phenylalanin-Produzenten sollte daher der Einfluss
der Prozessparameter Temperatur und pH-Wert auf den Fermentationsprozess und die
L-Phenylalanin-Produktion untersucht werden.

In der Arbeit von Gerigk wurde deutlich, dass die Produktbildung während des Prozesses
nach 30-40 Stunden abnahm und in einigen Experimenten sogar abbrach [Gerigk 2001]. Als
Ursache war eine Inhibierung der Produktion durch hohe L-Phenylalanin-Konzentrationen
anzunehmen, aber auch eine Inhibierung oder Limitierung durch Mediumkomponenten
oder eine Kombination mehrerer Einflussgrößen war möglich. Um die Einflüsse genauer
zu untersuchen, sollten sowohl Untersuchungen zum Einfluss von Mediumbestandteilen als
auch zum Einfluss hoher L-Phenylalanin-Konzentrationen auf die Produktion durchgeführt
werden.
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2 Problemstellung und Zielsetzung

3. Untersuchungen zur integrierten Produktabtrennung und Aufkonzentrie-

rung mittels Reaktivextraktion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen

Um eine Inhibierung durch hohe L-Phenylalanin-Konzentrationen zu vermeiden, das
System zur integrierten Reaktivextraktion zu vereinfachen und die Produktion zu
verbessern, sollte ein neues Verfahren zur integrierten Abtrennung von L-Phenylalanin
untersucht werden. Dadurch sollte eine hohe Produktbildungsrate mit gleichzeitig hohen
Raum-Zeit-Ausbeuten bis zum Ende der Fermentation aufrecht erhalten werden.

Ein Verfahren zur integrierten Produktabtrennung sollte einfach und robust sein.
Flüssig-Flüssig-Zentrifugen sind robuster als Hohlfasermembranmodule in Bezug auf
Druckschwankungen. Zudem ist in Zentrifugen der Stoffübergang höher, da turbulente
Bedingungen herrschen. Allerdings können dadurch auch größere Mengen von organischem
Lösungsmittel eingetragen werden, die für die Mikroorganismen toxisch sein könnten. Ein
Scale-up ist bei Verwendung von Zentrifugen grundsätzlich möglich.

Bevor Flüssig-Flüssig-Zentrifugen in der Online-Produktabtrennung eingesetzt werden
konnten, war die technische Realisierbarkeit zu zeigen. Dazu sollten insbesondere die
Phasentrennung und die Stabilität des Systems untersucht werden. Weiterhin sollte
die Extraktionsleistung des Systems abhängig von der Zusammensetzung der wässrigen
Phasen und der organischen Phase des Stoffsystems sowie der Zentrifugenparameter
bestimmt werden. Mittels dieser Untersuchungen sollten geeignete Einstellungen für
eine Online-Extraktion ermittelt werden. Diese Einstellungen sollten so gewählt werden,
dass die Konzentration des L-Phenylalanins im Bioreaktor konstant gehalten oder sogar
abgesenkt wurde.

Basierend auf diesen Experimenten sollte die Reaktivextraktion in den Fermenta-
tionsprozess integriert werden. Dazu war eine dauerhaft stabile Zellrückhaltung über
einen Umlauf und die Bereitstellung von zellfreiem Permeat für die Reaktivextraktion zu
gewährleisten. In diesem Umlauf durften die Zellen nicht durch Gradientenbildung und
nachfolgende Sauerstofflimitierung beeinflusst werden.

Zunächst sollte untersucht werden, ob ein stabiles integriertes Extraktionssystem über
die Fermentationsdauer aufrecht erhalten werden konnte. Danach sollte der Einfluss der
Reaktivextraktion auf den Fermentationsprozess und die Zellen untersucht werden. Trat
ein toxischer Effekt auf, so sollten Ansätze zu dessen Vermeidung entwickelt werden.
Schließlich war der Einfluss der Produktabtrennung auf den Gesamtprozess und die
L-Phenylalanin-Produktion zu untersuchen. Durch verschiedene Prozessführungsvarianten
sollte der integrierte Prozess möglichst optimiert werden.

Die integrierte Produktabtrennung sollte durch die Verwendung von Zentrifugalextrak-
toren anstelle von Hohlfasermembranmodulen vereinfacht und der Prozess insgesamt ver-
bessert werden. Durch die verschiedenen in dieser Arbeit zu untersuchenden prozesstechni-
schen Ansätze sollten Parameter wie L-Phenylalanin-Konzentration, Raum-Zeit-Ausbeute
und L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität gesteigert werden.
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3 Stand des Wissens

3.1 Biologische Grundlagen

3.1.1 Escherichia coli

Escherichia coli ist ein Gram-negatives, stäbchenförmiges, peritrich begeißeltes, nicht spo-
renbildendes Bakterium, das zur Gruppe der Enterobacteriaceae gehört. Entdeckt wurde es
1885 von Theodor Escherich als Darmbakterium. Daher dient E. coli auch zum Nachweis
fäkaler Verunreinigungen im Trinkwasser [Schlegel 1992]. E. coli ist der molekularbiologisch
am besten untersuchte Organismus und ist damit zu einem Modellorganismus in Molekular-
und Mikrobiologie geworden [Roempp 1999]. Das Genom von E. coli K12 ist vollständig
sequenziert [Blattner u. a. 1997]. Das Bakterium ist anspruchslos und zeichnet sich durch
schnelles Wachstum auf komplexen Nährmedien mit einer Generationszeit von 0,3–1 h bei
37 ◦C und pH 6–8 aus. Auf synthetischen Nährmedien aus Kohlenstoffquelle, Stickstoff-
quelle und Mineralsalzen ist es einfach zu kultivieren. Als fakultativ anaerobes Bakteri-
um kann E. coli unter aeroben und anaeroben Bedingungen wachsen [Madigan u. a. 1997].
Aufgrund dieser Eigenschaften und der zur Verfügung stehenden molekulargenetischen Me-
thoden wird E. coli häufig als Biokatalysator in biotechnologischen Prozessen verwendet.
Mit der fermentativen Produktion von Insulin hat E. coli industrielle Bedeutung erlangt.
Darüber hinaus wird es beispielsweise zur Produktion von Aminosäuren, Enzymen oder
heterologen Proteinen wie Interferonen oder Somatostatin verwendet [Roempp 1999].

3.1.2 Stoffwechsel in Escherichia coli

E. coli kann Substrate wie Glucose, Fructose, Mannose, Glycerin oder organische Säuren
als Energie- und Kohlenstoffquelle nutzen. Als Substrat in Nährmedien wird häufig Glucose
eingesetzt.

Glucoseaufnahme über das Phosphotransferase-System

Die Glucoseaufnahme in E. coli erfolgt über das Phosphotransferase-System (PT-System)
mittels Gruppentranslokation. Dabei ist der Transport des Substrats an eine chemische
Reaktion, die Phosphorylierung der Glucose, gekoppelt. Die Energie wird von Phos-
phoenolpyruvat (PEP), einem Intermediat der Glykolyse, bereitgestellt, das zu Pyruvat
umgewandelt wird. Das PT-System ist in Abb. 3.1 dargestellt. Die Phosphatgruppe des
PEP wird über eine Phosphorylierungskette aus den Enzymen EI, HPr, EIIA und EIIB
auf das Glucosemolekül übertragen. Die Umwandlung von PEP in Pyruvat wird durch
das unspezifische Protein EI katalysiert. Über das unspezifische Enzym HPr wird die
Phosphatgruppe weiter an die Domäne EIIAGlc des Glucose-spezifischen EII-Proteins
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3 Stand des Wissens

Glucose

Glucose-6-Phosphat

EIIC
Glc

Cytoplasmamembran

EIIA
Glc
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P~Hpr EI
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Periplasma

EIIB
Glc
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Abb. 3.1: Glucoseaufnahme in E. coli über das Phosphotransferase-System; P weist auf
die Phosphorylierung der Enzyme EI, HPr, EIIA und EIIB hin

übertragen und von dort an EIIBGlc. Über die membranständige Domäne EIICGlc,
die einen Transportkanal ausbildet, wird die Glucose in die Zelle aufgenommen. Die
Phosphatgruppe wird auf die Glucose übertragen und Glucose-6-Phosphat wird in das
Zellinnere entlassen [Postma u. a. 1993], [Lengeler u. a. 1999].

Neben dem PT-System für Glucose existieren in der Zelle verschiedene weitere PT-
Systeme für andere Zucker, beispielsweise Fructose und Mannose, die jeweils eine hohe Sub-
stratspezifität haben. Glucose wird mit hoher Affinität über das Glucose-spezifische PT-
System transportiert (Km=3-10 µmol/l1) [Postma u. a. 1993]. Ein Zucker kann über ver-
schiedene PT-Systeme mit unterschiedlicher Affinität aufgenommen werden. Bei höheren
Glucosekonzentrationen kann der Transport z.B. über das Mannose-spezifische PT-System
erfolgen. Die Affinität dieses Systems für Glucose ist deutlich geringer (Km ≈1 mmol/l)
[Ferenci 1996]. Bei externen Glucosekonzentrationen unter 1 mmol/l wird Glucose zusätz-
lich über das Mgl-System, ein ATP-getriebenes System, aufgenommen [Ferenci 1999].

Glucoseaufnahme über ein heterologes System aus Zymomonas mobilis

Zymomonas mobilis ist ein Gram-negatives, anaerobes, aber aerotolerantes Bakterium,
das an der Fermentation zuckerhaltiger Pflanzensäfte beteiligt ist. Z. mobilis wächst auf
Glucose, Fructose oder Saccharose und hat eine hohe Zucker- und Ethanoltoleranz. Es
wächst noch bei Glucosekonzentrationen von bis zu 40 % (v/v) [Swings und DeLey 1977],
[Weuster-Botz 1991]. Die Zucker werden über den Entner-Doudoroff-Weg (2-Keto-3-
Desoxy-6-Phosphogluconat-Weg) zu Pyruvat und weiter zu Ethanol und Kohlendioxid
abgebaut [Sahm u. a. 1992]. Der Entner-Doudoroff-Weg liefert nur je ein Mol ATP,
NADH2 und NADPH2 pro Mol umgesetztes Monosaccharid [Schlegel 1992].

Die Glucoseaufnahme erfolgt in Z. mobilis mittels erleichterter Diffusion (Uniport) über
den Glucose-Facilitator, ein Membranprotein. Dieser Carrier-vermittelte Transport ist un-
abhängig von weiteren Soluten und dem Energiezustand der Zelle. Eine interne Akkumu-
lation von Substrat ist nicht möglich. Die Substrataufnahme wird durch den Substratgra-
dienten angetrieben. Während die Transportrate dieses Systems hoch ist, ist die Affinität

1Die Michaelis-Menten-Konstante Km gibt die Konzentration bei halbmaximaler Transportrate an und
charakterisiert damit die Affinität des Systems für das Substrat.
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Glucose Glucose Glucose-6-Phosphat
GlucokinaseGlucose

Facilitator

Cytoplasmamembran

Cytoplasma

ATP ADP

Abb. 3.2: Heterologes Glucoseaufnahmesystem aus Zymomonas mobilis bestehend aus
Glucose-Facilitator und Glucokinase

niedrig (Km ≈4,1 mmol/l [Weisser 1996]). Nach der Aufnahme wird die Glucose in der
Zelle unter ATP-Verbrauch durch eine Glucokinase phosphoryliert. Das Einbringen des
Glucose-Facilitators in E. coli mit deletiertem PT-System ermöglicht eine Aufnahme von
Glucose [Snoep u. a. 1994], [Weisser u. a. 1995] (siehe Abb. 3.2).

Aerober und Anaerober Stoffwechsel

Als fakultativ anaerober Organismus kann E. coli Energie aerob durch Atmung
oder anaerob durch gemischte Säuregärung gewinnen (siehe Abb. 3.3). Aerob wird
Glucose-6-Phosphat über den Fructose-1,6-Bisphosphatweg (Glycolyse) und den Pentose-
phosphatweg, die zentralen konstitutiven Stoffwechselwege, abgebaut. Ein induzierbarer
Weg ist der 2-Keto-3-Desoxy-6-Phosphogluconat-Weg, über den in E. coli Gluconat
verstoffwechselt wird [Lengeler u. a. 1999].

Bei der Glycolyse wird Glucose-6-Phosphat über mehrere Zwischenstufen zu
Glyceraldehyd-3-Phosphat und über weitere Zwischenstufen unter Bildung von ATP
zu Phosphoenolpyruvat (PEP) umgewandelt. Aus PEP wird Pyruvat gebildet, wobei ATP
entsteht. Phosphoenolpyruvat und Pyuvat sind Ausgangsintermediate für verschiedene
Biosynthesewege. So ist PEP Vorläufermetabolit der Aromatenbiosynthese. Unter Abspal-
tung von Kohlendioxid wird Pyruvat weiter zu Acetyl-CoA umgewandelt. Acetyl-CoA
wird im Tricarbonsäurezyklus (TCS-Zyklus) mit Oxalacetat gekoppelt, woraus Citrat
entsteht. Über Dehydrierungs-, Decarboxylierungs- und Oxidationsreaktionen und Bil-
dung von Kohlendioxid entsteht wieder Oxalacetat. Ausgehend vom TCS-Zyklus werden
verschiedene Zellbestandteile gebildet. Zum Ausgleich der dazu aus dem TCS-Zyklus ent-
zogenen Intermediate wird Oxalacetat über anaplerotische Reaktionen (Auffüllreaktionen)
kontinuierlich regeneriert. Zudem erfolgt über den TCS-Zyklus die Bildung von Energie
in Form von ATP. Die bei der Oxidation der Intermediate frei werdenden Elektronen
werden auf die Coenzyme NAD und FAD übertragen. In der Atmungskette werden die
Reduktionsäquivalente in Form von Elektronen und Wasserstoffprotonen von NADH und
FADH auf Sauerstoff übertragen. Über die Elektronentransportphosphorylierung entsteht
im Gegenzug ATP. E. coli bildet über Glycolyse, TCS-Zyklus und Atmungskette unter
aeroben Bedingungen insgesamt 26 mol ATP pro mol Glucose [Schlegel 1992].
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Abb. 3.3: Wichtige Stoffwechselwege in Escherichia coli ; aerober und anaerober Stoff-
wechsel (PEP: Phosphoenolpyruvat, Tal: Transaldolase, Tkt: Transketolase, Pps: PEP-
Synthase, Pyk: Pyruvatkinase, Ppc: PEP-Carboxylase, Pck: PEP-Carboxykinase)
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3.1 Biologische Grundlagen

Über den oxidativen Pentosephosphatweg werden Hexosephosphate und Pentosephos-
phate ineinander umgewandelt. Reduktionsäquivalente (NADPH) und Pentosen für die
Biosynthese, wie das für die Nucleotidsynthese wichtige Ribose-5-Phosphat werden gebil-
det. Zudem entsteht Erythrose-4-Phosphat, das für die Synthese aromatischer Metabolite
verwendet wird.

Unter anaeroben Bedingungen ist kein Sauerstoff als Elektronenakzeptor vorhanden.
E. coli gewinnt unter diesen Bedingungen Energie durch gemischte Säuregärung. Die
Spaltprodukte der Glucose dienen dabei zugleich als Elektronendonatoren und -akzeptoren.
Aus Pyruvat werden Lactat und Formiat gebildet. Formiat wird zu Kohlendioxid und
Wasserstoff umgewandelt. Acetyl-CoA wird zu Acetat und Ethanol metabolisiert. Bei
der Bildung von Acetat entsteht ATP. Aus Phosphoenolpyruvat wird Succinat gebildet
[Boeck und Sawers 1996]. Pro mol Glucose werden nur 1–4 mol ATP gebildet. Um
ausreichend Energie zu gewinnen, muss daher mehr Substrat umgesetzt werden als bei
aerobem Stoffwechsel [Schlegel 1992].

Auch unter aeroben Bedingungen und dabei hohen Glucosekonzentrationen kann Ace-
tat gebildet werden. Die aerobe Acetatbildung wird als Glucose-Überschussstoffwechsel
oder bakterieller Crabtree-Effekt bezeichnet. Abbauprodukte aus der Glycolyse akkumu-
lieren. Acetyl-CoA wird über Acetyl-Phosphat zu Acetat umgesetzt. Der Überschuss-
stoffwechsel kann auch als Ungleichgewicht zwischen Substrataufnahme und dem Be-
darf der Zelle für Biosynthese und Energieproduktion beschrieben werden [Holms 1996].
Durch die Acetatbildung wird Energie gewonnen. Pro mol Acetat wird ein mol ATP
gebildet [Ko u. a. 1993]. Damit könnte der Zelle eine zusätzliche Möglichkeit zur ATP-
Gewinnung zur Verfügung stehen, wenn die respiratorische Kapazität der Zelle erschöpft
ist [Andersen und von Meyenburg 1980]. Die aerobe Acetatproduktion inhibiert jedoch
Wachstum und Proteinproduktion [Luli und Strohl 1990], [Shimizu u. a. 1988]. Eine Re-
duzierung der Acetatbildung kann durch genetische Veränderungen der Zellen erreicht wer-
den. So wurde bei Zellen mit inaktivem PT-System keine Acetatproduktion beobachtet,
jedoch war die Wachstumsrate gleichzeitig um 50 % reduziert [Ponce u. a. 1998]. Daneben
kann eine Reduzierung der aeroben Acetatbildung durch die Erhöhung der anaplerotischen
Flüsse erreicht werden [Farmer und Liao 1997].

Aromatenbiosynthese

Die aromatischen Aminosäuren L-Phenylalanin, L-Tyrosin und L-Tryptophan werden über
den Aromatenbiosyntheseweg gebildet, der in Abb. 3.4 dargestellt ist. Phosphoenolpyruvat
(PEP) aus der Glycolyse und Erythrose-4-Phosphat (E4P) aus dem Pentosephosphatweg
werden in der Eingangsreaktion des Aromatenbiosyntheseweges durch drei Isoenzyme
der 3-Desoxy-D-Arabino-Heptulosonat-7-Phosphat-Synthase (DAHP-Synthase) zu DAHP
kondensiert. Daraus entsteht über Shikimat und mehrere Zwischenschritte unter Einbau
eines zweiten PEP-Moleküls Chorismat. Aus Chorismat wird über Anthranilat in mehreren
Schritten L-Tryptophan gebildet. L-Tyrosin und L-Phenylalanin werden über Prephe-
nat und Phenylpyruvat, bzw. 4-Hydroxyphenylpyruvat aus Chorismat gebildet. Neben
den aromatischen Aminosäuren werden Ausgangsmetabolite für die Synthese von para-
Aminobenzoesäure, Folsäure, Menachinon und weiterer Metabolite gebildet [Pittard 1996].
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Abb. 3.4: Schema des Aromatenbiosyntheseweges in Escherichia coli mit den aromatischen
Aminosäuren L-Tryptophan, L-Phenylalanin und L-Tyrosin
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3.1 Biologische Grundlagen

Der Aromatenbiosyntheseweg ist sowohl durch die genetische Regulation über At-
tenuation und Repression, als auch durch die Endprodukthemmung von Enzymen
reguliert [Pittard 1996]. Über diese Systeme wird die Produktion aromatischer Metabolite
genau an den Bedarf der Zelle angepasst. Sowohl die DAHP-Synthase als auch die
Enzyme Chorismatmutase/Prephenatdehydratase bzw. Prephenatdeydrogenase werden
durch die Endprodukte gehemmt. Die drei Isoenzyme der DAHP-Synthase sind Eisen-
abhängige Metalloenzyme, die allosterisch durch L-Tyrosin (AroF), L-Phenylalanin
(AroG) und L-Tryptophan (AroH) inhibiert werden. Abhängig von ihrer Konzentra-
tion hemmen die Aminosäuren L-Phenylalanin und L-Tyrosin die jeweils spezifische
DAHP-Synthase bis zu 95 %, während die durch aroH kodierte DAHP-Synthase
nur zu maximal 60 % durch L-Tryptophan inhibiert wird. Die L-Tyrosin-spezifische
DAHP-Synthase ist auch auf der Ebene der Transkription reguliert, wobei die aro-
matische Aminosäure als Korepressor dient. Die Repression erfolgt durch Aktivierung
des tyrR-Regulons [Pittard 1996]. Bereits bei 36 mg/l L-Tyrosin liegt die Inhibierung
der Enzymaktivität bei 86 % [Foerberg und Haeggstroem 1988]. Das Gen aroL, das
die Magnesium-abhängige Shikimatkinase II kodiert, wird bei erhöhten L-Tyrosin und
L-Tryphophan-Konzentrationen ebenfalls auf Transkriptionsebene durch Aktivierung des
tyrR-Regulons reprimiert. Es erfolgt eine Reduktion bis auf 10 % [Ely und Pittard 1979].
Die Chorismatmutase/Prephenatdehydrogenase wird durch Attenuation durch L-Tyrosin,
die Chorismatmutase/Prephenatdehydratase durch Attenuation durch L-Phenylalanin
reprimiert. Darüber hinaus wurde eine Feedback-Inhibierung der Shikimat-Dehydrogenase
durch Shikimat festgestellt [Dell und Frost 1993]. Alle anderen an der Aromatenbiosyn-
these beteiligten Enzyme werden nicht reguliert bzw. die Mechanismen sind nicht bekannt.

Die aromatischen Aminosäuren werden über das allgemeine Transportprotein AroP so-
wie über für die einzelnen Aminosäuren spezifische Proteine in die Zelle transportiert
[Sarsero u. a. 1991], [Pi u. a. 1991]. Liegen die Aminosäuren in mikromolarer Konzentra-
tion vor erfolgt eine Diffusion über die lipophile Membran [Diaz u. a. 2001]. Ein Carrier-
vermittelter Export der aromatischen Aminosäuren, wie beispielsweise für Lysin bei Cory-

nebacterium glutamicum beschrieben, ist hingegen nicht bekannt [Bröer und Krämer 1991].

3.1.3 L-Phenylalanin-Biosynthese in Produktionsstämmen

L-Phenylalanin wird in einem E. coli Wildtyp-Stamm nur für den eigenen Bedarf syntheti-
siert. Eine Überproduktion von L-Phenylalanin kann sowohl durch klassische Mutagenese
als auch durch gezieltes

”
Pathway Engineering“ erreicht werden [Bongaerts u. a. 2001].

Für eine rationale Entwicklung definierter Produktionsstämme über
”
Metabolic Enginee-

ring“, die bei optimalem Wachstum und unter Vermeidung unerwünschter Nebenprodukte
zu erhöhter Produktivität führen soll, ist eine genaue Kenntnis der Stoffwechselwege und
Regulationsvorgänge notwendig. Mittels Stoffwechseluntersuchungen können bei Stämmen
mit definierten Mutationen wiederum Rückschlüsse auf intrazelluläre Vorgänge gezogen
und daraus weitere Verbesserungsmöglichkeiten abgeleitet werden.

Genetische Veränderungen im Aromatenbiosyntheseweg

Die katalytische Aktivität der DAHP-Synthase (AroF) konnte entweder durch Expression
eines nicht allosterisch durch L-Tyrosin regulierten Enzyms [Frost und Draths 1995],
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3 Stand des Wissens

[Backman u. a. 1990] oder durch einfache Überexpression der Wildtyp-DAHP-Synthase
unter L-Tyrosin-Limitierung erhöht werden [Gerigk 2001]. Durch Ersetzen der Chorismat-
mutase/Prephenatdehydratase (PheA) durch eine deregulierte Variante wurde eine erhöhte
L-Phenylalanin-Produktion erreicht [Backman u. a. 1990], [Frost und Lievense 1994].

Die Inhibierung der durch das tyrR-Regulon regulierten Reaktion der Shikimat-
kinase II (AroL) und die daraus folgende Limitierung konnte durch Überexpression
aufgehoben werden [Lawley und Pittard 1994]. Als weitere limitierende Schritte in
der Aromatenbiosynthese wurden die durch die 3-Dehydroquinat-Synthase (AroB),
die 5-Enolpyruvyl-3-phosphat-Synthase (AroA) und die Chorismat-Synthase (AroC)
katalysierten Reaktionen identifiziert. Durch eine Erhöhung der Expression von AroB,
AroA und AroC neben AroL wurde der Fluss durch die Aromatenbiosynthese deutlich
verbessert und die entsprechenden Intermediate nicht mehr im Überstand nachge-
wiesen. Mit der Überexpression von AroL wurde gleichzeitig die Limitierung durch
die Shikimatdehydrogenase (AroE) aufgehoben, da kein Shikimat mehr angehäuft wur-
de, das auf dieses Enzym eine Feedback-Inhibierung ausüben konnte [Dell und Frost 1993].

Die Produktion von L-Tyrosin in Konkurrenz zu L-Phenylalanin kann durch eine
Deletion des Gens tyrA für die Chorismatmutase/Prephenatdehydrogenase ausgeschaltet
werden. Dadurch sind die Stämme L-Tyrosin-auxotroph und müssen bei der Kultivierung
mit L-Tyrosin supplementiert werden [Maiti und Chatterjee 1990].

Mittels klassischer genetischer Methoden konnte ein undefinierter Stamm mit ver-
bessertem L-Phenylalanin-Export isoliert werden, der eine L-Phenylalanin-Produktion
ermöglichte, die vergleichbar mit einem im Aromatenbiosyntheseweg deregulierten Stamm
ist [Grinter 1998].

Genetische Veränderungen im Zentralstoffwechsel

Für die Produktion aromatischer Metabolite kann die Versorgung mit den Vorläufermeta-
boliten PEP und E4P über die genetischen Veränderungen im Aromatenbiosyntheseweg
hinaus eine weitere Limitierung darstellen [Frost und Draths 1995].

Die Synthese von E4P wird durch Transketolase (Tkt) und Transaldolase (Tal) kata-
lysiert [Sprenger 1995]. Durch Tkt-Überexpression wurde die Verfügbarkeit von E4P für
die Aromatenbiosynthese erhöht [Draths u. a. 1992], [Li u. a. 1999], [Patnaik u. a. 1995].
Eine Überexpression der Transaldolase führte ebenfalls zu einer besseren Verfügbarkeit
von E4P [Lu und Liao 1997], [Sprenger u. a. 1998], [Kraemer 2000]. Liao u. a. konnten
hingegen keinen Einfluss durch die Transaldolase feststellen [Liao u. a. 1996].

Die Verteilung des zentralen Stoffwechselintermediats PEP in der Zelle ist in Abb. 3.5
dargestellt. Das Phosphotransferase-System ist der

”
Hauptkonsument“ von PEP. Bei der

Glucoseaufnahme über das Phosphotransferase-System wird stöchiometrisch ein mol PEP
zur Aufnahme und Phosphorylierung von einem mol Glucose verbraucht, das nicht mehr
für die Aromatenbiosynthese zur Verfügung steht [Fraenkel 1996]. Außerdem werden große
Teile über die PEP-Carboxylase zu Oxalacetat und über die Pyruvatkinasen zu Pyruvat
umgesetzt (vgl. Abb. 3.3).
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Abb. 3.5: Verteilung von Phosphoenolpyruvat (PEP) in Escherichia coli [Holms 1986]

Bei Stämmen mit Glucoseaufnahme über ein PEP-unabhängiges Galaktoseper-
measesystem2 und Phosphorylierung über die Glucokinase aus E. coli konnte eine
verstärkte DAHP-Produktion in Schüttelkolben gezeigt werden [Flores u. a. 1996],
[Gosset u. a. 1996], [Baez u. a. 2001]. Aufgrund der klassischen Selektion in kontinu-
ierlicher Kultur waren die Stämme jedoch relativ undefiniert. Bei Glucoseaufnahme
über die Galactosepermease wurde im Bioreaktor keine verbesserte L-Phenylalanin-
Produktion erreicht, aber weniger Nebenprodukte wie Acetat, Formiat, Ethanol, Lactat
oder Succinat gebildet, vermutlich durch einen geringeren Kohlenstofffluss zum Pyruvat
[Chen u. a. 1997]. Durch Glucoseaufnahme über ein heterologes, PEP-unabhängiges Sys-
tem aus Glucose-Facilitator und Glucokinase aus Z. mobilis konnte die DAHP-Ausbeute
in Schüttelkolbenexperimenten erhöht werden [Sprenger u. a. 1998], [Kraemer 2000].
Die Shikimatproduktion konnte in einem Stamm mit Glucoseaufnahme über Glucose-
Facilitator und Glucokinase aus Z. mobilis und zusätzlicher Expression der Transketolase
deutlich gesteigert werden [Gibson u. a. 2001], [Chandran u. a. 2003]. Eine Steigerung
der 3-Dehydroshikimat-Produktion konnte durch Kultivierung eines Produzenten mit
Tkt-Überexpression auf einer Mischung aus Glucose, Arabinose und Xylose erreicht werden
[Li und Frost 1999a]. Die Pentosen Arabinose und Xylose werden über PEP-unabhängige,
hochaffine Permease-Transportsysteme aufgenommen.

Durch eine Überexpression der PEP-Synthase und der Transketolase wurde eine
Verdopplung der DAHP-Produktion erreicht [Patnaik und Liao 1994], [Yi u. a. 2002],
während die Überexpression nur eines der beiden Enzyme keine Wirkung hatte
[Patnaik u. a. 1995]. Eine Inaktivierung der Pyruvatkinasen führte ebenfalls zu ei-
nem verbesserten Fluss in die Aromatenbiosynthese [Gosset u. a. 1996] und in die
L-Phenylalanin-Produktion [Grinter 1998]. Eine weitere Erhöhung konnte durch zusätzli-
che Überexpression der Transketolase erreicht werden [Gosset u. a. 1996]. Die Ausschaltung
der PEP-Carboxylase hatte keinen erhöhten Fluss in die Aromatenbiosynthese zur Folge
[Patnaik und Liao 1994], [Anderlei 2002]. Dagegen hatten Miller u. a. [Miller u. a. 1987]
eine Erhöhung der L-Phenylalanin-Produktion, aber auch der Acetat- und Pyruvatproduk-

2Bei der Glucoseaufnahme über die Galaktosepermease wird die Glucose durch Kotransport eines Protons
über dieses membranständige Enzym in die Zelle aufgenommen
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3 Stand des Wissens

tion festgestellt, allerdings bei verdoppelter Generationszeit unter Supplementierung mit
C4-Verbindungen. Die PEP-Verfügbarkeit konnte darüber hinaus durch Einbringen der Py-
ruvatcarboxylase aus Corynebacterium glutamicum erhöht werden [Anderlei 2002]. Durch
eine Überexpression der Transketolase und der PEP-Carboxykinase bei Wachstum auf
Glucose und Succinat konnte die DHS-Produktion verbessert werden [Li und Frost 1999b].

Systeme zur Gen-Expression

Die Expression von zelleigenen oder heterologen Genen kann chromosomal oder über Plas-
midsysteme erfolgen. Vorteil der chromosomalen Integration ist die Stabilität des Genpro-
duktes [Snell u. a. 1996]. Die Expression kann allerdings selbst unter Kontrolle eines star-
ken Promotors unzureichend sein [Kreutzer 2000]. Eine stärkere Expression kann durch
Verwendung von Plasmidsystemen mit höherer Kopienzahl und einem starken Promo-
tor erreicht werden [Berry 1996]. Der Zeitpunkt der Expression kann durch Verwendung
eines induzierbaren Promotors beeinflusst werden. Der starke Ptac-Promotor ist durch
1-Isopropyl-ß-thiogalactosid (IPTG) induzierbar und nicht durch Glucose reguliert3. IPTG,
ein Galactosid, wird nicht von dem Enzym ß-Galactosidase gespalten und demzufolge nicht
verstoffwechselt, wodurch ein konstantes Induktionsniveau sichergestellt wird. Bei einem
Einsatz in der fermentativen Produktion zur Expression heterologer Proteine ist die In-
duktorkonzentration und die Art der Zugabe wichtig [Altenbach-Rehm 2000]. Der Einfluss
der Induktion ist dabei vom biologischen System und dem Stress, der durch die Fremd-
proteinproduktion auf den Zellstoffwechsel ausgeübt wird, abhängig. Das Wachstum wird
durch IPTG reduziert. IPTG-Konzentrationen über 4 mmol/l sind toxisch für die Zellen
und führen zu Plasmidinstabilität, zum verfrühten Übergang in die stationäre Phase oder
sogar zum Absterben der Zellen [Donovan u. a. 1996].

3.2 Bioprozessentwicklung

3.2.1 Bioreaktoren

Bioreaktoren dienen als Reaktionsgefäße zur Kultivierung von Biokatalysatoren unter de-
finierten Bedingungen. Es werden verschiedene Arten von Reaktoren unterschieden. In
Oberflächenreaktoren ist die Biomasse an einen festen Träger gebunden oder schwimmt an
der Oberfläche. Weiter verbreitet ist die Submerskultur, bei der die Zellen suspendiert in
flüssigem Nährmedium vorliegen. Das Nährmedium wird durchmischt. Die zu kultivieren-
den Zellen werden in aerober Kultur mit Sauerstoff versorgt und gasförmige Stoffwechsel-
produkte abgeführt. Eine weitere Klassifizierung der Reaktoren erfolgt nach Energieeintrag
und Strömungsführung [Schuegerl und Bellgardt 2000]. Es gibt Rührkessel, Schlaufen- und

3Der Ptac-Promotor leitet sich aus dem Plac-Promotor ab. Bei diesem wird die Transkription durch
Katabolit-Repression gesteuert. Die Lac-Gene zur Verstoffwechslung von Lactose sind in Anwesenheit
von Glucose inaktiv. In Abwesenheit von Glucose steigt der cAMP-Spiegel. cAMP bindet an das CAP-
Protein, das an die DNA bindet, wodurch die Affinität der RNA-Polymerase zum Promotor erhöht
wird und eine Expression erfolgt (positive Kontrolle). Bei beiden Systemen wird der Repressor der
Genexpression durch das Gen lacI hergestellt. Dieser bindet an die DNA. IPTG bindet wie Lactose an
den Repressor zur Aufhebung der Repression.
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Blasensäulenreaktoren. Der Rührkessel ist aufgrund seiner universellen und flexiblen Ein-
setzbarkeit am weitesten verbreitet. Bioreaktoren unterscheiden sich darüber hinaus je
nach Anwendung in der Größe. Schüttelkolben werden wegen ihren einfachen Handhabung
und den geringen Kosten oftmals zur grundlegenden Charakterisierung von Biokatalysa-
toren verwendet, während die weitere Prozessentwicklung im Labor- und Pilotbioreaktor
bis hin zum Produktionsbioreaktor erfolgt. Dabei spielen Hydrodynamik, Leistungseintrag,
Durchmischung und Stofftransport im Bioreaktor eine Rolle.

3.2.2 Prozessführung in Bioreaktoren

Neben der Wahl eines geeigneten Reaktortyps ist die Reaktionsführung entscheidend.
Dabei wird zwischen Satzverfahren (engl. Batch, geschlossenes Verfahren), Zulaufverfahren
(engl. Fed-Batch, teiloffen) und kontinuierlichem Verfahren (offen) unterschieden. In der
industriellen Produktion werden Satzverfahren und Zulaufverfahren bevorzugt verwendet,
um Probleme mit der Stabilität von Produktionsorganismen und der Sterilität bei langer
Prozessdauer zu vermeiden [Schuegerl und Bellgardt 2000].

In Abb. 3.6 ist ein idealer Rührkesselreaktor im Satz-, im Zulauf- und im kontinuierlichen
Verfahren dargestellt. Zur Vereinfachung wird von einem idealen System ausgegangen. Die
allgemeine Bilanzgleichung zur Beschreibung des Systems lautet:

d(V · ci)

dt
= V̇ein · ci,ein − V̇aus · ci,aus ± ri · V (3.1)

mit4:
V Fermentationsvolumen [l]
ci Konzentration der Komponente i [mmol/l]
ci,ein Eingangskonzentration [mmol/l]
ci,aus Ausgangskonzentration [mmol/l]

V̇ein Volumenstrom des Zulauf [l/h]

V̇aus Volumenstrom des Ablaufs [l/h]
ri spez. Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i [mmol/(l·h)]
i Substrat (S), Biomasse (X), Produkt (P)

Satzverfahren (Batch)

Bei diesem Verfahren werden alle Medienbestandteile im Bioreaktor vorgelegt. Nur
Sauerstoff und Korrekturmittel, zu denen Säure, Lauge oder Antischaummittel gehören,
werden zugegeben. Wachstum und Produktion erfolgen bis zu dem Zeitpunkt, an dem eine
der Mediumkomponenten aufgebraucht ist oder die Anhäufung eines Produkts inhibierend
wirkt. Die Zellzahl lässt sich bei Verwertung von nur einem Substrat mit der allgemeinen
sigmoiden Wachstumskurve beschreiben, bestehend aus der Lag-Phase, in der sich die Zel-
len auf die Nährstoff- und Reaktionsbedingungen einstellen, der exponentiellen Phase mit
maximalem Wachstum, der stationären Phase und der Absterbephase [Schlegel 1992]. Der

4Anstelle von SI-Einheiten sind die Einheiten angegeben, die zur Berechnung entsprechender Größen
verwendet wurden.
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Abb. 3.6: Schematische Darstellung eines idealen Rührreaktors im Satz-, Zulauf- und kon-
tinuierlichen Verfahren

apparative Aufwand ist gering, aber durch Limitierungen im Medium oder Inhibierungen
durch Produkte oder Nebenprodukte ist der Prozess zeitlich eingeschränkt.

Für eine Fermentation im Satz-Verfahren gelten die folgenden Bedingungen:

V = konst. (3.2)

V̇ein = V̇aus = 0 (3.3)

ci = f(t) (3.4)

Daraus ergibt sich abgeleitet aus der allgemeinen Massenbilanz:

dci

dt
= ±ri (3.5)

Zulaufverfahren (Fed-Batch)

Im Gegensatz zum Satzverfahren werden beim Zulaufverfahren limitierende Medienbe-
standteile nachdosiert, um Wachstums- oder Produktbildungsphase zu verlängern. Das
Volumen nimmt zu. Durch Regelung oder Steuerung der Substratzufuhr können optimale
Bedingungen für Wachstum und Produktion geschaffen werden. Beispielsweise kann
das Substrat limitierend zugeführt werden, da hohe Substratkonzentrationen oftmals
inhibierend auf die Zellen wirken. Darüber hinaus können Viskositätseffekte bei der
Produktion hochviskoser Biopolymere reduziert werden. Eine Aufkonzentrierung des
Produkts oder der Nebenprodukte bis zu inhibierenden Konzentrationen kann verringert
werden. Mit diesem Verfahren werden höhere Zelldichten, längere Prozessdauer und
höhere Produktkonzentrationen als im Satzverfahren erreicht. Nachteil des Satz- und des
Zulaufverfahrens ist die relativ geringe Produktivität, da der Bioreaktor zwischen den
Kultivierungen gereinigt und der Prozess mit niedrigen Zelldichten neu gestartet werden
muss [Schuegerl und Bellgardt 2000].

Als modifiziertes Verfahren ist das
”
repetitive“ Zulaufverfahren zu nennen. Dabei wird

während des Fermentationsprozesses ein Teil des Biomasse-haltigen Fermentationsme-
diums oder durch Biomasserückhaltung gewonnener zellfreier Fermentationsüberstand
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entnommen und neues Medium zugeführt. Dadurch kann der Prozess verlängert werden,
da inhibierende Substanzen entfernt und limitierende Substanzen zugeführt werden können.

Für eine Fermentation im Zulaufverfahren gelten die folgenden Bedingungen:

V = f(t) (3.6)

V̇ein = f(t) (3.7)

V̇aus = 0 (3.8)

ci = f(t) (3.9)

Daraus ergibt sich abgeleitet aus der allgemeinen Massenbilanz:

d(V · ci)

dt
= V̇ein · ci,ein ± ri · V (3.10)

Bei nutristatischer Prozessführung, d.h. konstanter Konzentration des Substrats im Reak-
tor, gilt:

V̇ein = f(σ) (3.11)

cS = konst. (3.12)

Kontinuierliches Verfahren

Bei diesem Verfahren wird kontinuierlich steriles Medium zu- und Zellen enthaltendes
Medium abgeführt. Zu- und Abfuhr erfolgen normalerweise mit gleichen Raten, so dass
ein

”
Fließgleichgewicht“ erreicht wird und das Arbeitsvolumen konstant ist. Es gibt

unterschiedliche Betriebsweisen. Im Chemostaten wird die Zufuhrrate konstant gehalten.
Im Turbidostaten wird die Zellkonzentration durch die Zufuhr kontrolliert. Die Kontrolle
im Auxostaten erfolgt durch den pH-Wert. Bei der nutristatischen Prozessführung wird die
Konzentration eines Substrats im Reaktor konstant gehalten. Die kontinuierliche Kultur
ist für Produkte geeignet, die wachstumsgekoppelt produziert werden. Ein Vorteil ist die
hohe erreichbare Produktivität, die sich durch die konstanten Reaktionsbedingungen und
die Minimierung der Reinigungszeiten ergibt. Gegen den kontinuierlichen Betrieb sprechen
unter anderem Sterilitätsprobleme und die mögliche Instabilität der produzierenden
Zellen. Ist die Produktkonzentration niedrig, so wird die Aufarbeitung erschwert. Eine
modifizierte Form ist die kontinuierliche Kultivierung mit Zellrückhaltung, bei der hohe
Zellkonzentrationen und dadurch eine relativ höhere Fließgleichgewichtskapazität aufrecht
erhalten werden können. Dabei werden möglicherweise inhibierende Produkte verdünnt.
Zellrückhaltung und Verweilzeitentkopplung werden zudem in der anaeroben Abwasserrei-
nigung eingesetzt, bei der niedrige Substratkonzentrationen vorliegen [Fritsche 1998].

Für eine Fermentation im kontinuierlichen Verfahren gelten die folgenden Bedingungen:

V = konst. (3.13)

V̇ein = V̇aus (3.14)

ci = konst. (3.15)
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3 Stand des Wissens

Daraus ergibt sich abgeleitet aus der allgemeinen Massenbilanz:

D · (ci,ein − ci,aus) = ri (3.16)

mit : D =
1

τ
=

V̇

V
(3.17)

mit:
D Durchflussrate [h−1]
τ mittlere Verweilzeit [h]

Im Fließgleichgewicht gilt unter der Annahme, dass der Erhaltungsstoffwechsel ver-
nachlässigbar ist:

D = µ = konst. (3.18)

3.2.3 Kinetische Parameter (Zulaufverfahren)

Wachstum

Ein Maß für das Wachstum ist die Wachstumsgeschwindigkeit. Die Biomasse-spezifische
Wachstumsrate (µ) beschreibt die Änderung der Biomassekonzentration über die Zeit. Für
eine Satzkultur gilt:

µ =
1

cX

·

dcX

dt
(3.19)

Im Zulaufbetrieb berechnet sich die Wachstumrate wie folgt:

µ =
1

cX

·

(

dcX

dt
+

V̇

V
· cX

)

(3.20)

Substratverbrauch

Für die auf die Biomasse bezogene Substratverbrauchsrate (σ) gilt im Zulaufverfahren:

σ =
1

cX

·

(

V̇

V
· (cS − cS,ein) −

dcS

dt

)

(3.21)

mit:
cS,ein Substratkonzentration im Zulauf [mmol/l]

Produktbildung

Für die auf die Biomasse bezogene Produktbildungsrate (π) gilt im Zulaufverfahren:

π =
1

cX

·

(

dcP

dt
+

V̇

V
· cP

)

(3.22)
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Selektive Größen

Zur weiteren Beschreibung des Prozesses werden differentielle Selektivitäten definiert: die
Biomasse-Substrat-Selektivität (YXS), die Produkt-Biomasse-Selektivität (YPX) und die
Produkt-Substrat-Selektivität (YPS):

YXS =
µ

σ
(3.23)

YPX =
π

µ
(3.24)

YPS =
π

σ
(3.25)

Zur Beurteilung des Gesamtprozesses wird die integrale Selektivität YPS herangezogen, die
das Verhältnis der Produktmenge (P) zur Substratmenge (S) angibt:

Int. YPS =
Pt − Pt=0

St − St=0

(3.26)

Die integrale Raum-Zeit-Ausbeute (RZA) berechnet sich wie folgt:

RZA =
cPt

− cPt=0

t
(3.27)

Sauerstoffverbrauch und Kohlendioxidbildung

Die Bestimmung des Sauerstoffverbrauchs und der Kohlendioxidbildung erfolgt über
die Massenbilanz in der Gasphase. Die Konzentrationen in der Flüssigphase werden
vernachlässigt5. Für die Sauerstofftransferrate (OTR) und die Kohlendioxidtransferrate
(CTR) gilt:

OTR =
V̇g · ([O2]ein − [O2]aus)

V
(3.28)

CTR =
V̇g · ([CO2]aus − [CO2]ein)

V
(3.29)

mit:
V̇g Gasvolumenstrom [l/h]
[O2], [CO2] Konzentration von O2, CO2

ein, aus Zuluft, Abluft

Für die Sauerstoffaufnahmerate (OUR) und die Kohlendioxidbildungsrate (CER) ergibt
sich daraus über einige Zwischenschritte:

OUR =
V̇

ein
g

V · 22, 414
·

(

Y
ein
O2

−

(1 − Y
ein
O2

− Y
ein
CO2

)

(1 − Y
aus
O2

− Y
aus
CO2

)
· Y

aus
O2

)

(3.30)

CER =
V̇

ein
g

V · 22, 414
·

(

Y
aus
CO2

−

(1 − Y
ein
O2

− Y
ein
CO2

)

(1 − Y
aus
O2

− Y
aus
CO2

)
· Y

ein
CO2

)

(3.31)

mit:
YCO2

Kohlendioxidanteil
YO2

Sauerstoffanteil

5Die Löslichkeit von Kohlendioxid in der Flüssigphase ändert sich abhängig von pH-Wert und Druck, so
dass die Bilanzierung dadurch beeinflusst wird.
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3.2.4 Kohlenstoffbilanz (Zulaufverfahren)

Für den Kohlenstoff kann eine Massenbilanz aufgestellt werden. Die Kohlenstoffbilan-
zierung dient der Überprüfung der Analysen, insbesondere der Genauigkeit und der
Vollständigkeit. Kann die Bilanz nicht zu annähernd 100 % geschlossen werden, so wurden
entweder nicht alle Stoffwechselprodukte nachgewiesen oder aber die Analytikmethoden
sind zu stark fehlerbehaftet [Schell u. a. 2002]. Die Bilanz ergibt sich aus dem Massenfluss
in den Bioreaktor abzüglich des Massenflusses aus dem Bioreaktor. Die allgemeine Form
der Massenbilanz für einen Prozess im Zulaufverfahren lautet wie folgt:

∑

(CS,t=0 + CS,zu − CS,t) = (CX,t − CX,t=0) + CP,t +
∑

CNP,t + CCO2,t (3.32)

mit:
C Kohlenstoffmenge in Substrat (S), Biomasse (X), Produkt (P), [mol]

Nebenprodukten (NP), Kohlendioxid (CO2)

Das Kohlendioxid, das über die Zuluft in den Reaktor eingetragen wird, im Bioreak-
tor gelöst vorliegendes Kohlendioxid sowie der Wassergehalt der Luft werden dabei ver-
nachlässigt.

3.2.5 Verfahren zur Herstellung von L-Phenylalanin

Zur Produktion von L-Phenylalanin hat es in der Vergangenheit verschiedenste Ansätze
gegeben. Isolierte Enzyme wurden zur Produktion verwendet, z.B. aus Pseudomonas

putida [Ziehr u. a. 1987], Brevibacterium sp. [Hummel u. a. 1987] oder Paracoccus de-

nitrificans [Nakamichi u. a. 1989]. Ganzzellbiotransformationen von Phenylpyruvat zu
L-Phenylalanin wurden beispielsweise mit ruhenden [Then u. a. 1987], immobilisierten
[Wood und Calton 1988] und wachsenden [Chao u. a. 1999] Escherichia coli beschrieben.
Ein Beispiel ist die stereo- and enantioselektive Addition von Ammonium an Trans-
Zinnsäure, die durch das Enzym L-Phenylalanin-Ammoniumlyase katalysiert wird und in
der industriellen Produktion Anwendung fand [McGuire 1986].

Die DSM verwendet ein chemisches Verfahren zur Herstellung von D-/L-Phenylalanin-
Methylester, das zur Herstellung von Aspartam in einem chemo-enzymatisches Verfahren
eingesetzt wird [Schmid u. a. 2001]. Dabei wird neben D-/L-Phenylalanin-Methylester
auch Fumarsäure chemisch synthetisiert. Die enantioselektive Addition von Ammonium an
Fumarsäure zu Z-Aspartat wird von dem Enzym Aspartase katalysiert. Das Enzym Ther-
molysin katalysiert selektiv die Reaktion von Z-Aspartat mit L-Phenylalanin-Methylester
aus dem racemischen Gemisch zu Z-Aspartam, das durch katalytische Hydrogenie-
rung zu Aspartam umgewandelt wird (L-α-Aspartyl-L-Phenylalanin-Methylester). Das
D-Phenylalanin wird racemisiert und recycelt.

Neben den genannten Produktionsverfahren wurden verschiedene Fermentati-
onsprozesse zur L-Phenylalanin-Produktion beschrieben. Hierbei wurden als Or-
ganismen unter anderem genetisch veränderte Brevibacterium lactofermentum

[Tsuchida u. a. 1987], Corynebacterium glutamicum [Ikeda u. a. 1993], [Wang u. a. 1994],
[Shu und Liao 2002] oder Escherichia coli [Choi und Tribe 1982], [Hwang u. a. 1985],
[Gil u. a. 1985], [Park und Rogers 1986], [Park und Rogers 1987], [Sugimoto u. a. 1987],
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[Backman u. a. 1990], [Konstantinov u. a. 1990], [Takagi u. a. 1996], [Grinter 1998],
[Weikert u. a. 1998], [Gerigk 2001], [Maaß 2001] eingesetzt, um nur einige Beispiele zu
nennen. Auf die Produktion mit rekombinanten E. coli wird im folgenden Abschnitt
genauer eingegangen.

3.2.6 Stand der fermentativen L-Phenylalanin-Produktion

Die fermentative Herstellung von L-Phenylalanin ist sowohl ökologisch als auch ökonomisch
sinnvoll, da kein Erdöl oder teuer synthetisierte Vorstufen wie bei enzymatischen Verfah-
ren oder Biotransformationen verwendet werden. Stattdessen werden der nachwachsende
Rohstoff Zucker und Ammoniak eingesetzt.

Die meisten Prozesse verwenden E. coli. Der Organismus weist höhere Wachstumsraten
als beispielsweise C. glutamicum auf [Park und Rogers 1987]. Die Regulationsmechanis-
men im Stoffwechsel sind relativ gut bekannt und zur Kultivierung können einfache Medien
verwendet werden. Mit E. coli sind bislang die höchsten L-Phenylalanin-Konzentrationen
erreicht worden. Einige wichtige Größen aus der Literatur sind in Tab. 3.1 angegeben.

Von Foerberg u. a. wurde ein Fermentationsprozess im Zulaufverfahren mit einem
rekombinanten, L-Tyrosin-auxotrophen Stamm entwickelt. In der Wachstumsphase
wurde die DAHP-Synthase AroF durch hohe L-Tyrosin-Konzentrationen gehemmt.
Die Produktbildung erfolgte erst in der anschließenden Phase unter L-Tyrosin-
Limitierung und limitierter Glucosezufuhr mit ruhenden Zellen. Eine durchschnittliche
L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität von 0,2 g/g (21,8 mol/mol %) wurde erreicht. Die
L-Phenylalanin-Konzentration lag jedoch nur bei 2,8 g/l [Foerberg und Haeggstroem 1987],
[Foerberg u. a. 1988], [Foerberg und Haeggstroem 1988].

Auf die Wildtyp-DAHP-Synthase AroF wird nicht nur durch L-Tyrosin eine Feedback-
Inhibierung ausgeübt, sondern auch durch unphysiologisch hohe L-Phenylalanin-
Konzentrationen, so die Annahme von Backman u. a. [Backman u. a. 1990]. Durch
Analog-Resistenz-Mutation mit toxischen Aminosäure-Analoga wurde ein Stamm mit
einer gegen Feedback-Inhibierung resistenten DAHP-Synthase (AroF*) isoliert. Damit
wurden in einem Prozess im Zulaufverfahren 50 g/l L-Phenylalanin in 36 Stunden produ-
ziert. Dabei lag die L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität bei 0,23 g/g (25,1 mol/mol %).

Tab. 3.1: Vergleich wichtiger Prozessgrößen von in der Literatur beschriebenen Fermenta-
tionsprozessen zur L-Phenylalanin-Produktion mit E. coli

Autoren L-Phe Int. RZA Int. YPS

[g/l] [g/(l·h)] [mol/mol %]
Foerberg u. a. 1988 2,8 0,13* 21,8
Konstantinov u. a. 1990 46 0,85 17,4
Backman u. a. 1990 50 1,39* 25,1
Gerigk 2001 34 0,63 13,2
* Die Daten sind in dem Artikel nicht explizit angegeben, sondern

wurden aus vorliegenden Daten berechnet
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Neben der DAHP-Synthase AroF wird auch die Shikimatkinase AroL durch L-Tyrosin
über Aktivierung des Regulatorproteins TyrR inhibiert. Eine Inhibierung durch L-Tyrosin
kann einerseits durch Herstellung eines gegen Inhibierung resistenten Stammes verhindert
werden. Andererseits kann eine Inhibierung durch L-Tyrosin durch prozesstechnische
Maßnahmen vermieden werden. Bei Einsatz eines L-Tyrosin-auxotrophen L-Phenylalanin-
Produzenten zur L-Phenylalanin-Produktion kann die L-Tyrosin-Zufuhr limitiert werden,
so dass kein L-Tyrosin akkumuliert. Über eine Limitierung kann zudem die Wachstums-
rate gesteuert werden. Wachstums- und Produktionsphase können dadurch voneinander
getrennt werden. Die Limitierung durch L-Tyrosin ist entscheidend für Selektivität und
Produktbildungsrate [Foerberg u. a. 1988], [Hwang u. a. 1985].

Wie die L-Tyrosin-Konzentration ist auch die Glucosekonzentration ein entscheidender
Parameter bei der L-Phenylalanin-Produktion. Das bei Überschussmetabolismus gebildete
Acetat inhibiert Wachstum und Produktion. Bereits Glucosekonzentrationen unter 1 g/l
können zum Crabtree-Effekt führen [Luli und Strohl 1990]. Bei 1-8 g/l Acetat wird die
Wachstumsrate verringert [Xu u. a. 1999b]. Die Acetatbildung kann durch genetische
Veränderungen der Stämme oder Änderungen der Kultivierungsbedingungen minimiert
werden [Lee 1996], [Riesenberg und Guthke 1999]. Die Glucoseaufnahmerate und der Fluss
von Pyruvat in den TCA-Zyklus und die Atmung sind die sensitivsten Parameter bei der
Kontrolle des Ausmaßes der Acetatbildung. So produzierten Stämme mit überexprimierter
PEP-Synthase und DAHP-Synthase AroG in Schüttelkolben kaum Acetat. Auch durch
einen größeren Fluß durch die PEP-Carboxylase und einen deregulierten Glyoxylatweg
und damit verstärkten Fluss in anaplerotische Stoffwechselwege konnte die Acetatproduk-
tion verringert werden [Farmer und Liao 1997]. Eingriffe in den Zentralstoffwechsel zur
Reduzierung der Acetatbildung können jedoch weitergehende, unerwünschte Einflüsse auf
den gesamten Stoffwechsel haben.

Daher bieten sich prozesstechnische Ansätze zur Minimierung der Acetatbildung
an. Insbesondere bei der Produktion in großen Reaktoren mit Gradientenbildung ist
die Regelung oder Steuerung der Glucose zur Vermeidung von Acetat entscheidend
[Holms 1996, van de Walle und Shiloach 1998, Axe und Bailey 1995]. Hohe Glucosekon-
zentrationen führen in großen Reaktoren zu sauerstofflimitierten Bereichen, in denen
Acetat gebildet und dadurch die Selektivität verringert wird [Xu u. a. 1999a]. Bei geeig-
neter Prozessführung kann über eine Kontrolle der Glucose-Zufuhr und der Gelöstsau-
erstoffkonzentration eine Acetatbildung verringert werden [Konstantinov u. a. 1991],
[Konstantinov und Yoshida 1992], [Akesson u. a. 2001]. Zur Regelung der Glucose-
konzentration wurden Ansätze unter Verwendung empirischer Zusammenhänge oder
parameteradaptiver Regler und Online-Messung der Glucosekonzentration im Bioreak-
tor eingesetzt [Hitzmann u. a. 2000], [Kelle u. a. 1996], [Mulchandani und Basse 1995],
[Luli und Strohl 1990], [Kleman u. a. 1991a], [Kleman u. a. 1991b]. Dabei muss die Glu-
cose zur Vermeidung von Acetatbildung niedrig gehalten werden. Gleichzeitig muss sie
ausreichend hoch sein, um Wachstums- und Produktbildungsraten aufrecht zu erhalten
[Akesson u. a. 2001]. Da die Glucoseaufnahmerate in einem Prozess im Zulaufverfahren
mit der Prozessdauer abnimmt [Lin u. a. 2001], ist eine Anpassung der Glucosezufuhr
notwendig, z.B. über einen vorausschauenden und rückwirkendenden (Predictive and
Feedback) Regelalgorithmus [Kleman u. a. 1991a], [Kleman u. a. 1991b].
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Ein Fermentationsprozess zur L-Phenylalanin-Produktion mit einem empirisch er-
mittelten Regelalgorithmus für Glucose wurde von Konstantinov u. a. entwickelt
[Konstantinov u. a. 1990]. Die Glucosezufuhr wurde während der Produktionsphase
basierend auf der Sauerstoffaufnahmerate geregelt. Eine andere Möglichkeit zur Regelung
der Glucosezufuhr während der Wachstumsphase war mit der Einstellung eines kon-
stanten MGA, einer Variable, die eine Glucoseakkumulation anzeigte, gegeben. Durch
Einstellung einer konstanten Gelöstsauerstoffkonzentration konnte die Glucosezufuhr
nach der Wachstumsphase, wenn nur noch Produktion stattfand, geregelt werden.
Dabei wurde die Abnahme der Glucoseaufnahmekapazität der Zellen mit zunehmender
Prozessdauer berücksichtigt. L-Tyrosin wurde bei diesem Prozess unter Verwendung einer
gegen Feedback-Inhibierung resistenten DAHP-Synthase am Anfang der Fermentation
vorgelegt. Die metabolische Aktivität der Zellen nahm nach 48 Stunden ab. Acetatbildung
setzte ein und Produktbildung und Selektivität nahmen ab. Insgesamt wurden bei
diesem Prozess nach 48 Stunden 46 g/l L-Phenylalanin bei einer Biotrockenmasse von
40 g/l produziert. Es wurden eine Selektivität von 17,4 % und eine Raum-Zeit-Ausbeute
von 0,85 g/(l·h) erreicht [Konstantinov und Yoshida 1990], [Konstantinov u. a. 1990],
[Konstantinov u. a. 1991].

Takagi u. a. beschrieben einen Prozess mit Regelung der Glucosezufuhr über eine
Online-Trübungsmessung in der Wachstumsphase [Takagi u. a. 1996]. In der Produkti-
onsphase wurde die Glucosezufuhr über die maximale Glucoseaufnahmerate geregelt und
so die Glucosekonzentration unter 0,1 g/l gehalten. L-Tyrosin wurde in den ersten 30
Stunden diskontinuierlich nachdosiert. Im weiteren Verlauf wurde kontinuierlich L-Tyrosin
für den Erhaltungsstoffwechsel zudosiert. Dadurch konnten die Enzymaktivitäten und
die Produktbildungsrate gegenüber einem Prozess ohne L-Tyrosin-Zufuhr für den Erhal-
tungsstoffwechsel erhöht werden, die L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität wurde allerdings
verringert.

Von Gerigk wurde ein Prozess zur L-Phenylalanin-Produktion mit L-Tyrosin-
auxotrophen Produktionsstämmen entwickelt [Gerigk 2001]. Die L-Tyrosin-Zufuhr wur-
de in der Wachstumsphase indirekt über die Sauerstoffaufnahmerate nach einer empiri-
schen Beziehung geregelt. In der Produktionsphase wurde nur wenig L-Tyrosin für den
Erhaltungsstoffwechsel zugeführt. Durch Einstellung einer L-Tyrosin-Limitierung bereits
in der Wachstumsphase konnte die aktivere L-Tyrosin-sensitive Wildtyp-DAHP-Synthase
anstelle einer Feedback-resistenten Variante verwendet werden. Bei einer stärkeren Limi-
tierung in der Wachstumsphase wurde eine höhere DAHP-Synthase-Aktivität und höhe-
re L-Phenylalanin-Produktion gemessen. Die Glucose wurde in diesem Prozess online ge-
messen und die Glucosekonzentration über Kalmanfilter und Minimalvarianz-Regler in ei-
nem geschlossenen Regelkreis geregelt. Solange L-Phenylalanin produziert wurde, trat bei
gesättigter Glucosekonzentration (5 g/L) erstaunlicherweise keine Acetatbildung auf. Bei
einer Regelung der Glucosekonzentration auf 0,1 g/l nahmen Raum-Zeit-Ausbeute und
L-Phenylalanin-Konzentration ab, die Selektivität hingegen zu. Dagegen wurde bei sehr
starkem Glucoseüberschuss (30 g/l) sehr viel Acetat gebildet und die Produktion brach ab.
Insgesamt konnten 34 g/l L-Phenylalanin mit einer L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität
von 13,2 mol/mol % und einer Raum-Zeit-Ausbeute von 0,63 g/(l·h) nach 50 Stunden
erreicht werden.
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3.3 Produktaufarbeitung

Die Produktaufarbeitung umfasst die Abtrennung und Aufreinigung von in Bioprozessen
hergestellten Produkten und ist integraler Bestandteil des gesamten Produktionsprozes-
ses. Sie kann durch Verfahren wie Kristallisation, Fließbettadsorption, Elektrodialyse,
Ionenaustausch oder Reaktivextraktion erfolgen.

Für die Aufarbeitung von Aminosäuren sind verschiedene Verfahren beschrieben. Übli-
cherweise werden zuerst die Zellen mittels Zentrifugation oder Membranfiltration abge-
trennt. Im Anschluss folgen Ionenaustausch oder Adsorption, Verdampfung und Kristalli-
sation zur Aufreinigung [Adarkar u. a. 1997], [Miyazawa 1991]. Für die Aufarbeitung von
L-Phenylalanin ist die Reaktivextraktion neben der Kristallisation am besten geeignet.
Dies ergab sich aus einer Gegenüberstellung der für die Produktivität und eine mögliche
integrierte Abtrennung entscheidenden Parameter Selektivität, Mediumverluste, Toxizität,
Einfluss auf die Ionenstärke, Gradientenbildung und Aufkonzentrierung bei verschiedenen
Verfahren [Maaß 2001].

3.3.1 (Reaktiv-)Extraktion

Bei der Extraktion wird eine Komponente (Extraktstoff) mittels eines Lösungsmittels,
das selektiv auf die abzutrennende Komponente wirkt (Extraktionsmittel), aus einem
Stoffgemisch (Extraktionsgut) abgetrennt. Dabei wird die Komponente selektiv umverteilt.
Übrig bleibt der Extrakt aus Extraktionsmittel und Extraktstoff und das an Extraktstoff
verarmte Extraktionsgut (Raffinat) [Vauck und Müller 1994]. Das Extraktionsgut ist
oftmals eine wässrige Lösung, das Extraktionsmittel ein organisches Lösungsmittel oder
eine wässrige Lösung. Zur Regenerierung des Lösungsmittels kann der Extraktstoff in eine
wässrige Akzeptorphase rückextrahiert werden.

Es wird zwischen chemischer und physikalischer Extraktion unterschieden. Bei der phy-
sikalischen Extraktion wird die Verteilung des zu extrahierenden Stoffes zwischen dem Ex-
traktionsgut (R) und dem Extraktionsmittel (L) durch die Nernstverteilung bestimmt. Die
Konzentration (c) des Extraktstoffs in den Phasen ist durch den Verteilungskoeffizienten k

gegeben [Vauck und Müller 1994]:

k =
cL

cR

(3.33)

Bei der chemischen Extraktion oder Reaktivextraktion wird ein Lösungsvermittler (Car-
rier) in der Lösungsmittelphase gelöst, der eine Verbindung mit dem zu extrahierenden
Stoff eingeht [Rydberg u. a. 1992]. Die Reaktivextraktion hat gegenüber der physikalischen
Extraktion zum einen den Vorteil, dass auch ionische Extraktstoffe, die sich nicht in
organischem Lösungsmittel lösen, selektiv extrahiert werden können. Zum anderen sind die
Verteilungskoeffizienten und damit die Effizienz höher [Schlichting u. a. 1987]. Die organi-
sche Phase wirkt als Barriere für die Abtrennung von wasserlöslichen Medienbestandteilen.

Zwei Arten von Carrier werden überwiegend in der Reaktivextraktion eingesetzt
[Weatherley 1994]:
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1. Phosphor-Sauerstoff-Verbindungen und Schwefel-Sauerstoffverbindungen, z.B. die
Kationen-selektive Bis-(2-Ethylhexyl)-Phosphorsäure (D2EHPA) oder Dinonylnaph-
talinschwefelsäure (DNNSA) und

2. Hochmolekulare aliphatische Amine, z.B. das Anionen-selektive Alamin 336 oder Ali-
quat 336.

Sowohl die Eigenschaften des Carriers als auch die des Lösungsmittels haben Einfluss auf
die Extraktion. Entscheidend sind Wasserlöslichkeit, Toxizität und im Zusammenhang mit
Bioprozessen die Biokompatibilität. Thermische und chemische Stabilität sowie die Kosten
sind ebenfalls wichtige Faktoren. Um eine gute Phasentrennung zu gewährleisten, sollten
Viskosität und Dichte möglichst gering sein. Der Carrier muss im organischen Lösungs-
mittel löslich sein und sollte keine Tendenz zur Emulsionsbildung aufweisen. Darüber hin-
aus sind Selektivität, Kapazität und Regenerierbarkeit des Carriers sowie der Einfluss des
Lösungsmittels auf die Selektivität entscheidend [Bart 2001], [Weatherley 1994].

Anwendungen der Reaktivextraktion

Die Reaktivextraktion wird zur selektiven Abtrennung von stark polaren organischen
Säuren wie Milchsäure oder Zitronensäure aber auch Penicillin, Cephalosporin oder Strep-
tomycin verwendet [Pai u. a. 2002], [Scheler u. a. 1997]. Beispielsweise konnten Acetat
und Milchsäure mit den Anionen-selektiven Carriern Aliquat-336, Alamine 336 oder
Amberlite 2A extrahiert werden [Katikaneni und Cheryan 2002], [Wasewar u. a. 2002],
[von Frieling und Schuegerl 1999]. Penicillin wird großtechnisch in saurer Umgebung6, in
der es sehr instabil ist, extrahiert. Die Reaktivextraktion von Penicillin mit Amberlite
LA-2 in n-Butylacetat ermöglichte eine Extraktion des Penicillins im neutralen pH-Bereich,
in dem es stabiler ist als in saurer Umgebung [Likidis und Schuegerl 1987].

Aminosäuren, die aufgrund ihrer funktionellen Gruppen abhängig vom pH-Wert als
Anion, Kation oder Zwitterion vorliegen, konnten sowohl durch Kationen-selektive
als auch Anionen-selektive Carrier mittels Reaktivextraktion extrahiert werden
[Adarkar u. a. 1997], [Cascaval u. a. 2001], [Kelly u. a. 1998], [Liu u. a. 2000]. Unter-
suchungen zur Extraktion von L-Phenylalanin aus wässrigen Modelllösungen wurden
beispielsweise mit Aliquat 336, Alamin 336, D2EHPA oder DNNSA durchgeführt. Als orga-
nische Lösungsmittel wurden Oktan, Oktanol, N-Paraffin oder Methyl-Isobutyl-Keton ver-
wendet [Boyadzhiev und Atanassova 1994] [Liu u. a. 1999], [Cameron und Husson 2001],
[Pursell u. a. 2003], [Teramoto u. a. 1991], [Thien u. a. 1988], [Escalante u. a. 1998].

Von Maaß [Maaß 2001] wurde die Reaktivextraktion von L-Phenylalanin mit verschiede-
nen Carriern (DNNSA, D2EHPA, Alamin 304, Alamin 308 und Aliquat 336) und Lösungs-
mitteln (Xylen, Oktanol, Dekanol, Butylstearat, Kerosin, Dekan, Dodecan und Pentade-
can) untersucht. Mit dem Kationen-selektiven Carrier D2EHPA gelöst in Kerosin7 wurde
sowohl ein hoher Extraktionsgrad als auch die beste Phasentrennung und Biokompati-
bilität erreicht. Zudem sind diese Substanzen relativ preiswert. Zur Rückextraktion von

6Penicillin ist eine schwache Säure, die nur bei saurem pH-Wert in ungeladenem Zustand in organisches
Lösungsmittel extrahiert werden kann.

7Kerosin ist eine Mischung aus Alkanen von C12–C16.
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3 Stand des Wissens

L-Phenylalanin aus der organischen Phase und Regenerierung derselben wurden Lösungen
von NaOH, KOH, KCl und H2SO4 in Wasser getestet. H2SO4 war aufgrund des erreichten
Extraktionsgrades und ausbleibender Emulsionsbildung am besten geeignet.

Reaktion bei der Reaktivextraktion von L-Phenylalanin

Bei der Extraktion von L-Phenylalanin (Phe) mit dem Carrier D2EHPA8 (CH) erfolgt
eine Kationenaustauschreaktion. Ein L-Phenylalanin-Kation bildet einen Komplex mit vier
D2EHPA-Molekülen [Liu u. a. 1999]. Das sich einstellende Gleichgewicht kann wie folgt
beschrieben werden:

Phe
+

w + 2(CH)2,o ↔ Phe C(CH)3,o + H
+

w (3.34)

Für die Gleichgewichtskonstante K gilt:

K =
[Phe C(CH)3,o] · [H

+
w ]

[Phe
+
w] · [(CH)2,o]2

(3.35)

mit
w, o wässrige, organische Phase

Der Reaktionsort der Reaktivextraktion wird durch die Löslichkeit des Carriers und
des Extraktstoffs ineinander festgelegt. L-Phenylalanin ist aufgrund der polaren Gruppen
schlecht in organischem Lösungsmittel löslich. Der organische Carrier D2EHPA ist in der
wässrigen Phase kaum löslich (≈1 g/l). Daher wird von einer Reaktion an der Phasen-
grenzfläche ausgegangen [Maaß 2001]. Die Kationenaustauschreaktion ist in Abb. 3.7 sche-
matisch dargestellt. Dieser Modellvorstellung zufolge wird der Carrier bei der Extraktion
mit L-Phenylalanin-Kationen beladen und ein Proton in die wässrige Phase abgegeben. Bei
der Rückextraktion wird ein L-Phenylalanin-Kation in die wässrige Akzeptorphase abgege-
ben. Ein Proton der Schwefelsäure geht in die organische Phase über, wodurch der Carrier
regeneriert wird.

8Eine Darstellung der D2EHPA-Struktur findet sich in Abschnitt A.4.

Akzeptor
H SO2 4

wässriger
Film

Kreislauf der
organischen

Phase

D EHPA + L-Phe2

+

Donator

Extraktion Rückextraktion

L-Phe
+/-

L-Phe
+

H
+

D EHPA + H2

+

L-Phe
+

H
+

wässriger
Film

Abb. 3.7: Reaktion an der Phasengrenzfläche bei der Extraktion von L-Phenylalanin mit
dem Carrier D2EHPA und H2SO4-Lösung zur Rückextraktion
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Einfluss des pH-Werts auf die Reaktivextraktion von L-Phenylalanin

Im neutralen Bereich liegt L-Phenylalanin überwiegend als Zwitterion vor (pI=5,5). Unter-
halb des pKs von 1,83 liegt L-Phenylalanin protoniert, oberhalb des pKb von 9,18 depro-
toniert vor. Maaß zufolge ist die Extraktion von L-Phenylalanin mit dem sauren Carrier
D2EHPA über einen großen Bereich unabhängig vom pH-Wert [Maaß 2001]. Vorstellbar
ist, dass L-Phenylalanin als Zwitterion direkt mit D2EHPA an der Phasengrenze reagiert
und einen Ionenpaarkomplex bildet. Bei der Rückextraktion wird dieser Komplex durch die
Protonen im Aktzeptor aufgelöst. Ebenfalls denkbar ist, dass L-Phenylalanin im neutralen
Bereich gut extrahiert werden kann, da sich eine geringe Menge D2EHPA in der wässri-
gen Phase löst und dissoziiert, wodurch der pH-Wert gesenkt wird und L-Phenylalanin-
Kationen entstehen. Zudem wird der pH-Wert an der Phasengrenze durch die Dissoziation
des sich dort anlagernden Carriers herabgesetzt, so dass L-Phenylalanin-Kationen vorlie-
gen. Diese binden an den Carrier.

Stoffübergang bei der Reaktivextraktion

Der Stoffübergang und die Geschwindigkeit der chemischen Reaktion sind für die Reak-
tivextraktion entscheidend. Bei einer langsamen Reaktion ist nur die Reaktionskinetik,
nicht aber der diffusive Stofftransfer relevant. Dagegen ist bei einer schnellen Reaktion
die spezifische Stofftransferrate bestimmend [Hafez 1983]. Eine vorliegende Transportlimi-
tierung kann durch hydrodynamische Veränderungen aufgehoben werden, während eine
Reaktionslimitierung dadurch nicht aufgehoben wird.

Es gibt verschiedene Theorien zum diffusiven Stofftransfer. Die Zweifilm-Theorie (Lewis
(1916) und Whitman (1923)) geht von ruhenden, stationären, laminaren Grenzflächenfil-
men auf beiden Seiten der Phasengrenzfläche zwischen den beiden Fluiden aus, über die
ein Transfer durch molekulare Diffusion erfolgt. Je größer die Turbulenz in den Kernzonen
der Fluide, desto dünner sind die laminaren Grenzflächenfilme [Javed 1992]. In Abb. 3.8
ist der Stoffübergang im laminaren Grenzflächenfilm dargestellt. Die Konzentration
kann sowohl in der wässrigen Phase höher sein, wie hier dargestellt, als auch in der
organischen Phase. Da Lösungsgleichgewicht an der Phasengrenze angenommen wird, sind
die Diffusionsgeschwindigkeiten durch beide Filme im stationären Zustand gleich. Der
Stoffübergang ist abhängig von der Konzentrationsdifferenz.

Es gilt:

−Js = βw · (cw − cw,lim) = βo · (co,lim − co) (3.36)

mit
Js flächenbezogener Stofffluss [mol/(m2

·s)]
β Stoffübergangskoeffizient (β = D/δ) [m/s]
D Diffusionsquotient [m2/s]
δ Dicke der Grenzschicht [m]
c, clim Konzentration in der Flüssigkeit, [mol/m3]

bzw. an der Phasengrenzfläche

Im Gegensatz zur Zweifilm-Theorie gehen die Penetrations- (Higbie (1935)) und die
Oberflächenerneuerungstheorie (Danckwerts (1951)) von einer Oberflächenerneuerung
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Fluid 1 Fluid 2

Turbulenz

laminare Grenzschicht

Turbulenz

cw,lim

co,lim

cw

co

dw
do

Abb. 3.8: Zweifilmtheorie: Konzentrationsverlauf im laminaren Grenzflächenfilm mit c als
der Konzentration der gelösten Substanz und δ als der Grenzfilmdicke

durch Wirbel aus. Die Wirbel werden durch Turbulenz an die Phasengrenzfläche transpor-
tiert. Bei ersterer wird eine gleiche, bei letzterer eine unterschiedliche Aufenthaltsdauer
der Wirbel an der Phasengrenzfläche angenommen. Der Stoffübergang kann also als
nichtstationärer molekularer Transfer zwischen Wirbel und Umgebung bezeichnet werden
[Javed 1992]. Der Stofftransfer ist proportional zur Wurzel des Diffusionskoeffizienten.

Bei allen drei Theorien ist die Konzentrationsdifferenz die treibende Kraft und
proportional zum Stofftransfer [Schuegerl 1994]. Modelle zum Stoffübergang bei der
Extraktion9 wurden von verschiedenen Autoren beschrieben [Teramoto u. a. 1991],
[Scarpello und Stuckey 2000], [Liu und Dai 2003].

3.3.2 Membranverfahren

Die Reaktivextraktion kann technisch mittels der Emulsion Liquid Membrane-
Technologie (ELM), der Supported Liquid Membrane-Technologie (SLM) oder auch
der Hohlfasermembran-gestützten Technologie erfolgen. Bei der ELM-Technologie wird
mit Hilfe eines oberflächenaktiven Emulsionsstabilisators eine Emulsion aus der organi-
schen Phase mit dem Carrier und der Akzeptorphase hergestellt, wobei die organische
Phase Tröpfchen der Akzeptorphase umhüllt. Durch Zugabe der wässrigen Lösung
mit dem Extraktstoff wird extrahiert. Die Extraktion von L-Phenylalanin mittels
dieser Technik wurde mehrfach beschrieben [Teramoto u. a. 1991], [Thien u. a. 1988],
[Escalante u. a. 1998]. Nachteile dieses Systems sind dessen Instabilität und die notwendige
Auflösung der Emulsionen im Anschluss an die Extraktion. Die SLM-Technologie zeichnet
sich durch die Immobilisierung der organischen Phase in einer hydrophoben, mikroporösen
Membran aus. Dabei werden keine Emulgatoren eingesetzt und die Technologie ist flexibler
als die ELM-Technolgie. Die Systeme sind jedoch instabil [Adarkar u. a. 1997].

Bei der Hohlfasermembran-gestützten Technologie werden für Extraktion und Rück-
extraktion zwei getrennte Einheiten verwendet. Wässrige und organische Phase werden

9Untersuchungen zum Stoffübergang und zur Modellbildung werden üblicherweise bei laminarer Strömung
in einer Lewis-Rührzelle durchgeführt. Die Lewis-Rührzelle zeichnet sich durch eine feste Phasengrenz-
fläche und laminare Strömungsverhältnisse ohne Turbulenzen aus.
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durch die feste Membran voneinander getrennt. Dieses System ist nichtdispersiv. Die Rück-
extraktion kann zur Aufkonzentrierung genutzt werden [Yang und Cussler 2000]. Höhe-
re Verteilungskoeffizienten können durch einen höheren Volumenstrom und eine höhere
Carrierkonzentration erzielt werden [Scheler u. a. 1997]. Hohlfasermembranmodule wur-
den zur Extraktion von Acetat [Lee u. a. 2001], Milchsäure [Scheler u. a. 1997], Penicillin G
[Yang und Cussler 2000], [Lazarova u. a. 2002] sowie L-Phenylalanin [Maaß u. a. 2002] ein-
gesetzt.

Stoffübergang bei der Reaktivextraktion von L-Phenylalanin mittels der
Hohlfasermembran-gestützten Technologie

Von Maaß wurden Untersuchungen zum Stoffübergang bei der Reaktivextraktion von
L-Phenylalanin in Hohlfasermembranmodulen durchgeführt [Maaß u. a. 2002]. Das ver-
wendete System ist in Abb. 3.16 in Abschnitt 3.4.3 dargestellt. Die Stoffübergangskoef-
fizienten wurden bei laminarer Strömung für Extraktion (D2EHPA in Kerosin) und Rück-
extraktion (H2SO4-Lösung) bestimmt. Eine Verbesserung des Stoffübergangs konnte durch
folgende Parameteränderungen erreicht werden:

• Erhöhung der Carrier-Konzentration,

• Erhöhung des Volumenstroms der Akzeptorphase,

• Verringerung des Volumenstroms der organischen Phase (Die Vermutung war, dass
die Carrier bei einem hohen Volumenstrom nicht vollständig regeneriert wurden,
sondern beladen blieben.) und

• Verdopplung der Schwefelsäurekonzentration (Verbesserung der Rückextraktion).

Die Ergebnisse deuteten darauf hin, dass der Prozess durch den Übergang von der organi-
schen Phase in die Akzeptorphase und damit die Regenerierung der organischen Phase limi-
tiert war [Maaß u. a. 2002]. Modellierungen von Takors [Takors 2003] hatten gezeigt, dass
der Stofftransfer in Hohlfasermembranmodulen durch den Transport der L-Phenylalanin-
Kationen in der Donatorphase und des Carrier-L-Phenylalanin-Komplexes in der Akzeptor-
phase limitiert ist. Eine Verbesserung der Extraktion könnte nur durch eine Erhöhung der
Membranfläche oder die Verbesserung der Stoffübertragung erreicht werden. Die Stoffüber-
tragung ist den Modellierungen zufolge in dem unter laminaren Bedingungen vorhandenen
Film der wässrigen Phase limitiert. Daher würde eine Aufhebung des Films durch turbu-
lente Strömungsbedingungen die Stoffübertragung verbessern.

3.3.3 Zentrifugalextraktion

Der erste Zentrifugalextraktor, ein Podbielniak-Extraktor, wurde in den frühen 1930ern
für die biotechnologische Produktion entwickelt. Bei der großtechnischen Penicillin-
Produktion ist eine 200fache Aufkonzentrierung erforderlich, da die Konzentration in der
Kulturbrühe am Ende niedrig ist. Zudem ist bei der Aufarbeitung mittels Extraktion eine
möglichst kurze Kontaktzeit mit dem Lösungsmittel erforderlich, da das Penicillin in der
für die Extraktion notwendigen sauren Umgebung sehr instabil ist. Darüber hinaus neigt
die Fermentationslösung zu stabilen Emulsionen, die durch Schwerkraft kaum zu trennen
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sind. Durch den Einsatz des Podbielniak-Extraktors, eines vielstufigen Gegenstrom-
Zentrifugalextraktors, konnten diese Probleme gelöst werden [Podbielniak u. a. 1970].

Die Funktionsweise von Zentrifugalextraktoren wird durch die Parameter Druck,
Hold-up, Rückvermischung, Flutung und Effizienz charakterisiert. Der Eingangs- und
Ausgangsdruck bestimmen die Position der Grenzfläche zwischen den beiden Flüssigkeiten.
Sie muss so angeordnet sein, dass eine saubere Trennung der Phasen erfolgt. Hold-up ist
definiert als der Volumenanteil der dispersen Phase in der Mischzone und ist ein Hinweis
auf die Kontaktfläche. Die Rückvermischung nimmt mit der Zunahme von Volumenstrom
und Drehzahl ab [Hafez 1983]. Flutung tritt auf, wenn die zwei Flüssigkeiten nicht effektiv
getrennt werden, z.B. bei extremen Phasenverhältnissen von schwerer zu leichter Phase
oder bei unausgeglichenen Ausgangsdrücken. Die Flutung ist ein Maß für die Kapazität
des Extraktors. Das wichtigste Kriterium für einen Zentrifugalextraktor ist die Effizienz,
die abhängig von den Arbeitsbedingungen ist [Baier 1999].

Die Vorteile von Zentrifugalextraktoren gegenüber Extraktionssystemen wie Pulskolon-
nen, Mixer-Settlern oder Hohlfasermodulen, sind [Gebauer u. a. 1982]

• die große Phasenkontaktfläche und die sehr gute Stoffübertragung durch die starke
Durchmischung der Phasen,

• die kurze Kontakt- und Aufenthaltszeit, wodurch auch empfindliche Stoffe extrahiert
werden können,

• die Trennung der Phasen im Zentrifugalfeld, die den Einsatz von Stoffsystemen mit
geringen Dichteunterschieden ermöglicht, so dass eine größere Anzahl an Lösungs-
mitteln einsetzbar ist,

• die flexiblen Phasenverhältnisse [Baier 1999],

• der hohe mögliche Durchsatz [Schuegerl 1994] und

• die vergleichsweise kleine Baugröße und das kleine Innenvolumen, insbesondere wenn
hochwertige Baustoffe oder teure Lösungsmittel eingesetzt werden.

Die Nachteile von Zentrifugalextraktoren sind [Schuegerl 1994]

• hohe Investitionskosten und hohe variable Kosten,

• hohe Drücke, durch die die Extraktion beeinflusst wird,

• eine mögliche Flutung und unzureichende Phasentrennung bei extrem unterschiedli-
chen Volumenströmen der Phasen [Lo u. a. 1983] und

• die Bildung von Emulsionen, die nur schwer aufzulösen sind, z.B. durch Kontakt von
Lösungsmittel mit Proteinen aus Bioprozessen [Yang und Cussler 2000].

Aufgrund der vielen Vorteile haben Zentrifugalextraktoren, ausgehend von der pharma-
zeutischen Industrie, Verwendung in der Farbstoffherstellung, in der Lebensmitteltechnik
oder in der Kerntechnik gefunden [Gebauer u. a. 1982].
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Bauarten von Zentrifugalextraktoren

Zentrifugalextraktoren können in Gruppen eingeteilt werden, dargestellt in Abb. 3.9.
Systeme mit getrennten Einheiten für Mischung und Trennung werden als Mixer-Settler
bezeichnet. Im Gegensatz zu den üblichen Mixer-Settlern erfolgt die Trennung nicht durch
Schwerkraft, sondern durch Zentrifugalkraft. Diese Systeme haben entweder Misch- und
Trennstufe in einer Einheit oder in separaten Einheiten und können zu Kaskaden ausge-
baut werden. Die Phasen werden in jeder Stufe vollständig voneinander getrennt. Daneben
gibt es Differentialkontaktoren mit axialer Phasenführung parallel zur Rotationsachse oder
radialer Phasenführung. Diese weisen keine diskreten Stufen auf, sondern mehrere Stufen
sind in einer Einheit vorhanden. Durchmischung und Trennung werden durch Einbauten
und Hydrodynamik bestimmt [Gebauer u. a. 1982].

Zu den Differentialkontaktoren gehört der Alfa-Laval-Extraktor, der axial und radial
durchströmt wird (siehe Abb. 3.10). Er besteht aus einer vertikal angeordneten Trommel
mit einem System aus schraubenförmigen Kanälen. Die schwere Phase wird an der
Rotationsachse eingeleitet und wandert aufgrund der Zentrifugalkraft nach außen während
die leichte Phase an der Peripherie eingeleitet wird und nach innen wandert. Die Phasen
bewegen sich im Gegenstrom in den Schraubengängen (Axialbewegung). Am oberen und
unteren Ende werden sie durch Gitter in den inneren bzw. äußeren Schraubengang geleitet
(Radialbewegung). In den Gängen und an den Gittern herrscht Turbulenz. Durch die
Zentrifugalbeschleunigung werden die Phasen voneinander getrennt.

Der bereits erwähnte Podbielniak-Extraktor ist ebenfalls ein Differentialkontaktor, in
dem die Flüssigkeiten kontinuierlich radial durch eine horizontal gelagerte, rotierende
Trommel strömen (siehe Abb. 3.10). Wie im Alfa-Laval-Extraktor wird die schwere Phase
an der Rotationsachse, die leichte Phase an der Peripherie zugeführt. An konzentrischen
Lochblechen werden die im Gegenstrom geführten Phasen dispergiert und Tropfen
koaleszieren, wodurch eine mehrstufige Gegenstrom-Extraktion stattfindet. Durch die
Zentrifugalkraft erfolgt eine Phasentrennung [Gebauer u. a. 1982].

Der Wesfalia-Extraktor ist ein Mixer-Settler mit Misch- und Trennstufe in einer
Einheit (siehe Abb. 3.11). In der vertikal angeordneten Trommel sind konische Tellerringe

Zentrifugalextraktion

Mixer-Settler Differentialkontaktor

Misch- und Trenneinrichtung
separat

Phasenführung: axial

mehrere Misch- und
Trennstufen in einer Einheit

Phasenführung: radial

Abb. 3.9: Einteilung von Zentrifugalextraktoren [Gebauer u. a. 1982]
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Abb. 3.10: Schematische Darstellung eines Alfa-Laval-Extraktors (links) und eines
Podbielniak-Extraktors (rechts), aus [Hafez 1983]

eingebaut. Die vorab gemischten Phasen treten zentrisch in den Verteilerraum ein
und werden in radialer Richtung beschleunigt. Die konischen Teller bewirken eine dünne
Flüssigkeitsschicht und damit kurze Tropfenwege. Durch Steigkanäle strömt die Flüssigkeit
nach oben [Gebauer u. a. 1982]. Die leichte Phase wird an der Rotationsachse ausgetragen,
die schwere Phase an der Peripherie.

Neben dem Westfalia-Extraktor gehört der Robatel-Extraktor zu den Mixer-Settlern
(siehe Abb. 3.11). In diesem Extraktor findet die Mischung der Phasen am unteren Ende
der vertikal angeordneten Trommel in einer Mischkammer mittels eines Zentrifugalmischers
statt. Von dort werden die Phasen in eine Trennkammer gefördert, die mit Kanalsystemen
und Wehren zum Ablauf ausgestattet ist [Gebauer u. a. 1982].

Ein weiterer Mixer-Settler mit Misch- und Trennstufe in einer Einheit ist der Argonne
National Laboratories (ANL) Extraktor. Die Mischung erfolgt in einem Ringspalt zwi-
schen einem vertikal angeordneten Gehäuse und einem rotierenden Zylinder, wobei die
Phasen im Gleichstrom fließen. Im Inneren des Zylinders werden die Phasen anschließend
aufgrund ihrer Dichteunterschiede durch die Zentrifugalkräfte getrennt und fließen über
ein Wehrsystem ab [Gebauer u. a. 1982]. Eine Weiterentwicklung des ANL-Extraktors ist
der CINC-Zentrifugalextraktor [Meikrantz u. a. 2002] (siehe Abschnitt 3.3.4).

Die genannten Mixer-Settler-Systeme arbeiten im Gleichstrom. Ein Betrieb im Gegen-
strom ist durch mehrere hintereinander geschaltete Einheiten realisierbar [Schuegerl 1994].
Im Gegenstrombetrieb können die Lösungsmittelmengen reduziert und die Endkonzentra-
tion des Extraktstoffs im Extraktionsmittel erhöht werden.

Die Auswahl eines Zentrifugalextraktors ist abhängig von Parametern wie den verwen-
deten Lösungen, der zu erreichenden Extraktionsrate und dem gewünschten Durchsatz
[Verrall 1992]. Da Untersuchungen zu Rückvermischungseffekten und Stoffaustauschmes-
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Abb. 3.11: Schematische Darstellung eines Westfalia-Extraktors (links), aus [Verrall 1992]
und eines Robatel-Extraktors (rechts), aus [Gebauer u. a. 1982]

sungen experimentell schwierig sind, ist ein quantitativer Vergleich der Wirkungsgrade
oder der Trennfähigkeit nicht möglich [Gebauer u. a. 1982]. Wichtige Eigenschaften der
genannten Zentrifugalextraktoren sind in Tab. 3.2 zusammengestellt [Schuegerl 1994].

Die Stufeneffizienz ist in einstufigen Extraktoren wie dem CINC-Zentrifugalextraktor
höher als in Extraktoren mit mehreren theoretischen Stufen [Hafez 1983]. Für die
Prozessentwicklung, Evaluierung oder wenn eine häufige Reinigung notwendig ist, wer-
den bei ausreichend hohem Verteilungskoeffizienten oftmals Extraktoren mit nur einer
theoretischen Stufe verwendet, da diese leichter auseinander zu bauen und zu reinigen
sind. Das Innenvolumen des CINC-Zentrifugalreaktors ist gering. Zudem zeichnet er sich
dadurch aus, dass eine Umstellung von kontinuierlicher auf satzweise Extraktion, also
Änderungen des Volumenstroms aber auch der Phasenverhältnisse keinen Einfluss auf

Tab. 3.2: Eigenschaften von Zentrifugalextraktoren [Hafez 1983], [Schuegerl 1994],
[Vauck und Müller 1994], [Gebauer u. a. 1982]

Extraktor Volumen Durchsatz Eigenschaften
[m3] [m3/h]

Alfa-Laval 0,02 ... 0,07 5 ... 20 hoher Durchsatz, kurze Verweilzeit, Trennung
von Flüssigkeiten mit Neigung zu
Emulsionsbildung

Podbielniak 0,8 ... 1,0 4 ... 200 hoher Durchsatz, kurze Verweilzeit,
komplizierter Aufbau

Westfalia 0,003 ... 0,12 1,25 ... 120 hoher Durchsatz, kurze Verweilzeit, Trennung
von Flüssigkeiten mit geringer Dichtedifferenz

Robatel 0,22 (BXP 800) 50 einfacher Aufbau
ANL/CINC 0,00014 ... 0,2 0,003 ... 0,76 geringes Volumen, einfacher Aufbau,

(CINC) hohe Stufeneffizienz, Trennung von Flüssigkeiten
mit leicht auflösbaren Emulsionen

35



3 Stand des Wissens

die Funktionstüchtigkeit des Extraktors haben. Zwischen den Einheiten sind bei diesem
Extraktor keine Pumpen oder Behälter notwendig, wodurch das Umlaufvolumen der
Flüssigphase minimiert wird.

Der Robatel und der ANL-Extraktor wurden in der Vergangenheit vor allem in
der Nuklearindustrie eingesetzt, wo Sicherheit entscheidend ist. In der Biotechnolo-
gie finden Podbielniak-Extraktor, Alfa-Laval-Extraktor, Westfalia-Extraktor und CINC-
Zentrifugalextraktor Anwendung. So wurde z.B. die Reaktivextraktion von Penicil-
lin mit Amberlite LA-2 in n-Butylacetat in einem Westfalia-Extraktor beschrieben
[Likidis und Schuegerl 1987].

3.3.4 CINC-Zentrifugalextraktor

Ein CINC-Zentrifugalextraktor, bei dem sich der Rotor in einem feststehenden Gehäuse
befindet, ist in Abb. 3.12 dargestellt. Leichte und schwere Phase werden kontinuierlich
tangential über die Eingänge an den beiden Seiten eingeführt. In dem schmalen Spalt
zwischen Rotoraußenwand und Gehäuse erfolgt die Mischung der beiden Phasen und
damit die Extraktion. Durch kontinuierliche Zufuhr neuer Flüssigkeit bewegt sich diese
weiter zum Gehäuseboden, auf dem radial Stege befestigt sind, wodurch die im Ringspalt
hervorgerufene Rotation der Flüssigkeit reduziert wird. Die Flüssigkeiten werden in die
Mitte zur Rotationsachse und dort durch eine Öffnung in den Rotorinnenraum, die
Trennzone, geleitet [Meikrantz 1990]. Der Rotor ist in vier vertikale Kammern eingeteilt,
wodurch die Flüssigkeiten die gleiche Drehgeschwindigkeit erreichen wie der Rotor
[Leonard 1988]. Durch die nachströmende Flüssigkeit bewegen sich die Flüssigkeiten im
Rotor nach oben. Dabei bilden sich durch die Einwirkung der Zentrifugalkraft drei Phasen
aus, die schwere Phase, eine Dispersionsphase und die leichte Phase. Die schwere Phase
wird an der Außenseite über ein einstellbares Wehr ausgetragen; die leichte Phase wird
innen nahe der Rotationsachse ausgetragen.

Ablauf der
leichten Phase

Rotor

Ablauf der
schweren Phase

Zufuhr der
leichten Phase

Zufuhr der
schweren Phase

Mischung

Trennung

Abb. 3.12: Schematische Darstellung eines CINC-Zentrifugalextraktors, CINC Deutschland
GmbH

36



3.3 Produktaufarbeitung

Das Wehr am Ablauf der schweren Phase kann durch den Einbau unterschiedlicher
Wehrscheiben10 an die Dichte der verwendeten Flüssigkeiten angepasst werden, so dass die
Dispersionszone zwischen den Abflusswehren liegt. Durch Verwendung einer Wehrscheibe
mit kleinerem Innendurchmesser und somit vergrößertem Gegendruck wird die Trenngren-
ze radial nach innen verschoben und umgekehrt. Die Dicke der Dispersionszone wächst mit
zunehmendem Durchsatz. Der maximale Durchsatz des Extraktors ist erreicht, wenn beide
Phasen verunreinigt sind [Leonard u. a. 1980]. Um ein stabiles System zu gewährleisten
und starken Gegendruck zu verhindern, muss zudem ein freier Ablauf gewährleistet sein.

Wird mit scherempfindlichen Stoffen oder stark emulsionsbildenden Flüssigkeiten, z.B.
hochviskosen Flüssigkeiten, gearbeitet, kann anstelle eines

”
High-Mix“-Einsatzes ein

”
Low-

Mix“-Einsatz verwendet werden. Bei diesem sind keine Stege am Gehäuseboden ange-
bracht, so dass die Scherkräfte deutlich geringer sind. Gleichzeitig wird jedoch der Stoff-
austausch aufgrund der schlechteren Durchmischung verringert. Stoffübergang und Phasen-
trennung werden durch Rotordrehzahl, Volumenstrom und Scherkräfte beeinflusst. Über
die Rotationsgeschwindigkeit können im Rotor Zentrifugalbeschleunigungen von 100-1000 g
eingestellt werden [Meikrantz u. a. 2001].

Hydrodynamik und Phasentrennung

Der CINC-Zentrifugalextraktor lässt sich grob in drei Bereiche mit unterschiedlichen
Stömungsverhältnissen einteilen, den ringförmigen Spalt zwischen Gehäuse und Rotor, die
Zone unterhalb des Rotors und das Innere des Rotors.

In dem ringförmigen Spalt, in dem die Mischung stattfindet, herrscht Taylor-Couette-
Strömung. Couette-Strömung wird durch konzentrische Stromlinien charakterisiert
(Newton, 1687) und zur Messung der Viskosität benutzt. Rotiert der innere Zylinder
schneller als der äußere Zylinder, bilden sich radiale Wirbel, die als Taylor-Wirbel
bezeichnet werden (Stokes, 1848). Die Phasen werden emulgiert. Die Emulsion führt zu
einer großen Stofftransferfläche zwischen den Phasen. Da sich die Flüssigkeiten durch
Zufuhr neuer Flüssigkeiten zugleich axial bewegen, wird ein kontinuierlicher Kontakt
gewährleistet. Durch die Taylor-Wirbel wird die axiale Dispersion reduziert [Baier 1999].
Werden pulsierende Schlauchpumpen für die Zufuhr der Flüssigkeiten verwendet, unter-
liegt das System leichten Druckschwankungen, die zu Rückvermischung führen können.
In der Zone unterhalb des Rotors ist aufgrund der radial angebrachten Stege und der
Drehung des Rotors turbulente Strömung anzunehmen.

Im Inneren des Rotors werden die Phasen im Zentrifugalfeld getrennt. Auch in diesem
Bereich ist noch Phasenkontakt vorhanden und damit Stoffübergang. Die Absetzgeschwin-
digkeit (Va) im Zentrifugalfeld kann durch das Stokes’sche Gesetz berechnet werden, wenn
kugelförmige Partikeln, Newtonsche Flüssigkeiten, laminare Strömung und ungehindertes
Absetzen gegeben sind.

10Die Wehrscheiben sind Lochscheiben mit unterschiedlichen Lochdurchmessern.
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Es gilt:

Va =
d

2(ρs − ρl)

18η
· rω

2 (3.37)

mit:
Va Absetzgeschwindigkeit [m/s]
d Tropfendurchmesser [m]
ρs Dichte der schweren Phase [kg/m2]
ρl Dichte der leichten Phase [kg/m2]
r Abstand zum Mittelpunkt des Rotors [m]
ω Winkelgeschwindigkeit [m/s]
η Dynamische Viskosität [Pa·s]

Demnach ist die Trennung der Phasen umso schneller, je größer die Tropfen, die Dreh-
geschwindigkeit des Rotors, der Dichteunterschied zwischen den Phasen und je kleiner
die Viskosität der Flüssigkeiten ist. Im Extraktor sind die genannten Voraussetzungen
jedoch nicht gegeben. Unter anderem treten Tropfenschwärme auf und die Hydro-
dynamik wird durch die stattfindende Reaktion beeinflusst. Dennoch kann entnommen
werden, wie das Zentrifugalfeld Koaleszenz und Stofftransfer beeinflusst [Weatherley 1994].

Die Phasentrennung kann durch eine Erhöhung der Verweilzeit verbessert werden. Dies
wird entweder durch einen geringeren Volumenstrom oder eine größere Zentrifuge erreicht.
Durch die Erhöhung der Drehzahl, die zu einer erhöhten Zentrifugalbeschleunigung führt,
können kleinere Tröpfchen abgetrennt werden. Werden im Spalt zwischen Gehäuse und
Rotor durch eine hohe Drehzahl kleine Tröpfchen erzeugt, so wird eine bessere Trennung
eher durch eine größere Verweilzeit als durch eine weitere Erhöhung der Drehzahl erreicht
[Meikrantz u. a. 2001].

Emulsionen bilden sich bei zu geringer Dichtedifferenz, geringer Oberflächenspannung
und hohen Viskositätsunterschieden. Die sich im Inneren des Rotors zwischen den Phasen
ausbildende Dispersionsphase ist von der Dichtedifferenz, der Rotations-Geschwindigkeit,
dem Durchsatz und der Neigung der Phasen zur Emulsionsbildung abhängig. Je stabiler
die gebildete Emulsion ist, desto dicker ist auch die Dispersionszone. Grenzflächenaktive
Stoffe wie Tenside mit lipophilem Rest und hydrophiler Gruppe lagern sich an der Grenz-
fläche an und setzen die Oberflächenspannung herab. Emulgatoren, Proteine, Fette oder
Polysaccharide beeinflussen die Grenzfläche [Weatherley 1994].

Stoffübergang

Die Theorie des Stoffübergangs wurde in Abschnitt 3.3.1 genauer erläutert. Bei der
Extraktion in Zentrifugen ist eine Phase dispers, die andere, normalerweise die mit dem
größeren Volumen, kontinuierlich. Die Beschreibung des Stoffübergangs in Extraktoren
ist problematisch, da der Stofftransfer in Tropfen betrachtet werden muss. Verhalten und
Mobilität der Tropfen und Tropfenschwärme sind jedoch nicht verstanden. Kleine Tropfen
(2 mm) sind starr und sphärisch, während bei größeren Tropfen interne Zirkulation
und Oszillation auftritt. Mit zunehmender Größe tritt Turbulenz auf, der Stoffübergang
nimmt zu und ist dann unabhängig von der Diffusion [Bart 2001]. Hinzu kommt das
Marangoni-Phänomen, eine spontane Phasengrenzflächenströmung (Konvektion), die
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durch Grenzflächenspannungsgradienten angetrieben wird. Grenzflächenturbulenz tritt
auf, wodurch der Stoffübergang verbessert wird. Die Turbulenzintensität ist abhängig
vom Konzentrationsgradienten und den physikalischen Eigenschaften des Systems. Dieses
Phänomen tritt oftmals bei einer chemischen Reaktion oder Emulsionsbildung auf
[de Ortiz 1992]. Zudem ändert sich der zwischen den Phasen vorliegende Konzentrations-
gradient über die Mischungsstrecke in der Zentrifuge bis zur Trennung der Phasen. Im
CINC-Zentrifugalextraktor ist darüber hinaus das Flüssigkeitsvolumen in den einzelnen
Bereichen des Extraktors nicht genau bestimmbar, da der Füllstand im Spalt und das
sich an der Rotorachse ausbildende Luftpolster abhängig vom Volumenstrom ist. Die
Volumina der Phasen sind abhängig von der gewählten Wehrscheibe. Eine Wehrscheibe
mit kleinerem Innendurchmesser führt so zu einer kleineren organischen Phase, da die
Phasengrenze durch den erhöhten Gegendruck am Auslauf der schweren Phase radial nach
innen verschoben wird und umgekehrt.

Die Berechnung der Strömungs- und Stoffaustauschvorgänge disperser Flüssig-Flüssig-
Systeme in Zentrifugalfeldern ist bislang aufgrund der komplexen Strömungsfelder nicht
möglich [Otillinger und Blass 1985], [Boychyn u. a. 2001].

Berechnung charakteristischer Parameter der Extraktion

Zur Bewertung der Extraktionsleistung können verschiedene Parameter verwendet wer-
den. Der Extraktionsgrad E und der Rückextraktionsgrad RE, der auf das extrahierte
L-Phenylalanin bezogen wird, berechnen sich wie folgt:

E[%] =
cDein

− cDaus

cDein

· 100 (3.38)

RE[%] =
cAaus

cDein
− cDaus

·

VA

VD

· 100 (3.39)

Die Effizienz der Extraktion (εE)und der Rückextraktion (εRE) wird wie folgt berechnet:

εE =
cDein

c
0
Dein

(3.40)

εRE =
cAein

c
0
Dein

·

VA

VD

(3.41)

Außerdem können Extraktions- (ER) und Rückextraktionsraten (RER) berechnet werden:

ER =
∆cDein

∆t
(3.42)

RER =
∆cAein

∆t
(3.43)

Als
”
Wiederfindung“ wird die Summe aus nachweisbarem Extraktstoff im Donator und

Akzeptor bezogen auf den eingesetzten Extraktstoff bezeichnet:

Wiederfindung[%] =
cDein

+ cAein

c
0
Dein

·

VA

VD

· 100 (3.44)

mit:
cD Extraktstoff-Konzentration im Donator [mol/l]
cA Extraktstoff-Konzentration im Akzeptor [mol/l]
ein, aus Eingang, Ausgang der Zentrifuge
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3.4 Integration der Produktaufarbeitung in den

Produktionsprozess

Integrierte Prozesse sind definiert als Prozesse, bei denen Produktbildung und Gewinnung
des Produktes gleichzeitig erfolgen [Schuegerl u. a. 1994]. Die integrierte Produktaufar-
beitung ist ein Ansatz zur Erhöhung der Produktivität und Reduzierung der Produkti-
onskosten [Schuegerl 2000]. Sowohl eine Inhibierung der Produktion durch ein Produkt
kann vermieden werden als auch ein Produkt vor Veränderungen, z.B. vor Oxidation
geschützt werden. Darüber hinaus kann dadurch eine Aufkonzentrierung des Produktes
erreicht und damit das Volumen und die Kosten für nachfolgende Schritte reduziert werden.

Verfahren für die In-situ Produktaufarbeitung sind Verdampfung, Extraktion,
größenselektive Permeation, Elektrodialyse, reversible Komplex-Bildung oder Produktim-
mobilisierung. Produkte wie Ethanol, Aceton-Butanol, organische Säuren wie Milchsäure,
Essigsäure, Propionsäure, Buttersäure oder Pharmazeutika wie Penicillin, Cycloheximid,
Oxytetracyclin oder Alkaloide wurden untersucht [Freeman u. a. 1993]. Organische
Säuren und Aminosäuren können durch Präzipitation, Solvent-Extraktion, Elektrodialyse,
Ionenaustausch oder Kristallisation abgetrennt werden, Antibiotika durch Adsorption,
Solvent-Extraktion oder Kristallisation [Schuegerl 2000].

Um eine externe Produktabtrennung in einen Produktionsprozess integrieren zu
können, müssen vorab die Zellen abgetrennt werden. Dabei dürfen die Mikroorganismen
nicht durch Gradientenbildung und nachfolgende Sauerstofflimitierung im Umlauf zur
Zellrückhaltung beeinflusst werden. Die verwendete Aufarbeitungstechnik muss selektiv
für das Produkt sein. Bei einem Einsatz der Reaktivextraktion ist die mögliche Toxizität
der Carrier entscheidend, denn ein negativer Effekt auf die Zellen im Bioreaktor durch
Rückführung des Fermentationsmediums muss unbedingt vermieden werden. Zudem sollte
die Ionenstärke des Mediums möglichst nicht beeinflusst werden und der Verlust an
Medienbestandteilen wie Salzen gering sein.

3.4.1 Filtration

Bei der Filtration werden Komponenten aus einem Gemisch aufgrund ihrer Größe ge-
trennt. Es wird zwischen Kuchenfiltration und Querstromfiltration unterschieden. Bei der
Querstromfiltration wird die zu filtrierende Lösung tangential zur Membran gefördert.
Das Filtrat, auch Permeat genannt, passiert die Membran, während Rückstände durch
die Strömung im Konzentrat weggespült werden. Ein Filtrationskuchen baut sich nicht
auf (siehe Abb. 3.13). Die treibende Kraft für den Transport über die Membran entsteht
durch Gradienten im chemischen Potential11, d.h. Konzentrations-, Druck- oder Tempera-
turdifferenz. Relativ geringe Scherkräfte und die Möglichkeit der kontinuierlichen Filtration
machen diese Methode für die Zellrückhaltung geeignet [Verrall 1996].

11Das chemische Potential ist eine treibende Kraft, ausgedrückt durch die Änderung der freien Energie
des Systems als Folge der Änderung der Zusammensetzung des Systems [Cheryan 1998].
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Rohlösung Retentat

Permeat

Membran

Abb. 3.13: Schematische Darstellung der Querstromfiltration

Filtrationsmodule

An Filtrationsmembranen werden die Anforderungen mechanischer, thermi-
scher und chemischer Stabilität, guter Reinigungsmöglichkeiten, eines großen
Oberflächen/Volumen-Verhältnisses und einer günstigen Fertigung gestellt. Zu den
für Membranen verwendeten Materialen gehören anorganische Materialien wie Keramik
oder organische Polymere, wie Celluloseacetat, Polyamid oder Polysulfon. Polysulfon-
membranen werden oftmals für die Zellabtrennung verwendet. Durch diese dünnen
Membranen (0,1-0,5 µm) werden hohe Permeatflüsse erreicht. Eine Stabilisierung der
Membranen erfolgt durch eine auf die Membran aufgebrachte schaumförmige Stützschicht
(150-300 µm) [Lee und Clark 1998].

Es gibt verschiedene Modulbauarten (siehe Abb. 3.14), z.B. Rohrmodule, Hohlfasermo-
dule oder Plattenmodule. Rohrmodule sind für hochviskose oder Partikel enthaltende Medi-
en geeignet. Vorteile der Rohrmodule sind der durch die turbulente Strömung bedingte ge-
ringere Druckverlust sowie eine geringe Tendenz zur Konzentrationspolarisation. In Hohlfa-
sermodulen sind Membranfasern in einem Gehäuse angeordnet. Diese Module haben ein ho-
hes Verhältnis von Oberfläche zu Volumen, wodurch Innenvolumen, Verweilzeit und Förder-
strom niedrig sind. Die Strömung ist laminar und die Scherraten daher vergleichsweise ge-
ring. Allerdings sind Druck und Druckverlust im Inneren der Fasern groß [Weatherley 1994].
Plattenmodule sind aus mehreren Membranlagen aufgebaut, die die Retentat- bzw. Filtrat-
kanäle begrenzen. Zwischen den Membranen befinden sich gewebeförmige Abstandshalter.
Die Kanalabdichtung stellt sicher, dass die getrennten Fraktionen zu den jeweiligen Ab-
flüssen am Kassettengehäuse geleitet werden [Schleicher und Schuell 2000]. Nach Gerigk ist
ein Hohlfasermodul am besten für die Zellrückhaltung von E. coli geeignet [Gerigk 2001].

MembranMembran

Abstandshalter
Permeat

Abstandshalter
Retentat

Rohlösung Retentat Permeat

a. b. c.

Abb. 3.14: Beispiele für Modulbauarten: a. Rohrmodul, b. Hohlfasermodul, c. Kassetten-
modul
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Abb. 3.15: Abhängigkeit des Permeatflusses vom Transmembrandruck

Ultrafiltration

Bei der Filtration werden die Verfahren abhängig von der Porengröße unterschieden. Bei
der Ultrafiltration liegt die Porengröße bei 0,001-0,02 µm oder 1-1000 kDa NMWC12, bei
der Mikrofiltration bei 0,02-10 µm. Die Trennung erfolgt bei beiden Verfahren abhängig
von der Größe. Die Ultrafiltration wird oftmals zur Rückhaltung von Zellen und Proteinen
eingesetzt. Ionen und niedermolekulare Substanzen passieren die Membran, so dass
pH-Wert und Ionenstärke konstant bleiben [Weatherley 1994].

Der Filtratfluss bei der Ultrafiltration ist abhängig vom Transmembrandruck (TMP)
(siehe Abb. 3.15). Dieser berechnet sich wie folgt [Schleicher und Schuell 2000]:

TMP =
pEinlass + pAuslass

2
− pPermeat (3.45)

Mit steigendem Transmembrandruck nimmt der Filtratfluss zu. Der Fluss von reinem
Wasser steigt linear an, wohingegen der Filtratfluss bei Filtration von Prozesslösungen
zunächst linear ansteigt und sich dann in Abhängigkeit von Konzentration, Temperatur,
tangentialer Geschwindigkeit und Druckabfall einem Grenzwert annähert. Demzufolge
ist der Permatfluss bei hohen Transmembrandrücken nicht druckabhängig, sondern
stoffübergangskontrolliert [Cheryan 1998].

Konzentrationspolarisation und Fouling führen zu einer Verringerung des Permeat-
flusses. Bei der Konzentrationspolarisation konzentrieren sich nicht filtrierte Substanzen
durch Konvektion an der Membran bis über die Löslichkeitsgrenze und kristallisieren aus.
Dieser Effekt kann durch eine Änderung der Betriebsparameter aufgehoben werden13.
Fouling entsteht durch bakterielles Wachstum, die Ablagerung organischen Materials
oder von Kolloiden an der Membran, z.B. Ablagerung von Proteinen in Poren von

12Der
”
Nominal Molecular Weight Cut-off“ (NMWC) gibt die Molekulargewichtsgrenze der Partikeln an,

die die Membran nicht mehr passieren können.
13Die Konzentrationspolarisation kann durch eine verringerte Zulaufkonzentration oder eine Verringerung

der Grenzschichtdicke durch erhöhte Rückdiffusion, Mischen senkrecht zur Membran, eine Erhöhung
des Zulaufvolumenstroms oder Luftblasen im Zulaufstrom aufgehoben werden.
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Ultrafiltrationsmembranen [Weatherley 1994]. Dieser Effekt ist von der Wechselwirkung
der Lösungsbestandteile abhängig. Die Membran ist nur durch Reinigung zu regenerieren.

Eine Modell, das den Fluss im druckkontrollierten und im stoffübergangskontrollierten
Bereich beschreibt, ist das Widerstandsmodell [Cheryan 1998]:

J =
TMP

RM + RG + RP

(3.46)

Bei diesem Modell wird der membraneigene Widerstand RM , der Widerstand der Gel-
schicht RG und der Widerstand durch Adsorption von Partikeln an den Porenwänden RP

berücksichtigt.

3.4.2 Integrierte (Reaktiv-)Extraktion

Toxizität von Lösungsmitteln

Verschiedene Lösungsmittel reduzieren das Wachstum und die metabolische Aktivität von
Mikroorganismen bzw. wirken sogar toxisch. Dies geschieht durch Einlagerung der Lösungs-
mittelmoleküle in oder an die Lipid-Schicht der Zellwand. Als Maß für die Biokompatibiltät
von organischen Lösungsmitteln gilt der logP -Wert, der als Logarithmus des Verteilungsko-
effizienten in einem standardisierten 2-Phasengemisch aus n-Octanol und Wasser definiert
ist:

logP = log
c
n−Octanol
Lösungsmittel

c
H2O
Lösungsmittel

(3.47)

Die Biokompatibilität nimmt mit abnehmender Polarität der Lösungsmittel zu. Lösungs-
mittel mit einem logP über 4 weisen eine gute Biokompatibilität auf [Vermue u. a. 1993].
Die bei der Reaktivextraktion oftmals als Carrier verwendeten Amine sind bereits in
geringen Konzentrationen toxisch für Zellen [von Frieling und Schuegerl 1999], z.B. ist
Alamin 336 toxisch für Lactobacillus delbrueckii. Geringe Mengen des Carriers D2EHPA
von bis zu 25 mg/l wirken sich dagegen positiv auf die Zellen und die Produktion von
L-Phenylalanin mit E. coli aus. Die Annahme war, dass die Integrität der Zellmembran
durch den Carrier verändert wurde. Dadurch wurde der L-Phenylalanin-Transport aus
der Zelle möglicherweise verbessert und eine anzunehmende Inhibierung verringert oder
aufgehoben [Maaß 2001]. Erst höhere Konzentrationen haben einen negativen Effekt auf
Wachstum und Produktbildung.

Eine Maßnahme zur Reduzierung der Toxizität ist die Immobilisierung der Zellen. Durch
Zugabe von Sojaöl oder Sonnenblumenöl, das sich in die Matrix einlagert, kann gelöstes
Lösungsmittel aus der Matrix ferngehalten werden. Eine andere Maßnahme zur Reduzie-
rung der Solventtoxizität ist der Einsatz von Membranen [Yabannawar und Wang 1991b],
[Tik u. a. 2001].

Anwendungsbeispiele der integrierten Reaktivextraktion

Bislang sind nicht viele Prozesse zur Online-Produktextraktion während eines Fer-
mentationsprozesses bekannt. Dies ist wahrscheinlich durch die Toxizität vieler Carrier
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begründet. In den beschriebenen Ansätzen wurden die Zellen meist vorab mittels Filtra-
tion abgetrennt, um den direkten Kontakt der Zellen mit Lösungsmittel zu vermeiden.
Die integrierte Extraktion von Ethanol, Butanol, Carboxysäuren, und Penicillin wurde
beschrieben [Schuegerl u. a. 1994]. Milchsäure, die mit Lactobacillus delbrueckii produziert
wird, konnte mit Alamin 336 in Oleylalkohol in einer Mixer-Settler-Einheit online extra-
hiert werden. Wachstum und Milchsäureproduktion wurden durch die Online-Extraktion
verbessert, aber aufgrund der Toxizität des Carriers lag die maximale Extraktionsdauer
bei sechs Stunden [Ye u. a. 1996], [Honda u. a. 1995]. Durch eine Immobilisierung der
Zellen wurde eine Prozessverbesserung mit integrierter Extraktion über 16 Stunden
erreicht [Yabannawar und Wang 1991a].

Zitronensäure wurde aus einer kontinuierlichen Fermentation mit Aspergillus niger

extrahiert (Tri-Dodecylamin/Kerosin/Oktanol). Zur Rückhaltung von organischen Be-
standteilen wurde der Fermentationsüberstand vor der Rückführung in den Bioreaktor
über einen Aktivkohlefilter geleitet. Durch die Aufteilung der Fermentation in mehrere
Produktionsphasen, wobei nach jeder Phase 80 % der Fermentationsbrühe gegen neu-
es Medium getauscht wurden, konnte im Vergleich zu Experimenten im Satzverfahren
Medium eingespart und die Betriebsdauer verlängert werden [Wieczorek und Brauer 1998].

Von Stark [Stark u. a. 2003] wurde ein Verfahren zur Extraktion von 2-Phenylethanol
aus einer Biotransformation mit Saccharomyces cerevisiae beschrieben. Dabei wurde das
Extraktionsmittel Dibutyl Sebacat in einer Polymermembran eingekapselt, so dass direkter
Kontakt mit Zellen vermieden wurde. Mittels eines Wirbelbettes, das an den Bioreaktor
und einen zweiten Kreislauf gekoppelt war, erfolgten Extraktion und Rückextraktion zur
Regenerierung der Kapseln. Mittels dieses Verfahrens konnte mehr 2-Phenylethanol aus
L-Phenylalanin produziert werden.

3.4.3 Stand der integrierten L-Phenylalanin-Abtrennung mittels
Reaktivextraktion

Ein System zur integrierten Abtrennung von L-Phenylalanin aus einem Fermentati-
onsprozess im 300 l Bioreaktor wurde von Maass u. a. und Gerigk u. a. entwickelt
[Maaß u. a. 2002], [Gerigk u. a. 2002b]. Dabei wurden Hohlfasermembranmodule zur
Extraktion verwendet, ein dispersionsfreies System, bei dem die Toxizität organischer
Substanzen durch den fehlenden direkten Phasenkontakt relativ gering ist.

Eine schematische Darstellung des Systems ist in Abb. 3.16 gezeigt. Während einer
Fermentation zur L-Phenylalanin-Produktion wurde über einen Umlauf mit Ultrafiltra-
tionsmodul zur Zellrückhaltung zellfreies, L-Phenylalanin-Ionen enthaltendes Permeat
gewonnen. Das Permeat wurde in die Extraktionsanlage gepumpt. Im ersten Hohlfa-
sermembranmodul wurde L-Phenylalanin (Phe) aus dem zellfreien Permeat mit dem
Kationentauscher D2EHPA in Kerosin als organischer Phase extrahiert. Das die Zentrifuge
verlassende wässrige Raffinat (H) wurde in den Bioreaktor zurückgeführt. Die organische
Phase mit dem beladenen Carrier (C-Phe) wurde zur Rückextraktion mit 1 M Schwe-
felsäure in das zweite Hohlfasermembranmodul geleitet. L-Phenylalanin-Kationen wurden
im Akzeptor (AH) aufkonzentriert und der Carrier regeneriert (CH) (vgl. Abschnitt 3.3.1).
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3.4 Integration der Produktaufarbeitung in den Produktionsprozess

M

C-Phe

CH

H

Konzentriertes Phe

A

AH

Phe

Org.
Kreislauf

Abb. 3.16: Fermentationsprozess mit integrierter Reaktivextraktion in Hohlfasermembran-
modulen

Durch die Integration der Abtrennung konnte die L-Phenylalanin-Konzentration im Ver-
gleich zu einem Prozess ohne integrierte Produktabtrennung von 29 g/l, bzw. 22 g/l bei Be-
trieb des Umlaufs ohne Extraktion, auf 31 g/l gesteigert werden. Die Extraktion hatte dem-
zufolge einen positiven Effekt. Der Umlauf schien sich jedoch negativ auf die Produktivität
der Zellen auszuwirken. Die Raum-Zeit-Ausbeute lag bei 0,6–1,2 g/(l·h), die der Extrakti-
on bei 0,3–0,5 g/(l·h), so dass weniger als 1/3 des produzierten L-Phenylalanins extrahiert
wurde. Die integrale L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität wurde durch die Integration der
Abtrennung um 24 % (relativ) gesteigert. Durch eine Fällung des in der Schwefelsäure auf-
konzentrierten L-Phenylalanins und Trocknung wurde eine L-Phenylalanin-Reinheit von
über 98 % erreicht.
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4 Produktionsorganismen, apparativer
Aufbau und Durchführung der
Experimente

4.1 Biologisches System

4.1.1 Produktionsstämme

Zur Produktion von L-Phenylalanin wurden E. coli Stämme durch die zielgerichtete
Deletion oder Überexpression bestimmter Gene im Institut für Biotechnologie 1 der
Forschungszentrum Jülich GmbH oder von der DSM Biotech GmbH hergestellt. Die
Glucoseaufnahme erfolgte entweder über das Phosphotransferase-System (PTS(+)) oder
über ein heterologes System aus Zymomonas mobilis (PTS(-)). Bei allen verwendeten
Stämmen war der Aromatenbiosyntheseweg zur Produktion von L-Phenylalanin verändert
(vgl. Abschnitt 3.1.2).

Die Produktionsstämme basierten auf dem Stamm E. coli K12 LJ110 (W3110)
[Zeppenfeld u. a. 2000]. Durch chromosomale Deletion der Gene pheA, das die
Chorismatmutase/Prephenatdehydratase kodiert und tyrA, das die Chorismatmuta-
se/Prephenatdehydrogenase kodiert, waren die Stämme L-Tyrosin- und L-Phenylalanin-
auxotroph. Die L-Tyrosin-Auxotrophie verhinderte den Kohlenstofffluss in die
L-Tyrosin-Synthese. Zusätzlich war das Gen aroF deletiert, das die Tyrosin-spezifische
3-Desoxy-D-Arabino-Heptulosonat-7-Phosophat-Synthase (DAHP-Synthase) kodiert. Zur
Produktion von L-Phenylalanin wurden die Zellen mit dem Expressionsvektor pJF119EH
transformiert. Der für die Prozessentwicklung verwendete Stamm E. coli 4pF81 enthielt
plasmidkodiert die Gene des Aromatenbiosyntheseweges aroF, pheA*, das eine gegen
Feedback-Inhibierung durch L-Phenylalanin resistente Variante der Chorismatmuta-
se/Prephenatdehydratase kodiert, aroB, das die 3-Dehydroquinat-Synthase kodiert und
aroL, das die Shikimatkinase II kodiert. Alle anderen Gene waren Wildtyp-Gene. Durch
die Überexpression wurde die Akkumulation von Intermediaten der Aromatenbiosynthese
auf dem Weg zu L-Phenylalanin weitgehend vermieden und der Kohlenstofffluss zu
L-Phenylalanin gewährleistet. Die Gene waren unter Kontrolle des synthetischen, durch
IPTG induzierbaren Ptac-Promotors. Ampicillinresistenz wurde als Selektionsmarker für
Plasmide enthaltende Zellen plasmidkodiert exprimiert.

Im Gegensatz zu dem Stamm E. coli 4pF81, bei dem die Glucose über das
Phosphotransferase-System aufgenommen wurde, erfolgte die Glucoseaufnahme bei
dem Stamm E. coli 20pMK12 über ein heterologes Glucoseaufnahmesystem aus Z. mo-
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4 Produktionsorganismen, apparativer Aufbau und Durchführung der Experimente

Tab. 4.1: Genetischer Hintergrund der verwendeten Produktionsstämme

Bezeichnung Stamm Plasmid

4pF81 LJ110 ∆(pheA tyrA aroF ) pJF119EH aroF pheA* aroB aroL ampR

4pF69 LJ110 ∆(pheA tyrA aroF ) pJF119EH aroF pheA* aroL ampR

20pMK12 LJ110 ∆(pheA tyrA aroF )::
Ptac(aroF*pheA* )
∆(ptsH ptsI crr)::kan

pJF119EH aroF* glf pheA* ampR

bilis. Bei diesem Stamm war das Phosphotransferase-System durch Deletion der Gene
ptsH, ptsI und crr ausgeschaltet. Der Stamm enthielt chromosomal unter Kontrolle des
Ptac-Promotors das Gen aroF*, das eine gegen Feedback-Inhibierung durch L-Tyrosin
resistente Variante der DAHP-Synthase kodiert und pheA*. Das eingebrachte Plasmid
pMK12 enthielt die Gene aroF*, pheA* und das den Glucose-Facilitator zur Glucoseauf-
nahme kodierende Gen glf. Auch bei diesem Konstrukt waren die Gene unter Kontrolle
des durch IPTG induzierbaren Ptac-Promotors. Die Genotypen aller verwendeten Stämme
und Plasmide zeigt Tab. 4.1.

4.1.2 Stammhaltung und Vorkultur

Zur Herstellung von Kulturen zur Stammhaltung wurden 100 ml Luria-Bertani (LB)
Medium mit 1 % Ampicillin mit einer Kolonie von einer Agarplatte angeimpft. Im
Schüttelinkubator wurden die Kulturen bei 37 ◦C und 150 Upm kultiviert. Bei Erreichen
einer optischen Dichte (bei 620 nm) von 3-4 wurde die Kultur mit 50 % Glycerin versetzt
und in Aliquots von 1,5–1,8 ml bei -80 ◦C gelagert.

Vorkulturen wurden durch Animpfen von 250 ml Vorkulturmedium in einem 1 l Schüttel-
kolben mit Schikanen mit 250–1000 µl Stammkultur inokuliert, abhängig vom Wachs-
tum des verwendeten Stamms. Die Kulturen wurden bei 37 ◦C und 150 rpm in einem
Schüttelinkubator Stamm-abhängig für 15 bis 20 Stunden bis zu einer OD620 = 3 − 4
inkubiert (siehe Abschnitt A.2.1 für Medienangaben).

4.2 Fermentationen im Zulaufverfahren im Sixfors vario

Experimente zur Charakterisierung von Stämmen wurden in der Sixfors vario Anlage (In-
fors AG; Basel, Schweiz) durchgeführt. Die Anlage bestand aus sechs parallelen Rührkes-
seln. Das Arbeitsvolumen lag bei 1,5–2,3 l. Der Fermentationsprozess im Zulaufverfahren
basierte auf einer von Gerigk im 20 l Bioreaktor entwickelten Strategie [Gerigk 2001]. Vor-
kultur, Medium, die Sollwerte der Parameter Temperatur (37 ◦C), pH-Wert (6,5) und pO2

(>30 %), Induktionszeitpunkt, Glucosekonzentration (5 g/l), Wachstumslimitierung durch
L-Tyrosin und Fermentationsdauer (50 h) wurden übernommen.
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4.2 Fermentationen im Zulaufverfahren im Sixfors vario

4.2.1 Online-Analysemethoden

Temperatur, Begasung und Rührerdrehzahl

Die Temperatur wurde über einen Pt-100 Sensor gemessen. Zur Temperaturanpassung
dienten elektrisch beheizte Thermomäntel und Kühlfinger in den Reaktoren. Die Bega-
sung erfolgte mit Luft, deren Zufuhr über einen Massenstromregler geregelt wurde. Der
Zuluftvolumenstrom lag im Bereich von 0,5–2,5 l/min. Die Rührerdrehzahl lag im Bereich
von 500–1500 Upm. Die Fermentationen wurden bei Normaldruck durchgeführt. Geregelt
wurden die Parameter mittels integrierter PID-Regler.

pH-Wert

Zur Messung des pH-Werts kamen Gelelektroden zum Einsatz. Vorab erfolgte eine Zwei-
Punkt-Kalibrierung mit Pufferlösungen pH 4,0 und pH 7,0. Der pH-Sollwert wurde mittels
eines PID-Reglers gehalten. Über diesen wurden Peristaltikpumpen an der Basiseinheit zur
Dosierung von 25 %iger Ammoniaklösung angesteuert.

Sauerstoffpartialdruck

Die Gelöstsauerstoffkonzentration wurde über eine amperometrische Sauerstoffelektrode er-
fasst. Die Kalibrierung erfolgte vor der Inokulation durch Einstellung von 100 % Sättigung
bei einer Drehzahl von 1000 Upm und Begasung mit 1,5 l/min. Der Null %-Wert wurde
durch Begasung mit Stickstoff eingestellt. Über manuelle Einstellung der Begasungsrate
und automatische Anpassung der Rührerdrehzahl wurde die Gelöstsauerstoffkonzentration
geregelt.

Abgasanalytik

Kohlendioxid und Sauerstoff wurden in einem Teilstrom der Abluft mittels einer Abgas-
analytik (Fisher-Rosemount GmbH, Hasselroth) gemessen. Die Konzentrationsbestimmung
von Kohlendioxid erfolgte durch Nahinfrarotabsorption, die von Sauerstoff durch para-
magnetische Messung1. Der Nullabgleich der Abgasmessung erfolgte mit Stickstoff. Mit
Prüfgas wurden 10 % Kohlendioxid, mit Luft 20,93 % Sauerstoff eingestellt.

4.2.2 Prozessdatenerfassung und Prozesskontrolle

Die Standardprozessparameter Rührerdrehzahl, Zuluft, Temperatur, pH und pO2 wurden
durch das Infors-System angezeigt und geregelt. Alle Prozessparameter, einschließlich der
Werte der Abgasanalytik, wurden durch das Programm LabView (National Instruments)
auf einem Prozessrechner erfasst. Die Dosierung der Substrate Glucose und L-Tyrosin
erfolgte mit dem System Fed-batch-Pro (DASGIP AG, Jülich) durch eine Steuereinheit
mit Dosiersystem und Datenerfassung über einen Prozessrechner. Über den Prozessrechner
wurde das lineare Dosierprofil für L-Tyrosin vorgegeben und die Zufuhrraten für Glucose
manuell angepasst. Diese Einstellungen konnten für jeden der sechs Reaktoren individuell
erfolgen.

1Für eine genauere Beschreibung der Methoden, siehe [Stanbury u. a. 1995].
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Fed-Batch Pro

LABVIEW

Bioreaktor

L-Tyrosin

AbgasM
Glucose

QIC

Zuluft

Ammoniak

QIC
pH

pO2

QIRQIR

O2 CO2

QIC Temperatur

Prozesskontrollsystem

Abb. 4.1: Schematischer Aufbau des Sixfors-Bioreaktors mit Peripherie; der pH-Wert wurde
über die Zugabe von Ammoniaklösung geregelt, die Gelöstsauerstoffkonzentration über
die Rührerdrehzahl, die Temperatur über einen Thermomantel, L-Tyrosin wurde nach
einem vorgegebenen Zufuhrprofil zudosiert (Geräteliste, siehe Abschnitt A.2)

Abb. 4.1 zeigt ein Fließbild eines Bioreaktors der Sixfors vario Anlage. In Abb. 4.2 ist
ein Foto der gesamten Sixfors vario Anlage mit den sechs Bioreaktoren zu sehen.

Abb. 4.2: Sixfors vario Anlage mit den sechs Bioreaktoren und Peripherie

4.2.3 Durchführung der Fermentationen

Die Fermentationen erfolgten im Zulaufverfahren. Vor Fermentationsbeginn wurden die
bereits mit konzentrierter Glucoselösung gefüllten Bioreaktoren mit Sensoren, Elektroden,
Zufuhrstrecken und erforderlichen Anschlüssen im Autoklav bei 121 ◦C für 20 Minuten
sterilisiert. Das konzentrierte Medium mit den weiteren Bestandteilen, die aus Stabilitäts-
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4.2 Fermentationen im Zulaufverfahren im Sixfors vario

gründen nicht autoklaviert werden durften, wurde über eine Sterilfiltrationsstrecke (Ste-
rilfilter: Sartobran, Sartorius AG, Göttingen) in die Reaktoren gebracht (Medium, siehe
Abschnitt A.2.1). Das vorgelegte Fermentationsmedium wurde mit 10 % (v/v) Vorkultur
beimpft, so dass 1,5 l erreicht wurden. Die Sauerstoffkonzentration wurde auf 30 % geregelt,
da E. coli bei Sauerstofflimitierung unter anaeroben Bedingungen Produkte wie z.B. Ace-
tat bildet [Schlegel 1992]. Bei Erreichen einer OD620 = 10 − 14 nach 7–10 Stunden wurde
die L-Phenylalanin-Produktion durch Zugabe von IPTG induziert. Die Zufuhr der Sub-
strate Glucose und L-Tyrosin wurde zum gleichen Zeitpunkt gestartet, da die vorgelegten
Substratmengen annähernd aufgebraucht waren. Die Glucoselösung hatte eine Konzentra-
tion von 454 g/l, die L-Tyrosin-Lösung eine Konzentration von 25 g/l in 5 %iger Ammo-
niaklösung. L-Tyrosin-Lösung wurde linear ansteigend nach einem festen Profil bis zum
Erreichen einer festgelegten Gesamtmenge zugegeben. Damit wurde eine OD620 = 40 − 50
erreicht. Danach wurde die Zugabe gestoppt und damit das Wachstum der L-Tyrosin-
auxotrophen Stämme. Für die Produktion wurde Glucose mit 0,05–1,0 ml/min zudosiert.
Die Glucosekonzentration wurde manuell mit einem amperometrischen Test überprüft. Ent-
sprechend dieser Messung wurden die Dosierraten manuell an den Verbrauch im jeweiligen
Bioreaktor angepasst. Der Sollwert lag bei 5 g/l Glucose. Eine zweite Induktion erfolgte
nach 28-30 Stunden, um trotz Verdünnung der Fermentationsbrühe eine ausreichende In-
duktorkonzentration zu gewährleisten. Antischaum wurde bei Bedarf manuell zudosiert.
Probenahmen erfolgten über die Fermentationsdauer im Abstand von 1,5–2 Stunden. Die
Offline-Analytik beinhaltete die Messung von Glucose, optischer Dichte, Biotrockenmasse-
konzentration und HPLC-Analysen zur Bestimmung von Aminosäuren, Ammonium und
organischen Säuren (siehe Abschnitt A.3.1). Beendet wurden die Fermentationen nach
50 Stunden. Der theoretische, idealisierte Verlauf einer Fermentation im Zulaufverfahren
ist in Abb. 4.3 dargestellt.
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Abb. 4.3: Idealisierter Verlauf einer Fermentation im Zulaufverfahren mit den Konzentra-
tionen der Substrate L-Tyrosin und Glucose sowie der Biomassekonzentration und der
Produktkonzentration in Wachstums- und Produktionsphase
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4.3 Fermentationen im Zulaufverfahren im 20 l Bioreaktor

Die Experimente zur Prozessentwicklung wurden in einem 20 l Bioreaktor (ISF 200, In-
fors AG; Basel, Schweiz) durchgeführt. Das Arbeitsvolumen lag dabei zwischen 7,5 und
15 l. Als Ausgangsbasis für die Prozessentwicklung wurde wie für die Experimente im
Sixfors vario die von Gerigk entwickelte Fermentationsstrategie im Zulaufverfahren ver-
wendet [Gerigk 2001]. Übernommen wurden Vorkultur, Medium, die Anfangssollwerte der
Prozessparameter Temperatur (37 ◦C), pH-Wert (6,5) und pO2 (>30 %), Induktionszeit-
punkt, Glucosekonzentration (5 g/l), Wachstumslimitierung durch L-Tyrosin und Fermen-
tationsdauer (50 h). In der weiteren Prozessentwicklung wurden verschiedene Änderungen
vorgenommen, die in den folgenden Abschnitten beschrieben werden.

4.3.1 Online-Analysemethoden

Temperatur, Druck, Begasung und Rührerdrehzahl

Die Temperatur wurde über einen Pt-100 Sensor gemessen und über einen Heizmantel
mit Wasserkreislauf eingestellt. Die Begasung erfolgte mit Luft, deren Zufuhr über einen
Massenstromregler eingestellt wurde (Volumenstrom: 2,5–12 l/min). Der Druck wurde mit-
tels eines Drucksensors gemessen (Überdruck: 0,2–0,5 bar). Die Rührerdrehzahl wurde
auf Drehzahlen von 400–1600 Upm eingestellt. Nach einmaliger Kalibrierung war eine re-
gelmäßige Kalibrierung der Parameter nicht erforderlich. Die Parameter wurden über in
die Infors-Steuerung integrierte PID-Regler geregelt.

Gelöstsauerstoffkonzentration

Die Gelöstsauerstoffkonzentration wurde durch eine amperometrische Sauerstoffelektrode
gemessen. Die Kalibrierung erfolgte vor Inokulation durch Einstellung von 100 % Sätti-
gung bei einer Drehzahl von 1000 Upm, einer Begasung mit Luft mit 7,5 l/min und Über-
druck von 0,4 bar. Der Null %-Wert wurde durch Begasung mit Stickstoff eingestellt.
Die Gelöstsauerstoffkonzentration wurde in den ersten Experimenten2 manuell auf >40 %
eingestellt. In den anderen Fermentationen wurde die Gelöstsauerstoffkonzentration un-
ter Verwendung des integrierten PID-Reglers über die Rührerdrehzahl geregelt. Zusätzlich
wurden Begasungsrate und Druck manuell angepasst, da die maximale Rührerdrehzahl bei
1600 Upm lag.

pH-Wert

Der pH-Wert wurde mit einer Gelelektrode gemessen. Dazu erfolgte eine Zwei-Punkt-
Kalibrierung mit Pufferlösungen pH 4,0 und pH 7,0. Der pH-Sollwert wurde mittels eines
PID-Reglers konstant gehalten. Signale vom Regler wurden an eine Dosierstrecke gegeben,
die über eine Waage mit Zulaufflasche eine Schlauchpumpe zur Dosierung von 25 %iger
Ammoniaklösung ansteuerte.

2Die Gelöstsauerstoffkonzentration wurde in den Experimenten mit dem Stamm 20pMK12 manuell ein-
gestellt, siehe Abschnitt 5.2.
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Abgasanalytik

Kohlendioxid und Sauerstoff wurden in einem Teilstrom der Abluft über eine Abgasanalytik
gemessen. Messung und Kalibrierung erfolgten wie in Abschnitt 4.2.1 beschrieben.

4.3.2 Glucosemessung

Um die Glucosekonzentration im Bioreaktor im Zulaufverfahren konstant zu halten, wurde
die Glucosekonzentration online gemessen und geregelt. Für die Messung wurden zwei ver-
schiedene Systeme verwendet. Zum einen war das der OnLine-General-Analyser (OLGA,
IBA GmbH, Göttingen), zum anderen das System Process Trace (Trace AG, Braun-
schweig). Beide Systeme werden in den folgenden Abschnitten vorgestellt.

Online-Messung von Glucose mittels OLGA

Um eine Online-Messung mit dem OLGA, einem auf SIA-Technik basierenden System
(Sequential Injection Analyser, [Schuhmann u. a. 1995]) durchführen zu können, wurde
zellfreies Permeat über einen externen, an den Fermenter angeschlossenen Umlauf kontinu-
ierlich bereitgestellt [Gerigk 2001]. Mit einer Schlauchpumpe wurde Fermentationsbrühe
durch den Umlauf gepumpt, der über Animpfnadeln an den Bioreaktor angeschlossen
war. Bei einem Umlaufvolumen von 20 ml und einem Volumenstrom von 1,6 l/min
konnte eine Verweilzeit <2 sec erreicht und so eine ausreichende Sauerstoffversorgung
gewährleistet werden. Zellfreies Permeat wurde über ein eingebautes Hohlfaserfiltrations-
modul (NMWC: 500 kDa, A=23 cm2, 1 mm Porendurchmesser, Schleicher & Schuell,
Dassel) durch Querstromfiltration gewonnen. Der Permeatstrom lag bei ≈1–2 ml/min.
Über eine Schlauchpumpe wurde das zellfreie Permeat zum OLGA gepumpt und am
Verteiler (Manifold) des OLGA vorbeigeführt. Die Totzeit lag bei einem Innenvolumen
des Permeat-seitigen Umlaufs von 1,5 ml bei einer Minute. Von dem OLGA wurde das
Permeat über ein Druckausgleichsgefäß3 zurück in den Fermenter gepumpt. Ein Fließbild
und ein Bild des Umlaufs sind in Abb. 4.4 zu sehen. Sterilisation und Reinigung erfolgten
mit Natronlauge und Wasser.

Bioreaktor
PI

PI

QIR
Glucose

Abb. 4.4: Schematische Darstellung und Bild des Filtrationsumlaufs zur kontinuierli-
chen Bereitstellung von zellfreiem Permeat für die Glucosemessung mit dem OLGA
[Gerigk 2001]

3Der OLGA musste druckfrei betrieben werden [IBA 1999], im Bioreaktor war jedoch Überdruck einge-
stellt.
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Abb. 4.5: Schematische Darstellung des OnLine-General-Analysers zur Glucosemessung
(IBA GmbH, Göttingen)

Eine Probenahme von 10 µl aus dem Permeatstrom und deren Messung erfolgte in In-
tervallen von ungefähr zwei Minuten, der gesamten Todzeit. Vor der Messung wurde die
Probe mit OLGA-Puffer verdünnt, der auch für die Spülvorgänge zwischen den Messungen
verwendet wurde. Die Glucosekonzentration wurde mit einen Biosensor in der Messküvette
des Analysers gemessen, der vor jedem Experiment erneuert wurde. Die auf dem Biosensor
immobilisierte Glucoseoxidase katalysierte dabei die Umsetzung von Glucose in Glucono-
lacton. Dabei wurde eine äquimolare Menge Wasserstoffperoxid frei, die amperometrisch
gemessen wurde. Das Signal wurde über einen Verstärker an die Datenerfassung auf einem
Prozessrechner mit OLGA-Software weitergeleitet. Das System wurde alle 60-90 Minu-
ten mittels einer Zwei-Punkt-Kalibrierung mit Lösungen von 2,0 und 10,0 g/l Glucose
bei einem Sollwert von 5 g/l kalibriert. Die Geräteparameter bei Sollwerten von 0,5, 5
und 30 g/l Glucose im Bioreaktor sind in Abschnitt A.2.2 aufgeführt. Ein Fließbild des
OnLine-General-Analysers zeigt Abb. 4.5.

Online-Messung von Glucose mittels Process TRACE

Bei diesem System (siehe Abb. 4.6) wurde die Glucose basierend auf dem Verfahren
der Fließdiffusionsanalyse bestimmt (siehe Abb. 4.7), bei der eine zeitabhängige Pro-
benanreicherung erfolgt [Tollnick und Beuse 1999]. Vorteile dieses Systems gegenüber der
Fließinjektion sind der hohe Messbereich durch variable Anreicherungszeiten und die hohe
Standzeit des Sensors, da Probe und Puffer voneinander getrennt sind.

Acrylhaube

Bildschirm

Ventilblock

Filtrationsmodul
mit Luftblasenfalle

Diffusionsmodul

Messzelle

Abb. 4.6: Bild des Process TRACE Systems (Trace GmbH, Braunschweig)
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Abb. 4.7: Prinzip der Fließdiffusionsanalytik (Trace GmbH, Braunschweig)

Über eine Dialysesonde, die in den Bioreaktor eingebaut wurde, erfolgte die Entnahme
zellfreier Probe (siehe Abb. 4.8). Die Dialysesonde wurde mit dem Bioreaktor sterilisiert.
Die Glucose aus dem Reaktor diffundierte über die Dialysemembran und reicherte sich
in der durch die Dialysesonde fließenden Pufferlösung an. Die Membran wurde vor jeder
Fermentation erneuert, da sich auf der Membranaussenseite ein Biofilm bildete, der die
Durchlässigkeit der Membran verringerte. Die angereicherte Pufferlösung wurde zum
Detektor, einem beschichteten Biosensor, gepumpt. Dort wurde Glucose enzymatisch
durch Glucoseoxidase zu Gluconolacton umgesetzt und das gebildete Wasserstoffperoxid
amperometrisch gemessen. Messungen erfolgten in Intervallen von ≈2,5 Minuten. Eine
konstante Temperatur bei der enzymatischen Messung wurde durch ein Heizelement und
eine Acrylhaube gewährleistet.

Vor Beginn der Messung wurden eine Kalibrierung des Systems und Messungen für
30–60 Minuten zur Aktivierung des Enzyms durchgeführt. Die Kalibrierung des Systems
erfolgte mit Standardlösungen von 4 und 20 g/l Glucose. Bei der Kalibrierung erfolgte
die Anreicherung der Glucose über die Membran im Diffusionsblock. Zur Probenahme
wurde der kontinuierlich fließende Pufferstrom für eine definierte Zeit hinter der Dialyse-
membran angehalten. Dann wurde das Probensegment vom Diffusionsblock zum Detektor
geleitet und die Konzentration gemessen. Zudem wurde die Dialysesonde kalibriert, indem
mit Hilfe einer externen Referenzmessung4 der Glucosekonzentration ein Sondenfaktor be-
stimmt wurde, der das Verhältnis des Sondensignal zum Signal des Diffusionsblocks angab.

4siehe Abschnitt A.3.1

Glucose

Akzeptorstrom

Diffusionsmembran

Abb. 4.8: Bild der Dialysesonde (Trace GmbH, Braunschweig) und schematische Darstel-
lung des Funktionsprinzips der Dialysesonde
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Die Kalibrierung dauerte bei einer Doppelbestimmung der Lösungen einschließlich aller
Spülvorgänge ungefähr 36 Minuten. Während der Fermentation erfolgte eine Rekalibrie-
rung über die Kalibrierlösungen im Abstand von 150–200 Messungen. Die Sonde wurde im
Abstand von ungefähr 12 Stunden rekalibriert, indem der vom System ausgegebene Wert
an den extern gemessenen Wert angepasst wurde. Die Kalibrierung erfolgte in der Produk-
tionsphase, in der kein Wachstum mehr stattfand. Da sich der Glucoseverbrauch der Zellen
in dieser Phase kaum änderte, hatte der

”
Datenausfall“ aufgrund der Kalibrierung keinen

negativen Einfluss auf die Regelung.

4.3.3 Prozessdatenerfassung und Prozesskontrolle

Abb. 4.9 zeigt ein Fließbild des Prozesses mit 20 l Bioreaktor und Peripherie. Die Daten-
erfassung erfolgte über einen Prozessrechner mit der Software LabView. Über eine serielle
Schnittstelle wurden die vom Infors-System angezeigten Prozessgrößen Begasungsrate,
pH-Wert, Gelöstsauerstoffkonzentration, Druck, Temperatur, Rührerdrehzahl und Ge-
wicht eingelesen. Bis auf das Gewicht wurden alle Variablen über in die Infors-Steuerung
integrierte PID-Regler geregelt.

Nach Digitalisierung über ein SMP-Interface wurden die analogen Signale der Abgas-
analytik und des Waagenwerts des Ammoniakvorrats über einen zweiten Prozessrechner
mit der Software Medusa 2.0 erfasst (Forschungszentrum Jülich GmbH, Institut für
Biotechnologie 2). Die Dosiersysteme von Glucose und L-Tyrosin, verbunden über serielle
Schnittstellen, wurden ebenfalls über dieses System gesteuert. Die Zulaufraten wurden an
die Dosiersysteme gesendet und die Istwerte im Prozessrechner aufgezeichnet.

Die Messwerte des OLGA-Systems wurden über einen weiteren Prozessrechner mit
OLGA-Software erfasst und wie das Messsignal des Process Trace Systems über eine serielle
Schnittstelle an die LabView Datenerfassung geleitet und von dort weiter zum Medusa-
System. Daneben wurden auch Reaktorgewicht, die Werte der Abgasanalytik und die Be-
gasungsrate an dieses System geleitet. Die Medusa-Software wurde für die Glucoseregelung
und die L-Tyrosin-Steuerung über die Sauerstoffaufnahmerate eingesetzt. Das System er-
mittelte die Zulaufraten.

4.3.4 Durchführung der Fermentationen

Die Fermentationen erfolgten im Zulaufverfahren. Vor dem Fermentationsbeginn und
vor der Sterilisation des Bioreaktors wurde die pH-Elektrode kalibriert. pH-Elektrode,
Sauerstoffelektrode und Dialysesonde zur Probenahme für die Glucosemessung wurden
in den Reaktor eingebaut. Wurde das OLGA-System zur Glucosemessung mit Filtra-
tionsumlauf verwendet, wurde dieser eine Stunde mit 1 M Natronlauge sterilisiert und
die Anschlüsse danach in den Reaktor eingebaut. Zulaufflaschen für Substrate und
Ammoniaklösung sowie Schläuche wurden vorab im Autoklav bei 121 ◦C für 20 Minuten
sterilisiert und angebracht. Dann erfolgte die Sterilisation des mit Wasser gefüllten
Bioreaktors für 20 Minuten bei 121 ◦C. Nach der Sterilisation wurde das Wasser abge-
lassen und Medium in den Reaktor sterilfiltriert. Nachdem 37 ◦C und ein pH-Wert von
6,5 als Anfangsbedingungen eingestellt waren, wurden die Gelöstsauerstoffkonzentrati-
on, die Abgasanalytik und das jeweilige System zur Online-Messung von Glucose kalibriert.
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MEDUSA

LABVIEW

Bioreaktor

L-Tyrosin Abgas

M

Glucose

QIC

Zuluft

Ammoniak

QIC
pH

pO2

QIRQIR

O2 CO2

Prozesskontrollsystem

Dialysesonde

QIC

Glucose

Abb. 4.9: Schematische Darstellung des Fermentationsprozesses im 20 l Bioreaktor mit
Peripherie, mit Dialysesonde zur Glucosemessung (Geräteliste, siehe Abschnitt A.2.9)

Das vorgelegte Fermentationsmedium (6,75 l) wurde mit 10 % (v/v) Vorkultur beimpft,
so dass 7,5 l erreicht wurden. Der Zuluftvolumenstrom betrug 2,5 l/min, die Drehzahl
400 Upm und der Druck 0,2 bar. Um den zunehmendem Sauerstoffbedarf der Zellen zu de-
cken, wurde die Zuluft während der Wachstumsphase manuell bis maximal 12 l/min erhöht
und ein Überdruck von bis zu 0,5 bar eingestellt. Über die Drehzahl mit einem Maximalwert
von 1600 Upm wurde die Gelöstsauerstoffkonzentration auf 40 % geregelt, bzw. bei manu-
eller Einstellung in den ersten Fermentationen auf >40 % eingestellt. Bei Erreichen einer
OD620 = 8 − 12 nach ungefähr 6–7 Stunden wurde die L-Phenylalanin-Produktion durch
Zugabe von 100 µmol/l IPTG bei PTS(+)-Stämmen, bzw. die bei den jeweiligen Experi-
menten angegebene Konzentration induziert. Eine Induktion mit 100 µmol/l IPTG war für
PTS(+)-Stämme am besten geeignet [Gerigk 2001]. Nach 6–8 Stunden (OD620 = 12 − 15)
waren die vorgelegten Substratmengen an Glucose (15 g/l) und L-Tyrosin (0,3 g/l) soweit
aufgebraucht, dass die Zufuhr der Substrate gestartet wurde. Die Dosiereinheiten für Glu-
cose und L-Tyrosin bestanden jeweils aus Waage, Dosierstrecke und Schlauchpumpe. Die
Glucoselösung hatte eine Konzentration von 700 g/l, die L-Tyrosin-Lösung eine Konzen-
tration von 25 g/l in 5 %iger Ammoniaklösung. In der Wachstumsphase wurde ein festge-
legtes L-Tyrosin-Volumen von ≈170 ml geregelt zugegeben (L-Tyrosin-Zufuhr, siehe Ab-
schnitt 4.3.6). Damit wurde eine OD620 = 80 erreicht. Danach wurde die L-Tyrosin-Zufuhr
auf ein Minimum von 100 mg/h reduziert, ausreichend für den Erhaltungsstoffwechsel. Da-
mit erfolgte kein weiteres Wachstum. Glucose wurde auf einen Sollwert von 5 g/l, bzw.
den bei den jeweiligen Experimenten angegebenen Wert geregelt (siehe Abschnitt 4.3.5).
Eine zweite Induktion mit gleicher Induktorkonzentration wie bei der ersten Induktion
erfolgte nach 28-30 Stunden. Antischaum wurde bei Bedarf manuell über eine Schlauch-
pumpe zudosiert. Probenahmen erfolgten über die Fermentationsdauer im Abstand von
1,5–2 Stunden. Die durchgeführte Offline Analytik beinhaltete die Messung von Gluco-
se, optischer Dichte, Biotrockenmasse, Plasmidstabilität, mikroskopische Aufnahmen und
HPLC-Analysen zur Bestimmung von Aminosäuren, Ammonium und organischen Säuren.
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Bei einigen Experimenten wurden 1H-NMR-Analytik, Phosphat- und Ammoniumbestim-
mung durchgeführt (siehe Abschnitt A.3.1). Nach 50 Stunden wurden die Fermentationen
beendet. Nach Abschluss der Fermentation wurde der Bioreaktor bei 121 ◦C für 20 Minuten
sterilisiert.

4.3.5 Regelung der Glucosezufuhr

Die Glucoseregelung hatte die Einstellung einer konstanten Glucosekonzentrationen
während einer Fermentation zum Ziel. Dies war für eine optimale Prozessführung, die
Reproduzierbarkeit und Vergleichbarkeit von Fermentationen notwendig.

Bei einem Fermentationsprozess handelt es sich um einen nichtlinearen Prozess, bei dem
sich der Substratverbrauch mit der Zeit ändert und die Analysenwerte zu diskreten Zeit-
punkten mit Totzeit eintreffen. Daher kam eine modellbasierte adaptive Regelstrategie im
geschlossenen Regelkreis zum Einsatz [Weuster-Botz u. a. 1994]. Ein adaptiver Regelkreis
ist in Abb.4.10 schematisch dargestellt.

Bei dem verwendeten System wurde ein erweiterter, semikontinuierlicher Kalman-Filter
zur Minimierung des Messrauschens eingesetzt, bei dem Totzeiten einbezogen wurden
[Wiechert 1991]. Zudem erfolgte eine Echtzeit-Schätzung der zukünftigen Glucosekonzen-
tration, der Glucoseverbrauchsrate und der Änderung der Substratverbrauchsrate aus der
gemessenen Glucosekonzentration und deren Änderung 5.

Vom Kalmanfilter wurden die geschätzten Werte zur nächsten Abtastzeit an den MV3-
Regler übermittelt. Die Regelung der Stellgröße zur Einhaltung des Sollwertes erfolg-
te durch Minimierung eines Gütekriteriums (I) mit E als Erwartungswert (siehe Glei-
chung 4.1). Die zu erwartende nächste Regelgrößenabweichung (y(t+1)) und die Stell-
größenabweichung u(t) wurden einbezogen. Der Gewichtungsfaktor r gewichtete Regel-
größenabweichung und Stellgrößenabweichung. Mit zunehmendem Gewichtungsfaktor nah-
men die Stellgrößenausschläge ab. Um die Stellgröße (Gleichwert) im Arbeitspunkt ge-

5Die Systemgleichungen für die einzelnen Parameter wurden von Weuster-Botz u. a.
[Weuster-Botz u. a. 1994] aufgeführt und sind Abschnitt A.3.9 zu entnehmen.

Regler Prozess

Zustandsgrößen
schätzen

Reglerparameter
berechnen

w e u

-

y

Prozessparameter

z

Abb. 4.10: Schematische Darstellung eines adaptiven Regelkreises mit w=Sollwert,
e=Abweichungsgröße, z=Störgröße, u=Stellgröße (Dosierrate), y=Regelgröße (Zustands-
größe, Glucosekonzentration)
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Tab. 4.2: Parameter von Kalman-Filter und MV3-Regler

Parameter (Kalman-Filter) 1. Einstellung Optimierte Einstellung
absolut relativ absolut relativ

Rauschen: Substratkonzentration 0,5 10 % 0,1 10 %
Rauschen: Substratverbrauch 0,5 5 % 0,05 5 %
Rauschen: Änderung des Substratverbrauchs 0,5 2 % 0,05 2 %
Messrauschen 0,5 2 % 0,1 2 %

Parameter (MV3-Regler) 1. Einstellung Optimierte Einstellung
Gewichtung (r) 13 2
Anzahl der Gleichwerte zur Mittelwertbildung 10 5

nau zu bestimmen, müsste die entsprechnende Substratverbrauchsrate bekannt sein. Diese
wurde durch den Kalmanfilter geschätzt. Aufgrund der Änderung über die Zeit wurde
zusätzlich eine Mittelwert aus dem Gleichwert zu mehreren Abtastzeitpunkten gebildet.
Die Stellgrößenberechnung erfolgte nach dem Eintreffen neuer Regelgrößen [Striegel 1993].

I(t + 1) = E(y2(t + 1) + ru
2(t)) (4.1)

Die Glucosekonzentration wurde während der Fermentation semikontinuierlich gemessen
und in Intervallen von ≈3 Min. Messwerte (siehe Abschnitt 4.3.2) über den LabView-
Prozessrechner an den Medusa-Prozessrechner geleitet. In der Software Medusa waren
Kalmanfilter und Minimal-Varianz-Regler (MV3) zur Glucoseregelung im geschlossenen
Kreislauf implementiert. Die ermittelten Stellgrößen wurden an eine Dosierstrecke zur
Anpassung der Glucosezufuhr weitergeleitet.

Die verwendeten Parameter sind in Tab. 4.2 aufgeführt. Die Parameter zur Glucose-
regelung wurden in der Arbeit optimiert. Mit der Verwendung des Process Trace Sys-
tems wurden die neuen Werte verwendet, die zu einer verbesserte Regelung mit geringeren
Schwankungen führten.

4.3.6 L-Tyrosin-Zufuhr

Eine L-Tyrosin-Zufuhr war aufgrund der L-Tyrosin-Auxotrophie der Stämme für das
Wachstum notwendig. L-Tyrosin inhibiert jedoch die L-Tyrosin-sensitive DAHP-Synthase
[Pittard 1996]. Daher musste es während der Wachstumsphase in sehr geringen Mengen
zugegeben werden, um eine Akkumulation zu verhindern. Eine indirekte Regelung
der L-Tyrosin-Zufuhr, die die Möglichkeit einer automatischen Zufuhr bot, wurde von
Gerigk [Gerigk 2001] entwickelt. Die Regelung basierte auf dem empirisch ermittelten
linearen Zusammenhang zwischen der volumetrischen L-Tyrosin-Verbrauchsrate und der
volumetrischen Sauerstoffaufnahmerate unter L-Tyrosin-Limitierung. Die volumetrische
Sauerstoffverbrauchsrate (OUR) wurde während des Fermentationsprozesses in der
Medusa-Software aus Belüftungsrate, Reaktorgewicht und den Werten der Abgasanalytik
berechnet. Aus der sich ergebenden volumetrischen L-Tyrosin-Verbrauchsrate wurde die
Zulaufrate berechnet. Die L-Tyrosin-Konzentration lag so während des größten Teils der
Wachstumsphase unterhalb der Nachweisgrenze der HPLC (≈10 µmol/l).

Eine stark limitierte Zugabe von L-Tyrosin wirkte sich nach Gerigk [Gerigk u. a. 2002a]
positiv auf die Produktion von L-Phenylalanin aus. Bei stark limitierter Zugabe befand
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Tab. 4.3: Dosierprofil der L-Tyrosin-Zufuhr
Prozesszeit [h] 6 7 8 9 10 10,5 11 11,5 12 12,5 13 13,5
L-Tyrosin [g/h] 12 15 17 19 22 24 26 29 33 36 40 4

sich das System jedoch in einem Grenzbereich, in dem das Wachstum aufgrund einer
unzureichenden Menge an L-Tyrosin zeitweise stoppte und kein weiterer Anstieg der OUR
und damit der L-Tyrosin-Zufuhr erfolgte. Da die Sauerstoffaufnahmerate zudem von der
Aktivität und damit dem verwendeten Stamm abhängig war (z.B. pts(+) oder pts(-)), war
die L-Tyrosin-Regelung unter stark limitierenden Bedingungen nicht universell anwendbar.
Daher wurde die L-Tyrosin-Zufuhr zunächst manuell eingestellt. Die empirisch ermittelten
Zulaufraten wurden wie in Tab. 4.3 angegeben stufenweise eingestellt, so dass eine strenge
L-Tyrosin-Limitierung in der Wachstumsphase gegeben war.

Im Verlauf der Arbeit kam bei Fermentationen mit dem Stamm E. coli 4pF81 eine
gegenüber der von Gerigk [Gerigk 2001] verwendeten Regelung leicht veränderte indirekte
Regelung zur automatischen Zufuhr zum Einsatz. Dieser neue Ansatz unterschied sich
durch Vorgabe einer Mindest-L-Tyrosin-Zufuhr (siehe Gleichung 4.2). Die volumetrische
Sauerstoffverbrauchsrate wurde nach Gleichung 3.30 ermittelt.

v̇Tyr = m + b · (OUR − OURStart) (4.2)

mit:
v̇Tyr volumetrische L-Tyrosin-Verbrauchsrate [g/(l·h)]
OUR volumetrische Sauerstoffaufnahmerate [mmol/(l·h)]
m Parameter 1 ([g/(l·h)])
b Parameter 2 ([g/mmol])

Empirisch wurden OURStart = 60mmol/(l · h), m = 44 und b = 0, 55 als geeignet
für Fermentationen mit dem Stamm 4pF81 ermittelt. Aus der volumetrischen L-Tyrosin-
Verbrauchsrate wurde die L-Tyrosin-Zufuhr berechnet (siehe Gleichung 4.3). Die sich er-
gebende Zufuhr war ähnlich der bei manueller Einstellung.

V̇Tyr =
v̇Tyr · VR · ρ

cTyr

(4.3)

mit:
V̇Tyr L-Tyrosin-Zulaufrate [g/h]
VR Volumen im Bioreaktor [l]
ρ Dichte der L-Tyrosin-Lösung (≈1000 g/l) [g/l]
cTyr Konzentration der L-Tyrosin-Lösung [g/l]

4.4 Reaktivextraktion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen

Für die integrierte Abtrennung von L-Phenylalanin aus dem Fermentationsprozess wurden
Flüssig-Flüssig-Zentrifugen (CINC Deutschland GmbH, Brakel) verwendet. Die Zentrifu-
galextraktoren arbeiteten nach dem Mixer-Settler Prinzip. Extraktion und Separation von
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1 2

3

Abb. 4.11: Bild einer Zentrifuge; Teile der Zentrifuge: 1: Rotor und Rotoreinsatz, 2: Ro-
torkopf, 3: Wehrscheibe (Geräteliste, siehe Abschnitt A.2.9)

wässriger und organischer Phase erfolgten in einer Einheit. Das Modell V2 mit einem
Arbeitsbereich von 3 l/h bis 2 l/min wurde verwendet. Über die Steuereinheit der Zentri-
fugen waren Drehzahlen zwischen 2.000 und 5.900 Upm einstellbar, die Beschleunigungen
von 100-1000 g an der Rotoraußenwand entsprachen, bzw. 30–100 Hz auf der Anzeige
der Steuerheit. Das Innenvolumen dieses Modells lag bei ≈140 ml. Die Verweilzeit in der
Zentrifuge lag abhängig vom Volumenstrom bei 25–170 Sekunden6 (bei einem Gesamtvo-
lumenstrom von 3 l/h–20 l/h). Die Geräteparameter sind Abschnitt A.2.7 zu entnehmen.
Ein Bild einer Zentrifuge und von Teilen der Zentrifuge ist in Abb. 4.11 zu sehen (siehe
auch Abschnitt 3.3.4).

4.4.1 Aufbau der Extraktionsanlage

Die Anlage zur Reaktivextraktion bestand aus zwei Flüssig-Flüssig-Zentrifugen. In der
ersten Zentrifuge fand die Extraktion des in wässriger Lösung befindlichen L-Phenylalanins
(Donatorphase) mit dem Carrier D2EHPA (Extraktionsmittel) in Kerosin (organische
Phase) statt. In der zweiten Zentrifuge erfolgte die Rückextraktion des L-Phenylalanins
aus der organischen Phase in die Akzeptorphase (Schwefelsäure). Alle Verbindungsstre-
cken bestanden aus Teflon und Marprene-Pumpenschläuchen, um Haltbarkeit gegenüber
Kerosin und Säure zu gewährleisten. Mit Schlauchpumpen wurden die wässrigen Phasen
und die organische Phase in die Zentrifugen gefördert. Der Volumenstrom der einzelnen
Phasen konnte individuell eingestellt werden. Die organische Phase wurde im Kreis
geführt. Sie wurde aus dem Vorratsgefäß in die Zentrifuge zur Extraktion gepumpt. Nach
Extraktion und Separation floss die organische Phase von dort in die zweite Zentrifuge
zur Rückextraktion mit der Akzeptorphase. Aus den Zentrifugen liefen die Phasen
frei in Gefäße. Wichtig war ein freier Abfluss an allen Ausgängen, um Schaum-oder
Emulsionsbildung zu vermeiden. Die Probenahme der wässrigen Phasen erfolgte über

6Das Phasenvolumen in der Zentrifuge war abhängig von der verwendeten Wehrscheibe, durch die die
Dispersionszone zwischen den Phasen nach innen oder außen verschoben wurde.
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Organische Phase Wässrige
Akzeptorphase

Wässrige
Donatorphase

Extraktion Rückextraktion

M M

QI pH

Abb. 4.12: Schematische Darstellung und Foto der Extraktionsanlage mit Zentrifugen,
Steuereinheiten, Vorratsgefäßen und Pumpen (Geräteliste, siehe Abschnitt A.2.9)

3-Wege-Hähne an den jeweiligen Ein- und Ausgängen der Zentrifugen. Eine schematische
Darstellung und ein Foto der Extraktionsanlage zeigt Abb. 4.12.

Vor der Durchführung von Extraktionsexperimenten in den Zentrifugen war die Ein-
stellung des Wehrs am Ablauf der schweren Phase in den beiden Zentrifugen notwendig,
um einen sauberen Ablauf von schwerer und leichter Phase zu gewährleisten. Zunächst
wurde die Größe der Wehrscheibe mittels der Dichten der verwendeten Flüssigkeiten über
ein zu den Zentrifugen gehöriges Programm berechnet7. Bei den Offline-Extraktionen, die
in Abschnitt 7.1 beschrieben werden, stellte sich jedoch heraus, dass die vorab berechne-
ten Wehrscheiben nicht den zur vollständigen Phasentrennung geeigneten Wehrscheiben
entsprachen. Dies war auf die Eigenschaften der Phasen zurückzuführen, da nicht nur
die Dichte, sondern auch Viskosität oder Phasenbestandteile wie Salze einen Einfluss auf
die Phasentrennung haben [Weatherley 1994]. Daher wurden die bei verschiedenen Volu-
menströmen in den Zentrifugen einzusetzenden Wehrscheiben empirisch ermittelt (siehe
Tab. 4.4). Bei der Verwendung von Fermentationsüberstand anstelle von Salzlösung wurde
die Wehrscheibe der Zentrifuge zur Extraktion 0,025 größer gewählt als angegeben.

4.4.2 Durchführung von Extraktionen mit Modelllösung

Zur Charakterisierung der Extraktion in den Zentrifugen wurden Experimente mit
Modelllösung durchgeführt. Als Donatorphase wurde wässrige L-Phenylalanin-Lösung,
10–30 g/l L-Phenylalanin gelöst in 0,9 % NaCl oder proteinfreier Fermentationsüber-
stand (vgl. Abschnitt 4.5.1) verwendet. Dem pH-Wert bei Fermentationen entsprechend
wurde der pH-Wert der Lösung am Anfang auf 6,5 eingestellt. Die Extraktion erfolgte

7Der Dichte-Bereich, in dem dem Programm zufolge die Wehrscheibe einer Größe verwendet werden kann,
liegt bei ±0,04 kg/l, vgl. [Cinc 2001]
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Tab. 4.4: Eingesetzte Wehrscheiben in Abhängigkeit der Volumenströme bei Verwendung
von L-Phenylalanin in 0,9 % NaCl-Lösung

V̇Donator V̇org.Phase V̇Akzeptor Wehrscheibe Wehrscheibe
[l/h] [l/h] [l/h] Extraktion Rückextraktion

2 2 2 0,9 1,05
4 4 4 0,9 1,05
6 6 6 0,925 1,05
8 8 8 0,95 1,05
10 10 10 0,975 1,05

mit 10–30 % D2EHPA in Kerosin, die Rückextraktion mit 1–2 M Schwefelsäure (nach
[Maaß 2001]). Die Experimente wurden bei Raumtemperatur durchgeführt.

Vor der Durchführung von Extraktionsexperimenten in den Zentrifugen wurden diese aus
den Einzelteilen zusammengebaut. Abhängig vom durchgeführten Experiment wurde ein

”
High-Mix“- oder ein

”
Low-Mix“-Einsatz eingebaut und die passende Wehrscheibe einge-

setzt. Rotor, Rotorkopf und eine Wehrscheibe sind in Abb. 4.11 zu sehen. Danach wurden
die Zentrifugen mit wässriger Phase gefüllt, die Rotoren gestartet und dann die organi-
sche Phase eingeleitet. Durch diese Reihenfolge wurden die Phasen von Anfang an sauber
getrennt. Bei den zur Charakterisierung durchgeführten Kreislaufexperimenten flossen die
wässrigen Phasen aus den Zentrifugen zurück in Vorratsgefäße und von dort wieder in die
Zentrifugen. Grundsätzlich wurden 2 l Donatorphase verwendet. Das Volumen der organi-
schen Phase wurde mit 0,5 l im Vergleich zur Donatorphase klein gewählt, da durch die
Rückextraktion eine Regenierung erfolgte. Um wie in einer Online-Abtrennung angestrebt,
eine Volumenreduzierung von Donator zu Akzeptor zu erreichen, wurde ein Akzeptorvolu-
men von 1 l gewählt. Die Probenahme erfolgte an den Ein- und Ausgängen der wässrigen
Phasen.

4.5 Zulaufverfahren im 20 l Bioreaktor mit integrierter

Produktabtrennung

4.5.1 Kontinuierliche Permeatbereitstellung mittels

Ultrafiltrationseinheiten

Für eine Online-Reaktivextraktion in Zentrifugen wurde zell- und proteinfreies Perme-
at benötigt, das während des Fermentationsprozesses gewonnen werden musste. Zur
Rückhaltung von Zellen wurde ein an den Bioreaktor angeschlossener Umlauf mit einem
Hohlfaserfiltrationsmodul aus Polysulfon (NMWC: 500 kDa, Membranfläche: 0,36 m2,
Porendurchmesser: 1 mm, Schleicher & Schuell GmbH, Dassel) verwendet. Ein Bild
des verwendeten Moduls, das nach dem Prinzip der Querstromfiltration arbeitete, zeigt
Abb. 4.13. Gerigk hatte gezeigt, dass dieses System zur Zellrückhaltung geeignet war
[Gerigk 2001]. Hier wurde ein Modul mit relativ zum Fermentationsvolumen größerer
Oberfläche verwendet. Dadurch wurde mehr Permeat bereitgestellt und die Scherkräfte,
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Abb. 4.13: Foto eines Hohlfaserfiltrationsmoduls (links), die Polysulfonfasern sind parallel
in einem Gehäuse verklebt; Foto eines Kassettenmoduls (rechts)

die sich negativ auf die Zellen auswirken konnten, verringert8. Der Umlauf war über
Anschlüsse mit regelbaren Hähnen an die Seitenstutzen des Bioreaktors angeschlossen.
Mit einer Schlauchpumpe wurde Fermentationsbrühe durch den Umlauf gepumpt und
zellfreies Permeat kontinuierlich bereitgestellt. Zur Überprüfung des Drucks waren am
Ein- und Ausgang des Umlaufs Manometer angebracht. Um eine Sauerstofflimitierung im
Umlauf zu vermeiden, wurde ein Volumenstrom von 6 l/min eingestellt. Daraus ergab sich
eine Verweilzeit im Bypass von 3,6 Sekunden. Der Transmembrandruck betrug 1,0 bar.
Der bei freiem Ablauf aus dem Modul erreichte Permeatvolumenstrom nahm mit der
Betriebsdauer ab und lag bei ≈4,8–2 l/h.

Bei der Reaktivextraktion in Zentrifugen war im Gegensatz zur Reaktivextrak-
tion in Hohlfasermembranmodulen eine Abtrennung der Proteine notwendig (siehe
Abschnitt 7.1.1). Dazu wurde eine Ultrafiltrationseinheit bestehend aus fünf Kas-
settenmodulen verwendet, die in einen Kassettenhalter eingebaut wurden (NMWC:
10 kDa, Membranfläche: 0,07 m2/Kassette, Schleicher & Schuell GmbH, Dassel). Zur
Proteinrückhaltung wurde eine Porengröße von 10 kDa gewählt. Ein Foto eines solchen
Kassettenmoduls ist in Abb. 4.13 gezeigt. Die Kassetten arbeiteten nach dem Prinzip der
Querstromfiltration. Gegenüber Hohlfaserfiltrationsmodulen haben Kassetten die Vorteile
einer geringeren Deckschichtbildung und eines höheren Drucks. Beide Parameter führen zu
einer Erhöhung des Permeatflusses. Um einen ausreichend hohen Permeatvolumenstrom
für die Extraktion zu erzeugen, waren fünf Kassettenmodule notwendig. Zur Überprüfung
des Drucks waren am Ein- und Ausgang der Kassettenhalterung Manometer angebracht.
Der zellfreie Fermentationsüberstand wurde mit einem Volumenstrom von maximal 4 l/min
mit einer Schlauchpumpe durch die Einheit gepumpt. Der Transmembrandruck lag bei
1,5 bar. Der Permeatvolumenstrom aus der Einheit lag abhängig von der Betriebsdauer
bei 3,5–1,5 l/h. Ein Volumenstrom in dieser Größenordnung war für die Online-Extraktion
bei einem Fermentationsvolumen von 10–15 l ausreichend (siehe Extraktionsexperimente
und Fermentationsexperimente in Kapitel 7).

Die Abtrennung von Zellen und Proteinen erfolgte in zwei aufeinander folgenden
Filtrationseinheiten, um das Volumen des Umlaufs zur Zellrückhaltung zu minimieren

8Die Scherraten liegen bei dem eingesetzten Modul bei 2000 s−1 bei einem Volumenstrom von 6 l/min.
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und so eine Sauerstofflimitierung der Zellen oder pH-Gradienten zu verhindern. Dennoch
musste die Filtrationsfläche groß genug sein, um einen ausreichenden Permeatstrom für
die Extraktion zu gewährleisten.

Für die in Abschnitt 4.4.2 beschriebenen Extraktionsexperimente mit Fermentati-
onsüberstand wurde die Fermentationsbrühe nach Beendigung einer Fermentationen
zunächst abzentrifugiert. Danach wurde aus diesem zellfreien Überstand mittels der 10 kDa-
Ultrafiltrationseinheit proteinfreies Permeat für die Extraktionsexperimente bereitgestellt.

Sterilisation und Reinigung der Module

Der Hohlfaserfiltrationsmodul sowie die Kassettenmodule wurden chemisch mit 1 M Na-
tronlauge sterilisiert. Die erlaubte Sterilisationsdauer für das Hohlfaserfiltrationsmodul lag
bei zwei Stunden, die für die Kassettenmodule bei 30 Minuten. Zur Reinigung wurden die
Module mit bidestilliertem Wasser (max. T=50 ◦C) gespült. Bei starker Verschmutzung
wurden die Module mit 30 % Ethanollösung gespült und über Nacht darin gelagert.

4.5.2 Aufbau der Anlage für den integrierten Prozess

Zur Durchführung von Fermentationen mit Reaktivextraktion in Zentrifugen wurde eine
Anlage, bestehend aus Bioreaktor, Umlauf zur Bereitstellung von zell- und proteinfreiem
Permeat und zwei Zentrifugen zur Extraktion und Rückextraktion von L-Phenylalanin
aufgebaut. Eine schematische Darstellung der Anlage zeigt Abb. 4.14.

Die Fermentationsbrühe aus dem Bioreaktor wurde durch den Umlauf zur Zellrückhal-
tung gepumpt. Das zellfreie Permeat wurde bei anfangs hohem Volumenstrom durch eine
Pumpe in einen Vorratsbehälter gefördert. Während des Betriebs nahm der Permeatvo-
lumenstrom ab. Diese Abnahme war auf Deckschichtbildung durch die Biomasse, auf den
Antischaum im Medium und Bestandteile der organischen Phase, die die Poren verblockten,
zurückzuführen [Gerigk 2001]. Um eine verstärkte Deckschichtbildung durch Unterdruck an
der Permeatseite zu vermeiden, wurde die Pumprate auf der Permeatseite im Verlauf ma-
nuell verringert. Aus dem Vorratsgefäß, das für die Rezirkulation notwendig war, wurde das
zellfreie Permeat durch die zweite Ultrafiltrationseinheit zur Proteinrückhaltung gepumpt.
Der Füllstand im Vorratsgefäß wurde auf einen Maximalwert begrenzt und überschüssiges
Volumen in den Bioreaktor zurückgeführt, um eine zu starke Reduzierung des Volumens
im Bioreaktor zu vermeiden. Das Permeat aus der zweiten Ultrafiltrationseinheit lief frei
in ein weiteres Gefäß auf einer Waage, durch die der Volumenstrom während des Prozesses
kontrolliert werden konnte. Das Volumen in diesem Gefäß wurde bei ca. 50 ml gehal-
ten. Aus dem Vorratsgefäß wurde das zell- und proteinfreie Permeat in die Zentrifuge zur
Extraktion gepumpt. Die Stabilität der Extraktion war gewährleistet, da der Extraktions-
prozess in den Zentrifugen nicht durch eine Änderung des Volumenflusses in der auftre-
tenden Größenordnung beeinträchtigt wurde. Solange die Rotoren liefen, hatte auch ein
kurzzeitiger Volumenstrom von Null keinen negativen Einfluss. Sobald das erste Permeat
die Zentrifuge zur Extraktion erreichte, wurden die Zentrifugen und damit die Extrakti-
on gestartet. Die Extraktion erfolgte mit 10 % D2EHPA in Kerosin. Aus der Zentrifuge
floss das wässrige Raffinat, das an L-Phenylalanin

”
verarmt“ war, frei in ein Gefäß ab. Mit

einer pH-Elektrode wurde der pH-Wert des Raffinats kontrolliert, um Probleme bei der
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Abb. 4.14: Schematische Darstellung des Fermentationsprozesses im 20 l Bioreaktor mit
Peripherie, Umlauf zur Bereitstellung von proteinfreiem Permeat und Zentrifugen zur
Reaktivextraktion (Geräteliste, siehe Abschnitt A.2.9)

Extraktion, beispielsweise einen Übertrag von Schwefelsäure in die Extraktion feststellen
zu können. Das Raffinat wurde von dort aus in den Bioreaktor zurückgepumpt. Auf diese
Weise wurde das Volumen im Fermenter während der Online-Extraktion konstant gehalten.
Beim Auftreten von Problemen, z.B. einer pH-Änderung, konnte der Rückfluss in den Bio-
reaktor gestoppt werden, um den Fermentationsprozess aufrecht zu erhalten. Die beladene
organische Phase floss in die zweite Zentrifuge zur Rückextraktion mit 1 M Schwefelsäure,
die wie die organische Phase im Kreis geführt wurde. Das Volumen des kompletten Umlaufs
lag bei ungefähr 1,1 l, eingeschlossen das Volumen der wässrigen Phase in der Zentrifuge
zur Extraktion. In Abb. 4.15 ist ein Foto der Fermentationsanlage mit Umlauf zu sehen.

4.5.3 Durchführung der Fermentationen mit integrierter
Produktabtrennung

Die Fermentationen mit integrierter Reaktivextraktion wurden ähnlich wie in Ab-
schnitt 4.3 beschrieben durchgeführt. Vor Fermentationsbeginn wurde der Umlauf zur
Zellrückhaltung chemisch mit 1 M Natronlauge für zwei Stunden sterilisiert und an den
Bioreaktor angeschlossen, der im Anschluss sterilisiert wurde. Das weitere Vorgehen
entsprach dem bei einer Fermentation ohne Produktabtrennung. Anstelle von 7,5 l
wurde ein Anfangsvolumen von 8,5 oder 10 l gewählt. Durch das größere Volumen
wurde die Aufkonzentrierung der Biomasse im Bioreaktor bei Zuschaltung des Umlaufs
mit einem Volumen von 1,1 l gering gehalten und möglichst gleiche Verhältnisse im
Bioreaktor beibehalten. Der Fermentationsprozess in der Wachstumsphase entsprach
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Abb. 4.15: Foto des 20 l Bioreaktors mit Peripherie und Umlauf zur Bereitstellung von
proteinfreiem Permeat; das Permeat wurde von dort in die Zentrifugen zur Reaktivex-
traktion geleitet, zu sehen in Abb. 4.12

dem einer Fermentation ohne integrierte Extraktion. Ablauf, Analytik, Datenerfassung
und Regelung waren gleich (siehe Abschnitt 4.3). In der Wachstumsphase wurde eine
dem Anfangsvolumen angepasste Gesamtmenge (8,5 l: 190 g; 10 l: 225 g) an L-Tyrosin
zudosiert und die L-Tyrosin-Zufuhr am Ende der Wachstumsphase auf 5 g/h (125 mg/h
L-Tyrosin) umgestellt.

Vor Beginn der Extraktion wurden alle Vorratsgefäße des Umlaufs zur Zell- und Prote-
inrückhaltung für 20 Minuten bei 121 ◦C sterilisiert. Schlauchverbindungen und Zentrifugen
wurden nicht sterilisiert, sondern mit Reinstwasser gereinigt. Demzufolge war das System
weitestgehend monoseptisch. Da die optische Dichte zum Startzeitpunkt der Extraktion
bereits bei ≈80 lag und Ampicillin zugegeben wurde (Stämme, siehe Abschnitt 4.1.1), war
die Gefahr einer Kontamination durch Fremdkeime jedoch gering. In der Produktionsphase
nach dem Ende der Wachstumsphase und Limitierung der L-Tyrosin-Zufuhr auf ein Mini-
mum wurden Umlauf und Extraktion gestartet, wie im vorangehenden Abschnitt erklärt.
Der genaue Zeitpunkt war von dem jeweiligen Experiment abhängig. Von da an liefen
Fermentation und Extraktion parallel, entweder bis zum Ende des Fermentationsprozesses
oder die Extraktion wurde nach einigen Stunden beendet, während der Fermentationspro-
zess bis t = 50 h weiterlief. Im zweiten Fall wurde das Permeat aus dem System in den
Bioreaktor zurückgeführt und der Umlauf abgekoppelt. Neben den Proben aus dem Bio-
reaktor wurden während der Online-Extraktion Proben an den Ein- und Ausgängen der
wässrigen Phasen der Zentrifugen genommen und analysiert. Am Ende wurden Bioreaktor
und Umlauf wie bereits beschrieben sterilisiert und gereinigt.
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5 Untersuchungen zum Einfluss von
Glucoseaufnahmesystemen auf die
Produktion

Zur Produktion von L-Phenylalanin mit E. coli wurde von Gerigk ein Fermentati-
onsprozess im Zulaufverfahren entwickelt [Gerigk 2001]. Basierend auf diesem Prozess
wurden verschiedene prozesstechnische Ansätze zur Verbesserung des Prozesses und der
L-Phenylalanin-Produktion verfolgt. Daneben wurden unterschiedliche L-Phenylalanin-
Produzenten eingesetzt und die L-Phenylalanin-Produktion untersucht.

Für die Untersuchungen wurden Produktionsstämme mit Glucoseaufnahme über das
Phosphotransferase-System (PTS(+)) und Stämme mit Glucoseaufnahme über ein hete-
rologes System aus Zymomonas mobilis (PTS(-)) verwendet. Da bei der Glucoseaufnahme
über das Phosphotransferase-System Phosphoenolpyruvat (PEP) zu Pyruvat umgesetzt
wird, PEP aber gleichzeitig neben Erythrose-4-Phosphat (E4P) Vorläufermetabolit für die
Aromatenbiosynthese ist, ist eine Limitierung in der PEP-Bereitstellung vorstellbar (vgl.
Abschnitt 3.1.3). Dagegen wird bei Glucoseaufnahme über den Glucose-Facilitator aus
Zymomonas mobilis und Phosphorylierung der Glucose über eine ATP-abhängige Kinase
kein PEP verbraucht. Demzufolge sollte die Glucoseaufnahme über dieses heterologe Sys-
tem theoretisch zu einer verbesserten Bereitstellung von PEP und damit L-Phenylalanin-
Produktion führen (vgl. [Valle u. a. 1996]).

5.1 L-Phenylalanin-Produktion mit einem Stamm mit

Phosphotransferase-System zur Glucoseaufnahme

Als Ausgangsbasis der Prozessentwicklung wurde eine Fermentation mit dem Produktions-
stamm E. coli 4pF81, bei dem die Glucoseaufnahme über das Phosphotransferase-System
erfolgte, durchgeführt. Teilweise wurde die L-Phenylalanin-Produktion mit diesem Stamm
bereits von Gerigk beschrieben [Gerigk 2001]. In dieser Arbeit erfolgten detailliertere Un-
tersuchungen. Einige grundlegende neue Ergebnisse werden in diesem Abschnitt dargestellt
und analysiert.

5.1.1 Fermentation mit dem Stamm E. coli 4pF81

Die Fermentation erfolgte im 20 l-Bioreaktor mit einem Anfangsvolumen von 7,5 l. Die Glu-
cosekonzentration wurde auf 5 g/l geregelt, die Prozessdauer betrug 50 Stunden (vgl. Ab-
schnitt 4.3.4).
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Abb. 5.1: Verlauf der Substratkonzentration, der Zufuhrraten der Glucoselösung und der
L-Tyrosin-Lösung, der Biomassekonzentrationen, der Biomasse-spezifischen Wachstums-
rate, der volumetrischen Sauerstoffaufnahmerate (OUR), der Kohlendioxidbildungsrate
(CER) und des Respirationsquotienten (RQ) (E. coli 4pF81)

Den Verlauf wichtiger Prozessgrößen zeigt Abb. 5.1. Die im Medium vorliegenden
Substratmengen an Glucose und L-Tyrosin wurden in den ersten Fermentationsstunden
verwertet. Nach 5,5 Stunden wurden die Substratzufuhr und die Regelung der Glucose-
konzentration auf 5 g/l (≈30 mmol/l) gestartet. L-Tyrosin war kurz danach nicht mehr
mittels HPLC nachweisbar (Nachweisgrenze ≈ 10µmol/l). Die Biomassekonzentration
stieg annähernd exponentiell an. Die Wachstumsrate wurde durch die L-Tyrosin-Zufuhr
limitiert. Nach 14 Stunden wurde die L-Tyrosin-Zufuhr auf ein Minimum von 4 g/h
L-Tyrosin-Lösung (0,1 g/h L-Tyrosin) reduziert, so dass nach dem vollständigen Ver-
brauch des L-Tyrosins kein weiteres Wachstum stattfand und die Biomassekonzentration
annähernd konstant blieb. Die leichte Abnahme der Biomassekonzentration war auf
die Verdünnung der Fermentationsbrühe durch die Substratzufuhr zurückzuführen. Die
Wachstumsrate lag dementsprechend während des größten Teils der Produktionsphase
bei Null. Die volumetrische Sauerstoffaufnahmerate und die Kohlendioxidbildungsrate
stiegen während der Wachstumsphase auf Maximalwerte von 210–220 mmol/(l·h) an. Eine
starke Abnahme war in Folge der Umstellung der L-Tyrosin-Zufuhr auf ein Minimum
nach 14 Stunden festzustellen. Danach stiegen die Werte weiter. Es war anzunehmen, dass
die Zellen den Stoffwechsel an die veränderten Bedingungen anpassten. Nach 22 Stunden
begann eine deutliche Abnahme der Sauerstoffaufnahmerate und der Kohlendioxidbil-
dungsrate, die sich bis zum Ende der Fermentation fortsetzte. Der Respirationsquotient
(RQ), der den Quotienten von Kohlendioxidbildungsrate und Sauerstoffaufnahmerate
angibt, ist bei vollständigem, aerobem Abbau von 1 mol Glucose zu 6 mol Kohlendioxid
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5.1 Phosphotransferase-System zur Glucoseaufnahme

unter Verbrauch von 6 mol Sauerstoff 1,0. Die Schwankungen in den ersten Stunden
waren auf fehlerhafte Abgaswerte im niedrigen Bereich zurückzuführen. Bis zur Induktion
lag der RQ bei ≈0,95. Nach der Induktion stieg der RQ auf über 1,1, was auf die
L-Phenylalanin-Produktion und die folglich unvollständige Oxidation der Glucose zu
Kohlendioxid zurückgeführt werden kann.

Die L-Phenylalanin-Konzentration stieg nach der Induktion zunächst exponentiell an
(siehe Abb. 5.2). Bei Erreichen von ungefähr 180 mmol/l L-Phenylalanin war nur noch
eine verringerte Zunahme festzustellen. Die Endkonzentration betrug 206 mmol/l (34 g/l).
Die Acetatkonzentration konnte mittels der Glucoseregelung über einen großen Teil der
Fermentation gering gehalten werden. Sobald kaum noch L-Phenylalanin gebildet wurde,
setzte jedoch eine verstärkte Acetatbildung ein. Die Endkonzentration lag bei 380 mmol/l
(22,8 g/l). Zusammen mit der Acetatbildung setzte eine geringe Pyruvatproduktion
mit einer Endkonzentration von 10 mmol/l und die Produktion von Alanin mit einer
Endkonzentration von 3 mmol/l ein, die hier nicht dargestellt sind. Der Anstieg der Kon-
zentrationen von Acetat, Alanin und Pyruvat ließ auf eine Umstellung des Stoffwechsels
der Zellen weg von der L-Phenylalanin-Produktion hin zur Pyruvatproduktion und Verwer-
tung schließen. Mögliche Ursachen dieser Veränderung werden in Abschnitt 6.2 aufgezeigt.
Weitere in geringen Mengen gebildete Nebenprodukte waren Orotsäure (5 mmol/l), ein
Zwischenprodukt bei der Synthese der Pyrimidin-Nucleotide, Uracil (2 mmol/l), das aus
Orotsäure und Ribose-5-Phosphat entsteht und Glutamat (0,5 mmol/l).

Als Nebenprodukte aus dem Aromatenbiosyntheseweg wurden mittels HPLC bis zu
10 mmol/l Shikimat und bis zu 13 mmol/l 3-Dehydroshikimat gemessen. In Abb. 5.12
in Abschnitt 5.3 sind die genetischen Veränderungen in dem Stamm abgebildet.
Die 3-Dehydroshikimat-Konzentration nahm während der Produktionsphase leicht zu.
Während der Wachstumsphase nach der Induktion war außer den genannten Neben-
produkten Shikimat-3-Phosphat (S3P) qualitativ nachweisbar. Nach der Umstellung
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Abb. 5.2: Verlauf der Produkt- und Nebenproduktkonzentrationen (E. coli 4pF81)
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auf L-Tyrosin-Limitierung am Ende der Wachstumsphase nahm die Konzentration von
Shikimat-3-Phosphat jedoch schnell ab. Stattdessen war Shikimat nachweisbar, dessen
Konzentration im weiteren Verlauf konstant blieb. Eine Abnahme hätte bedeutet, dass
es metabolisiert wurde. Mittels einer Dephosphorylierungsreaktion konnte nachgewiesen
werden, dass die Konzentration von Shikimat-3-Phosphat am Ende der Wachstumsphase
ungefähr der Shikimatkonzentration entsprach. Eine mögliche Erklärung war, dass Shiki-
mat nach der Umstellung im Stoffwechsel durch intra- oder extrazelluläre Dephosphory-
lierung aus Shikimat-3-Phosphat entstand [Oldiges 2003]. Genaue Mechanismen sind un-
bekannt, aber einen Einfluss könnte das bei der Dephosphorylierung frei werdende ATP
haben. Die Nachweisbarkeit von Shikimat-3-Phosphat bedeutete in jedem Fall, dass in
der Wachstumsphase entweder nicht ausreichend Phosphoenolpyruvat für die Bildung von
5-Enolpyruvylshikimat-3-Phosphat (EPSP) vorhanden war oder dass die chromosomale
Expression der EPSP-Synthase (AroA) zu schwach war. Während der reinen Produktions-
phase war weder Shikimat-3-Phosphat nachweisbar, noch war eine Zunahme an Shikimat
festzustellen. Das bedeutete, dass entweder der Fluss durch die Aromatenbiosynthese auf-
grund der Wachstumslimitierung geringer war, und somit keine Anhäufung mehr statt-
fand oder dass Phosphoenolpyruvat, das während des Wachstums für den Tricarbonsäure-
Zyklus benötigt wurde, nicht mehr limitierend war. Das extrazellulär nachweisbare Shiki-
mat wurde jedoch nicht von den Zellen abgebaut. 3-Dehydroshikimat akkumulierte wahr-
scheinlich, da die Shikimatdehydrogenase (AroE) durch Shikimat Feedback inhibiert wird
[Dell und Frost 1993]. Durch eine Überexpression von AroE könnte die Limitierung aufge-
hoben werden. Da das Enzym auch die Reaktion von Dehydroquinat zu Chinasäure kataly-
siert, würde allerdings auch der Fluss in diese Richtung zunehmen [Chandran u. a. 2003].
Genauere Untersuchungen zum Aromatenbiosyntheseweg wurden von Oldiges durchgeführt
[Oldiges 2003].

5.1.2 Kohlenstoffbilanz

Die Verteilung des umgesetzten Kohlenstoffs während der Fermentation zur
L-Phenylalanin-Produktion wurde durch Berechnung der integralen molaren Kohlen-
stoffmengen der Produkte bestimmt. Die Kohlenstoffanteile der einzelnen Produkte
sind in Abb. 5.3 in Prozent des in Form von Glucose und L-Tyrosin zugeführten
Kohlenstoffs angegeben. Die Nebenprodukte Pyruvat, Alanin, Orotsäure, Uracil und
Glutamat sind nicht aufgetragen, da deren Anteil summiert bei nur maximal 0,5 C-mol %
lag. Der Kohlenstoffanteil aus der Biomasse wurde mittels einer empirischen Annahme
der Biomassezusammensetzung (CH1,83N0,22O0,5 [Nielsen und Villadsen 1994]) aus der
Biotrockenmasse berechnet.

Aus dieser Bilanz war zu entnehmen, dass die Hälfte des eingesetzten Kohlenstoffs in
Kohlendioxid umgewandelt wurde. Während der Produktionsphase erfolgte eine leichte
Zunahme. Die Biomasse machte in der Produktionsphase 12-20 % aus. Der Anteil an
L-Phenylalanin lag zwischen 20 und 26 % und nahm gegen Ende leicht ab, während der
Acetatanteil bis auf 9 % zunahm. Shikimat und 3-Dehydroshikimat hatten nur einen sehr
geringen Anteil von ungefähr 1 %.

Die Wachstumsphase bis t = 14 h ist schraffiert dargestellt, da die Kohlenstoffbilanz
in diesem Bereich relativ ungenau war. Insbesondere die Bestimmung der Biomasse war
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Abb. 5.3: Prozentuale Kohlenstoffverteilung des verbrauchten Kohlenstoffs auf die Produk-
te integriert über den Prozessverlauf (E. coli 4pF81)

bei niedrigen Biomassekonzentrationen fehlerhaft. Am Anfang der Fermentation waren die
niedrigen Werte der Abgasanalytik aufgrund der unzureichenden Empfindlichkeit des Sen-
sors der Abgasanalytik ebenfalls fehlerhaft. Diese hatten Einfluss auf die Berechnung der
Kohlendioxidmenge. In der Produktionsphase konnte die Bilanz zu 93–97 % geschlossen
werden. In HPLC-Messungen und 1H-NMR-Messungen konnten keine weiteren Metabolite
in größeren Konzentrationen gefunden werden, durch die diese Bilanzlücke hätte geschlos-
sen werden können. Die tatsächliche Zusammensetzung der Biomasse entsprach jedoch
möglicherweise nicht der angenommenen Zusammensetzung oder sie unterlag Schwankun-
gen über den Fermentationsverlauf, was nicht überprüft wurde. Zudem wurde zur Ver-
einfachung im Bioreaktor gelöstes Kohlendioxid nicht in die Bilanz einbezogen, da die
Menge in Abhängigkeit von Parametern wie Druck, pH-Wert und dem durch die Belüftung
ausgetriebenen Kohlendioxid hätte ermittelt werden müssen. Zudem lag der Anteil des
gelösten Kohlendioxids an der Gesamtbilanz in der Größenordnung von 0,1 %1 und war so-
mit vernachlässigbar. Insgesamt summierten sich bei der Berechnung der molaren Anteile
die Fehler der einzelnen Messungen. Insbesondere der Fehler bei der Kohlendioxidmes-
sung hatte einen großen Einfluss, da der Anteil des Kohlendioxids bei 50 % lag. Daher
konnte angenommen werden, dass die Abweichung von 100 % auf Messungenauigkeiten
zurückzuführen war und die Kohlenstoffbilanz geschlossen war (vgl. [Converty u. a. 2002],
[Schell u. a. 2002]).

5.1.3 Systeme zur Online-Glucosemessung

Für eine optimale Prozessführung, die Reproduzierbarkeit und Vergleichbarkeit der
Fermentationen war eine Regelung der Glucosekonzentration notwendig. Eine Limitierung

1Die in Wasser gelöste Menge Kohlendioxid wurde über den Anteil im Abgas während der Produktion
bei einer Temperatur von 25 ◦C und 0,5 bar Überdruck abgeschätzt.
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5 Einfluss von Glucoseaufnahmesystemen auf die Produktion

der Glucose, die eine verringerte Produktbildungsrate zur Folge gehabt hätte oder
Akkumulation mit nachfolgendem Überschussstoffwechsel und Bildung von Acetat wurde
dadurch verhindert [Gerigk u. a. 2002a].

Für die Online-Messung der Glucose, deren Werte zur Regelung verwendet wurden,
wurden zwei verschiedene Systeme eingesetzt. Das Eine war das von Gerigk [Gerigk 2001]
beschriebene System mit Probenahme über ein Filtrationssystem und enzymatischer Glu-
cosemessung über den OLGA und das Andere ein System mit automatischer Probenahme
über eine Dialysesonde im Reaktor und enzymatischer Messung über das Process Trace
System.

Bei Verwendung des OLGA-Systems waren die Scherraten in dem in den Umlauf
eingebauten Ultrafiltrationsmodul zur Bereitstellung von zellfreiem Permeat für die
Glucosemessung mit mehr als 16.000 s−1 hoch [Schleicher und Schuell 1998]. Diese wirkten
sich möglicherweise negativ auf die Zellen aus. Untersuchungen dazu wurden jedoch nicht
durchgeführt. Messfehler traten durch Luftblasen, die durch die Luftzufuhr im Bioreaktor
über den Umlauf in das Glucosemessgerät gelangten, auf. Zudem fiel L-Phenylalanin bei
zu hohen Konzentrationen durch die Abkühlung im Umlauf von 37 ◦C, der Temperatur im
Bioreaktor, auf Umgebungstemperatur (≈25 ◦C) aus, so dass aufgrund von Verstopfungen
keine Messung mehr möglich war. Die Löslichkeit von L-Phenylalanin in Wasser liegt bei
25 ◦C bei 29,65 g/l [Weast und Astle 1979]. Eine Beheizung der Verbindungsschläuche
des Umlaufs über eine an ein Wasserbad angeschlossene Schlauchummantelung wurde
getestet. Dieses System war jedoch zu anfällig für Leckagen. Bei den Experimenten, bei
denen das System mit Filtration und Messung durch den OLGA zum Einsatz kam, wird
es bei der Darstellung erwähnt.

Durch Verwendung des Process Trace Systems mit direkter Probenahme über eine
Dialysesonde konnten die Probleme behoben werden. L-Phenylalanin fiel bei diesem
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5.2 Glucoseaufnahme über ein heterologes System

System nicht aus, da nur ein geringer Anteil der Medienbestandteile luftblasenfrei über
die Dialysemembran in den zu vermessenden Akzeptorstrom diffundierte. Den Verlauf der
Glucosekonzentration während einer Fermentation zeigt Abb. 5.4.

Die Glucose konnte unter Verwendung optimierter Regelparameter von Kalman-Filter
und MV3-Regler bei ≈5±0, 5 g/l gehalten werden2. Bei Verwendung der Dialysemembran
wurde mit zunehmender Prozessdauer eine geringere Konzentration gemessen als aktuell
vorhanden war. Dies war auf die Bildung eines Biofilm auf der Dialysemembran zurück-
zuführen, durch den die Diffusion durch die Membran reduziert wurde [Fletcher 1999].
Diese Drift der Dialysesonde wurde durch eine Offline-Kontrollmessung und Nachkalibrie-
rung des Sondenfaktors korrigiert.

5.2 Untersuchungen mit einem Stamm mit heterologem

Glucoseaufnahmesystem aus Zymomonas mobilis

Nach der Darstellung der Ergebnisse der L-Phenylalanin-Produktion mit einem Stamm
mit Glucoseaufnahme über das Phosphotransferase-System im vorangegangenen Abschnitt
werden in diesem Abschnitt Untersuchungen mit dem Stamm 20pMK12 mit Glucoseauf-
nahme über den Glucose-Facilitator aus Zymomonas mobilis vorgestellt.

Die Kapazität der Glucoseaufnahme der Zellen war sowohl für das Wachstum als auch die
Produktion der Stämme essenziell. E. coli besitzt Phosphotransferase-Systeme für die Auf-
nahme verschiedener Substrate. Da die allgemeinen Gene der Phosphotransferase-Systeme
in dem Stamm 20pMK12 jedoch deletiert waren, konnte die Glucose nicht über diese Syste-
me aufgenommen werden [Postma u. a. 1993]. Das Gen des Glucose-Facilitators, über den
die Glucose in dem PTS(-)-Stamm aufgenommen wurde, war unter Kontrolle des durch
IPTG induzierbaren Ptac-Promotors. Zum Einfluss der Glucosekonzentration und der In-
duktion auf Wachstum und L-Phenylalanin-Produktion wurden Untersuchungen durch-
geführt.

5.2.1 Einfluss der Glucosekonzentration auf die Produktion

Der Einfluss der Glucosekonzentration auf die L-Phenylalanin-Produktion mit
Stämmen mit Phosphotransferase-System wurde von mehreren Autoren beschrieben
[Takagi u. a. 1996], [Gerigk u. a. 2002a]. Bei diesen Stämmen nahm der Überschuss-
stoffwechsel, der zur Bildung von Acetat führte, mit der Glucosekonzentration zu. Die
Selektivität nahm ab. Dieses System unterscheidet sich deutlich von der Glucoseaufnahme
über den Glucose-Facilitator, die durch erleichterte Diffusion erfolgt. Dabei wird die
maximale Aufnahme durch den Carrier limitiert. Die Glucoseaufnahme wird durch den
Substratgradienten angetrieben und in Z. mobilis durch eine hohe Glucoseumsatzra-
te aufrecht erhalten. Die Michaelis-Menten-Konstante Km, die die Affinität für das
Substrat charakterisiert, wurde für den Glucose-Facilitator mit 4,1 mmol/l angegeben
[Weisser 1996].

2Die Genauigkeit des OLGA-Systems lag bei 5±1 g/l Glucose [Gerigk 2001].
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5 Einfluss von Glucoseaufnahmesystemen auf die Produktion

Daher wurden Untersuchungen zur Produktion bei verschiedenen Glucosekonzentratio-
nen mit dem PTS(-)-Stamm 20pMK12 durchgeführt [Bujnicki 2001]. Bei den Fermenta-
tionen wurden Glucosekonzentrationen von 0,5 g/l (≈3 mmol/l), 5 g/l (≈30 mmol/l) und
30 g/l (≈170 mmol/l) in der Produktionsphase eingestellt. Eine Konzentration von 0,5 g/l
lag in der Größenordnung des Km-Wertes, 5 g/l darüber. Mit 30 g/l wurde ein deutlicher
Überschuss eingestellt. Die Online-Glucosebestimmung erfolgte in diesen Experimenten
mittels Filtrationssystem und OLGA. Bei der Fermentation mit 0,5 g/l Glucose lag die
Glucosekonzentration am Anfang bei 6 g/l, um ausreichend Glucose zum Wachstum zur
Verfügung zu stellen. Nach 8,5 Stunden war 1 g/l Glucose erreicht und die Konzentration
wurde bis zum Ende der Wachstumsphase bei 1 g/l geregelt. Nach dem Ende der
Wachstumsphase nach 18 Stunden wurde sie auf 0,5 g/l geregelt. Bei der Fermentation mit
5 g/l Glucose in der Produktionsphase wurden am Anfang 15 g/l Glucose vorgelegt. Die
Regelung auf den Sollwert erfolgte ab t = 8 h. Bei der Fermentation mit 30 g/l Glucose
wurde diese Konzentration von Anfang an eingestellt (siehe Abb. 5.5). Die Produktion
wurde mit 10 µmol/l IPTG bei OD620=10-12 induziert. Bei der Fermentation mit 30 g/l
Glucose wurde aufgrund einer geringeren optischen Dichte der Vorkultur ≈ 2 h später
induziert. Die weitere Prozessdurchführung erfolgte wie in Abschnitt 4.3.4 beschrieben.

Wachstum des PTS(-)-Stamms 20pMK12 war auch ohne Induktion möglich. Das
hatten Wachstumsversuche in Schüttelkolben ergeben. Eine Induktorkonzentration von
10 µmol/l führte zu gutem Wachstum, eine Induktorkonzentration von 100 µmol/l hatte
jedoch negative Auswirkungen [Sprenger 2001]. Daher wurde in diesen Versuchen eine
Induktorkonzentration von 10 µmol/l IPTG gewählt. Wachstum ohne Induktion war nur
dadurch zu erklären, dass Glucose bei der hohen Glucosekonzentration von 6–30 g/l am
Anfang der Fermentationen im Medium möglicherweise diffusiv über die Membran aufge-
nommen wurde oder der Ptac-Promotor möglicherweise nicht absolut dicht war, obwohl
der Inhibitor (lacI) ebenfalls über das Plasmid exprimiert wurde [Old und Primrose 1994].
Darüber hinaus war nicht auszuschließen, dass Glucose über andere Aufnahmesysteme in
die Zelle aufgenommen wurde (vgl. Abschnitt 3.1.2).
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Abb. 5.6: Verlauf der L-Phenylalanin-Konzentration und der absoluten L-Phenylalanin-
Menge in Fermentationen mit dem PTS(-)-Stamm E. coli 20pMK12 bei verschiedenen
Glucosekonzentrationen

Abb. 5.6 zeigt die Produktkonzentrationen und die Gesamtmenge an L-Phenylalanin
in den Fermentationen. Bei einer Glucosekonzentration von 0,5 g/l wurde bis t = 18 h

wenig L-Phenylalanin gebildet. Ab diesem Zeitpunkt wurde L-Tyrosin auf das Minimum
für den Erhaltungsstoffwechsel limitiert. Danach erfolgte bei 0,5 g/l Glucose keine weitere
L-Phenylalanin-Produktion, sondern die Konzentration nahm bis auf Null ab. Bei den
Fermentationen mit 5 g/l und 30 g/l Glucose war in den ersten 25 Prozessstunden
kaum ein Unterschied zu erkennen. Dabei war zu beachten, dass die Induktion bei der
höheren Konzentration zwei Stunden später erfolgte. Am Ende wurde mit 5 g/l Glucose
eine L-Phenylalanin-Konzentration von 171 mmol/l (28,2 g/l) erreicht, bei höherer
Glucosekonzentration mit 151 mmol/l etwas weniger. In den letzten 10 Stunden wurde
nicht mehr viel L-Phenylalanin produziert. Etwas deutlicher wird der sehr ähnliche Verlauf
bei der Betrachtung der Gesamtmenge an L-Phenylalanin, bei der die Verdünnungseffekte
durch die Dosierung unterschiedlicher Glucosevolumina aufgehoben wurden. Hier wurden
2,3 mol (363 g) bei 5 g/l Glucose bzw. 2,2 mol (380 g) L-Phenylalanin bei 30 g/l Glucose
bis zum Ende der Fermentationen gebildet.

Acetat wurde unter limitierten Bedingungen gar nicht gebildet. Bei höherer Gluco-
sekonzentration wurde nur in den letzten Stunden der Fermentationen wenig Acetat
gebildet, bis zu 60 mmol/l bei 5 g/l Glucose und 20 mmol/l bei 30 g/l Glucose. Auf die
Acetatbildung wird auch in Abschnitt 6.2 eingegangen.

Zur genaueren Betrachtung der Produktion bei Limitierung und Überschuss sind in
Abb. 5.7 die Biomassekonzentrationen und die Biomasse-spezifischen Produktbildungs-
raten aufgetragen. Die Biomassekonzentrationen stiegen in den Fermentationen mit
ausreichend Glucose vergleichbar auf ≈ 33 g/l an. Dagegen erreichte die Konzentration
in der Fermentation unter limitierten Bedingungen erst nach ungefähr 25 Stunden diesen
Wert. Der Anstieg war deutlich langsamer, da die Glucosekonzentration ab t = 8, 5 h

bei nur 0,5 g/l (3 mmol/l) lag. Die Produktbildungsraten der Fermentationen mit
Glucoseüberschuss waren über einen großen Teil vergleichbar. Die Produktbildungsrate
bei der Fermentation unter Glucoselimitierung lag zunächst deutlich unter den Pro-
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Abb. 5.7: Verlauf der Biomassekonzentration und der Biomasse-spezifischen Produktbil-
dungsrate in Fermentationen des PTS(-)-Stammes E. coli 20pMK12 bei verschiedenen
Glucosekonzentrationen

duktbildungsraten bei höheren Konzentrationen und ab t = 18 h bei Null. Mit 0,5 g/l
lag die Glucosekonzentration in der Größenordnung des Km von 4,1 mmol/l für den
Glucose-Facilitator (siehe Abb. 5.8). Da die Glucose, bedingt durch das Dosiersystem mit
Schlauchpumpe bei geringen Dosierraten intermittierend zugeführt wurde, bekam jeweils
ein Teil der Zellen immer wieder Glucose. Die Menge war ausreichend für langsames
Wachstum. Das Wachstum wurde jedoch wie die Produktbildung limitiert. Nach der
Limitierung der L-Tyrosin-Zufuhr wurde zur Aufrechterhaltung einer Konzentration von
0,5 g/l nur noch wenig Glucose zudosiert. Diese Dosierrate war bei der erreichten Biomas-
sekonzentration nicht mehr ausreichend für Wachstum und Produktbildung. Das zuvor
produzierte L-Phenylalanin wurde wahrscheinlich für die Biomassebildung verbraucht.
Eine stärkere Limitierung der Glucosekonzentration auf 0,1 g/l wurde getestet, doch diese
hatte einen sprunghaften Anstieg der Gelöstsauerstoffkonzentration im Bioreaktor zur
Folge. Das ließ darauf schließen, dass die Zellen inaktiv wurden, weil sie gar keine Glucose
mehr erhielten.

Der Verlauf der Biomasse-spezifischen Glucoseaufnahmeraten (siehe Abb. 5.8) zeigt,
dass sich diese bei 5 und 30 g/l nur in den ersten Prozessstunden unterschieden. Die
Biomassekonzentration war bei 30 g/l Glucose während der Wachstumsphase etwas
geringer. Generell waren die Glucoseaufnahmeraten am Anfang stärker fehlerbehaftet,
da die Biomassebestimmung bei niedrigen Biomassekonzentrationen am Anfang ungenau
war (vgl. Abschnitt A.1). Die Aufnahmeraten nahmen während der Produktionsphase
langsam ab und lagen zwischen 2,5 und 1 mmol/(g·h). Während der Produktionsphase
war die Glucoseaufnahmerate bei 30 g/l Glucose etwas höher als bei 5 g/l Glucose. Die
Aufnahmeraten bei 0,5 g/l Glucose lagen mit Werten nahe Null während der Produkti-
onsphase deutlich unter den anderen. Da in dieser Fermentation weder Produkte noch
Nebenprodukte gebildet wurden, wurde die zugeführte Glucose nur in Biomasse und
Kohlendioxid umgesetzt. Daher lag auch die Gesamtmenge an verbrauchter Glucose nur
bei 5,7 mol, während der Verbrauch bei den anderen beiden Fermentation über die Zeit
annähernd gleich war und bei 19,4 mol (5 g/l), bzw. 21,3 mol (30 g/l) lag.
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Die Gesamtmengen an aufgenommenem Substrat und daraus gebildeter Biomasse,
L-Phenylalanin und Kohlendioxid bei 5 und 30 g/l Glucose nach 50 Prozessstunden
sind in Abb. 5.9 dargestellt. Die Kohlendioxidmenge kann jedoch nur als Abschätzung
angesehen werden, da die Abgasanalytik bei der Fermentation mit dem Stamm 20pMK12
bei 5 g/l Glucose falsche Werte lieferte, so dass der Kohlendioxidanteil nicht bestimmt
werden konnte. Da die Kohlenstoffbilanz bei dem Experiment mit 30 g/l annähernd
zu 100 % geschlossen werden konnte, wie es auch bei anderen Experimenten der Fall
war, wurde angenommen, dass der fehlende Kohlenstoffanteil in der Bilanz bei 5 g/l
Glucose Kohlendioxid war. Dieser Wert entsprach dem Maximalwert an Kohlendioxid,
der tatsächlich gebildet werden konnte. Weitere Nebenprodukte konnten nicht gefunden
werden, so dass diese Annahme als zulässig erachtet wurde.

Glucose BTM L-Phenylalanin Kohlendioxid
0

30

60

90

120

150

G
e
sa

m
tm

e
n
g
e

[C
-m

o
l] 5 g/l

30 g/l

Abb. 5.9: Gesamtmengen (C-mol) an aufgenommenem Substrat und daraus gebildeter Bio-
masse, L-Phenylalanin und Kohlendioxid bei Fermentationen mit dem Stamm E. coli

20pMK12 bei 5 g/l und 30 g/l Glucose nach 50 Stunden; bei 5 g/l wurde die Kohlendi-
oxidmenge unter der Annahme, dass die Kohlenstoffbilanz geschlossen war, abgeschätzt
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5 Einfluss von Glucoseaufnahmesystemen auf die Produktion

In dieser Darstellung ist zu erkennen, dass bei höherer Glucosekonzentration insgesamt
mehr Glucose aufgenommen wurde. Die Glucoseaufnahme über den Glucose-Facilitator
wurde durch den Substratgradienten angetrieben. Demzufolge sollte die Glucoseaufnah-
me bei einer höheren Glucosekonzentration höher sein. Die gebildeten Mengen Biomasse
und L-Phenylalanin waren im Rahmen der Messungenauigkeiten bei beiden Fermenta-
tionen gleich (vgl. Abschnitt A.1). Die sich ergebende integrale L-Phenylalanin-Glucose-
Selektivität der Fermentationen mit Glucoseüberschuss lag nach 50 h bei 11,9 mol/mol %
(5 g/l) und 10,3 mol/mol % (30 g/l). Die Menge an gebildetem Kohlendioxid hingegen
war bei 30 g/l Glucose höher als bei 5 g/l Glucose. Diesen Ergebnissen zufolge nahmen
die Zellen bei höherer Glucosekonzentration etwas mehr Glucose auf. Diese zusätzliche
Menge wurde aber nicht in L-Phenylalanin umgesetzt, sondern in Kohlendioxid. Es war
anzunehmen, dass die dabei gewonnene Energie in anderen, nicht Wachstums-assoziierten
Prozessen verwendet wurde [Neidhardt 1996].

5.2.2 Einfluss der Induktion

Versuche zur Induktion in Schüttelkolben hatten ergeben, dass eine Induktorkonzentration
von 10 µmol/l zu gutem Wachstum führte, eine Induktorkonzentration von 100 µmol/l
jedoch negative Auswirkungen hatte [Sprenger 2001]. Zur weitergehenden Untersuchung
des Einflusses der Induktorkonzentration auf Wachstum und L-Phenylalanin-Produktion
wurden Fermentationen im Zulaufverfahren im Sixfors vario durchgeführt. Damit wa-
ren höhere Biomassekonzentrationen erreichbar als im Schüttelkolben. Der Fermentati-
onsprozess wurde durchgeführt wie in Abschnitt 4.2.3 beschrieben. Induziert wurde mit
10, 25 und 50 µmol/l IPTG. Abb. 5.10 zeigt die Unterschiede der optischen Dichte
und der L-Phenylalanin-Produktion. Bei gleicher L-Tyrosin-Zufuhr wuchsen die Zellen
abhängig von der Induktorkonzentration bis zu unterschiedlicher maximaler optischer Dich-
te. Die höchste optische Dichte wurde bei der geringsten IPTG-Konzentration erreicht. Das
Wachstum wurde demzufolge durch höhere Induktorkonzentrationen beeinträchtigt. Die
L-Phenylalanin-Konzentration erreichte den höchsten Wert von 145 mmol/l bei Induktion
mit 25 µmol/l IPTG. Acetat wurde nicht gebildet.
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Abb. 5.10: Verlauf von optischer Dichte und L-Phenylalanin-Konzentration während einer
Fermentation im Sixfors vario bei unterschiedlichen Induktorkonzentrationen (E. coli

20pMK12)

80



5.3 Vergleich der Produktion mit verschiedenen Stämmen
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Abb. 5.11: Integrale L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität nach 13,5 und 49,5 Prozessstun-
den bei Fermentationen im Sixfors vario bei unterschiedlichen Induktorkonzentrationen
(E. coli 20pMK12)

Die integrale L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität war am Anfang der Produktionsphase
nach 13,5 Stunden mit ≈5,5 mol/mol % bei allen Fermentationen ungefähr gleich. Am
Ende der Fermentationen lag die integrale Selektivität mit 15,7 % bei 25 µmol/l IPTG
am höchsten. Bei Induktion mit 50 µmol/l IPTG lag sie bei 13,6 % und bei 10 µmol/l
IPTG bei 11,4 % (siehe Abb. 5.11). Obwohl die maximal erreichte optische Dichte mit
zunehmender IPTG-Konzentration stärker beeinträchtigt wurde, wurden bei einer Induk-
torkonzentration von 25 µmol/l die höchste L-Phenylalanin-Konzentration und Selektivät
erreicht. Das konnte darin begründet liegen, dass die Gene zur L-Phenylalanin-Produktion
bei niedrigerer Induktor-Konzentration nicht ausreichend exprimiert wurden. Bei höherer
Induktor-Konzentration hingegen wirkte sich die hohe Expression des Glucose-Facilitators,
eines heterologen Proteins, auf Dauer möglicherweise negativ auf den Stoffwechsel der Zel-
len und damit die Produktbildung aus [Neubauer u. a. 2003]. Eine verbesserte Produktion
konnte diesen Ergebnissen zufolge mit einer Induktorkonzentration von 25 µmol/l erreicht
werden. Zur weitergehenden Untersuchung des Einflusses der Induktion wären entsprechen-
de Versuche im 20 l Bioreaktor unter definierten Bedingungen notwenig, die im Rahmen
dieser Arbeit nicht durchgeführt wurden, da der PTS(-)-Stamm nicht für die weitere Pro-
zessentwicklung verwendet wurde (vgl. Abschnitt 5.3).

5.3 Vergleich der Produktion mit verschiedenen Stämmen

In den Abschnitten 5.1 und 5.2 wurden Untersuchungen mit dem PTS(+)-Stamm 4pF81
und dem PTS(-)-Stamm 20pMK12 vorgestellt. Diese Stämme unterschieden sich außer in
dem System zur Glucoseaufnahme auch in der Expression von Genen des Aromatenbio-
syntheseweges. Die genetischen Veränderungen der Stämme sind in Abb. 5.12 dargestellt.
Zusätzlich ist der PTS(+)-Stamm 4pF20 abgebildet. Die L-Phenylalanin-Produktion
mit diesem PTS(+)-Stamm mit Veränderungen im Aromatenbiosyntheseweg, vergleich-
bar mit denen des Stamms 20pMK12, wurde von Gerigk [Gerigk 2001] untersucht.
Bei diesem Stamm wurden wie bei dem Stamm 20pMK12 nur die Chorismatmuta-
se/Prephenatdehydratase und die DAHP-Synthase plasmidkodiert exprimiert. In beiden
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Abb. 5.12: Genetische Veränderungen in den Stämmen E. coli 4pF81 (PTS(+)), 4pF20
(PTS(+)) und 20pMK12 (PTS(-)); angegeben sind nur die veränderten Gene, die plas-
midkodierten Gene sind jeweils rechts dargestellt; * steht für Resistenz gegen Feedback-
Inhibierung durch L-Tyrosin (aroF* ) oder L-Phenylalanin (pheA* )

Stämmen wurde im Gegensatz zu dem Stamm 4pF81, bei dem die Wildtyp-DAHP-
Synthase exprimiert wurde, AroF*, eine gegen Feedback-Inhibierung durch L-Tyrosin
resistente Variante, überexprimiert. Da diese DAHP-Synthase inaktiver und instabiler
als der Wildtyp war und Inclusion bodies bildete, waren Stämme mit dem Wildtyp
besser geeignet, vorausgesetzt, dass die Prozessstrategie der L-Tyrosin-Limitierung zur
Vermeidung einer L-Tyrosin-Inhibierung eingesetzt wurde [Gerigk 2001]. Da die Dehydro-
quinatsynthase (AroB) und die Shikimatkinase II (AroL) in den Stämmen 20pMK12 und
4pF20 nicht überexprimiert wurden, war die Bildung von DAH(P) und Shikimat, sowie
3-Dehydroshikimat festzustellen. Bei dem Stamm 4pF81 wurden nur geringe Mengen
Shikimat und 3-Dehydroshikimat nachgewiesen.

Für die Untersuchungen stand kein PTS(-)-Stamm mit weitergehenden Veränderungen
im Aromatenbiosyntheseweg zur Verfügung. Die Stämme 4pF81 und 20pMK12 wurden
trotz ihrer Unterschiede in den Veränderungen im Aromatenbiosyntheseweg grundlegend
verglichen, um Tendenzen aufzuzeigen. Die Daten des PTS(+)-Stamms 4pF20 wurden zum
Vergleich herangezogen.

5.3.1 Einfluss der Glucosekonzentration

Ein Vergleich zum Einfluss der Glucosekonzentration auf die L-Phenylalanin-Produktion
zeigt unabhängig von den Veränderungen im Aromatenbiosyntheseweg deutliche Unter-
schiede zwischen dem PTS(+) und dem PTS(-)-Stamm. Bei Stämmen mit Glucose-
aufnahme über das Phosphotransferase-System führte ein hoher Glucoseüberschuss zu
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5.3 Vergleich der Produktion mit verschiedenen Stämmen

Überflussstoffwechsel mit der Bildung von Acetat. Auch unter limitierten Bedingungen
mit sehr geringen Glucosekonzentrationen wurde das Substrat in die Zelle aufgenommen
und Wachstum und Produktion erfolgten [Gerigk u. a. 2002a]. Das Phosphotransferase-
System ist ein sehr affines System (Km=3-10 µmol/l) [Postma u. a. 1993]. Im Gegen-
satz dazu ist die Affinität des Glucose-Facilitators gegenüber Glucose deutlich geringer
(Km=4,1 mmol/l [Weisser 1996]). Bei der Glucoseaufnahme über den Glucose-Facilitator
unter Glucose-limitierten Bedingungen erfolgte daher keine Produktion. Zudem wurde bei
einer hohen Glucosekonzentration von 30 g/l keine nennenswerte Acetatbildung festge-
stellt. Bei der Glucoseaufnahme mittels erleichterter Diffusion wurden höhere Mindest-
Glucosekonzentrationen zur L-Phenylalanin-Produktion benötigt als bei Glucoseaufnah-
me über das Phosphotransferase-System. Demzufolge ergab sich ein deutlicher Unter-
schied zwischen den Systemen. Die geringe Acetatbildung stellte einen Vorteil für die
Prozessführung dar. Eine genaue Glucoseregelung wäre voraussichtlich nicht notwendig,
solange ausreichend Glucose vorhanden ist.

5.3.2 Produktion von L-Phenylalanin und Intermediaten

Theoretisch sollte die Versorgung mit dem Vorläufermetaboliten PEP in dem
PTS(-)-Stamm verbessert sein, da bei der Glucoseaufnahme kein PEP verbraucht
wurde. Eine mögliche Limitierung durch PEP sollte damit aufgehoben sein und
eine verstärkte Produktion von Intermediaten des Aromatenbiosyntheseweges und
L-Phenylalanin sollte die Folge sein. Die Konzentrationen von L-Phenylalanin, den
Intermediaten des Aromatenbiosyntheseweges und Acetat, die Raum-Zeit-Ausbeute und
die Produkt-Glucose-Selektivitäten sind Tab. 5.1 zu entnehmen.

Der Stamm 4pF81 bildete deutlich mehr L-Phenylalanin als der Stamm 20pMK12, da der
Fluss durch den Aromatenbiosyntheseweg höher war. Für andere Stämme war bereits von
Gerigk gezeigt worden, dass eine Überexpression von AroB und AroL zu einer verstärkten
L-Phenylalanin-Produktion führte [Gerigk 2001]. So waren auch die Raum-Zeit-Ausbeute,
die maximale diffentielle Selektivität und die integrale L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität
am Ende der Fermentation bei dem Stamm 4pF81 deutlich besser. Der Stamm 20pMK12
bildete dagegen mehr DAH(P), 3-DHS und Shikimat. Ein Vergleich der integralen molaren

Tab. 5.1: Vergleich der Konzentrationen von Intermediaten aus dem Aromatenbiosynthese-
weg, L-Phenylalanin und Acetat (Ace), der Raum-Zeit-Ausbeute und der Selektivitäten
von Stämmen mit unterschiedlichen Glucoseaufnahmesystemen bei 5 g/l Glucose; die
integrale und die maximale differentielle molare L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität so-
wie die Selektivität der Summe aller Metabolite des Aromatenbiosyntheseweges (L-Phe,
DAH(P), 3-DHS und Shikimat (Shi)) bezogen auf Glucose in mol Kohlenstoff sind an-
gegeben (n.a.: nicht angegeben), Daten des Stamms 4pF20 aus [Gerigk 2001].

Stamm L-Phe DAH(P) 3-DHS Shi Ace RZA (30h) YP/S YP/S YAro/S

Int. Int. Diff. Int.
[g/l] [g/l] [g/l] [g/l] [g/l] [g/(l*h)] [mol%] [mol%] [C-mol%]

4pF81 34 0 2 1,4 21 1,05 14,5 20,8 23,5
20pMK12 28,6 5,6 1,5 3,6 4,03 0,78 12 18,5 22,8
4pF20 32,2 12 n.a. 5,8 4,74 0,8 13 n.a. n.a.
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5 Einfluss von Glucoseaufnahmesystemen auf die Produktion

Kohlenstoff-Selektivität aller Metabolite des Aromatenbiosyntheseweges am Ende der
Fermentation zeigte, dass diese mit 22,8 % bei dem Stamm 20pMK12 und 23,5 % bei dem
Stamm 4pF81 annähernd gleich waren.

Um die L-Phenylalanin-Produktion eines PTS(+) und eines PTS(-)-Stamms besser
vergleichen zu können, wurden die Daten des Stamms 4pF20 herangezogen. Auch in
diesem Fall waren sowohl die L-Phenylalanin-Konzentration als auch die DAH(P)-Bildung,
die Shikimat-Bildung und die integrale Selektivität am Ende der Fermentation besser
als bei dem Stamm 20pMK12. Der größte Unterschied zwischen dem PTS(+)-Stamm
4pF20 und dem PTS(-)-Stamm war bei der DAH(P)-Produktion festzustellen. Demzufolge
war der Fluss in den Aromatenbiosyntheseweg bei dem PTS(-)-Stamm geringer. Die
Acetatbildung unterschied sich nicht. Es war möglich, dass der PTS(-)-Stamm aufgrund
des durch die Veränderungen auferlegten

”
Metabolic burden“ insgesamt schlechter war als

der PTS(+)-Stamm. Die Deletion des Phosphotransferase-Systems hatte möglicherweise
weitergehende negative Auswirkungen auf den gesamten Stoffwechsel [Postma u. a. 1993].
Nicht ausgeschlossen ist, dass die Induktion mit 10 µmol/l anstelle von 25 µmol/l
IPTG bei dem Stamm 20pMK12 für die niedrigere Produktion mitverantwortlich war
(vgl. Abschnitt 5.2.2).

Um weitere mögliche Ursachen zu finden, sind in Abb. 5.13 zum Vergleich die Gluco-
seaufnahmeraten während einer Fermentation mit dem PTS(+)-Stamm 4pF81 und dem
PTS(-)-Stamm 20pMK12 aufgetragen. Während der Produktionsphase ab t = 14 − 15 h

lag die Aufnahmerate des PTS(-)-Stammes unter der des PTS(+)-Stammes, obwohl die
Glucosekonzentration im Medium gleich war. Es war möglich, dass die Induktion zu
schwach war und somit die Kapazität des Glucose-Facilitators nicht ausreichend war oder
die Stabilität zu schlecht war.
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Abb. 5.13: Verlauf der Biomasse-spezifischen Glucoseaufnahmeraten bei Fermentationen
des PTS(+)-Stammes E. coli 4pF81 und des PTS(-)-Stammes E. coli 20pMK12 bei
5 g/l Glucose; Anteil an Kohlendioxid an der umgesetzten Glucose [C-mol %], bei dem
PTS(-)-Stamm unter der Annahme, dass die Kohlenstoffbilanz geschlossen werden kann
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5.3 Vergleich der Produktion mit verschiedenen Stämmen

Die Glucoseaufnahme über den Glucose-Facilitator ist vom Substratgradienten
abhängig. Bei 30 g/l Glucose war ein höherer Substratgradient anzunehmen als bei
5 g/L und tatsächlich wurde mehr Glucose aufgenommen (vgl. Abschnitt 5.2.1). Dies
würde eher für eine ausreichende Expression des Glucose-Facilitators sprechen. Dagegen
war denkbar, dass der für die Glucoseaufnahme notwendige hohe Substratgradient bei
nur 5 g/l Glucose im Medium nicht aufrecht erhalten wurde, weil die Glucose nach der
Aufnahme in der Zelle nicht vollständig weiter umgesetzt wurde [Weisser 1996]. Eine
Limitierung durch die Glucokinase, die die Bildung von Glucose-6-Phosphat aus Glucose
katalysierte, war möglich. Die Expression der Glucokinase von E. coli ist relativ schwach
[Curtis und Epstein 1975]. Eine solche Limitierung könnte durch Überexpression des Gens
der Glucokinase aufgehoben werden. Allerdings führt die Überexpression des Gens glk

zu einer starken Belastung der Zellen [Kraemer 2000]. Da bei der Phosphorylierung der
Glucose über die Glucokinase ATP benötigt wird, war zudem denkbar, dass im Verhältnis
mehr Glucose in den Zitronensäurezyklus und die ATP-Produktion abfloss. Von Chen u. a.
[Chen u. a. 1997] wurde für die Glucoseaufnahme über die Galactose-Permease postuliert,
dass die Stämme weniger ATP zur Verfügung hatten und daher mehr Kohlendioxid
zur Energieversorgung der Zelle produzierten. Unter dem Vorbehalt, dass die wie in
Abschnitt 5.2.1 beschrieben ermittelte Kohlendioxidmenge des PTS(-)-Stammes korrekt
war, floss bei dem PTS(-)-Stamm tatsächlich mehr Glucose in die Kohlendioxidproduktion
(Abb. 5.13).

Damit sind mögliche Ursachen für die Unterschiede in der Glucoseaufnahmerate
genannt. Eine höhere Glucoseaufnahme, die bei 30 g/l Glucose gegeben war, führte jedoch
nicht zu einer verbesserten L-Phenylalanin-Produktion. Daher waren möglicherweise eher
andere Ursachen für die geringere L-Phenylalanin-Produktion verantwortlich.

Über die genannten Ursachen hinaus war die Verfügbarkeit von E4P, dem zweiten
Vorläufermetaboliten der Aromatenbiosynthese möglicherweise limitierend, so dass eine
verbesserte Bereitstellung von PEP nicht zu einem höheren Fluss in die Aromatenbio-
synthese führte. Von Chandran u. a. [Chandran u. a. 2003] wurden Experimente zur
Shikimat-Produktion mit Glucoseaufnahme über den Glucose-Facilitator und zusätzlicher
plasmidkodierter Expression der Transketolase durchgeführt. Aufgrund der zusätzlichen
Überexpression der Transketolase zur verbesserten Bereitstellung von E4P konnten die
Shikimatkonzentration und die Selektivität gegenüber Stämmen mit Glucoseaufnahme
über das Phosphotransferase-System deutlich verbessert werden.

Demnach war eine Steigerung des Flusses in den Aromatenbiosyntheseweg durch
Veränderungen im Zentralstoffwechsel möglich, doch die Stämme mussten zuvor entspre-
chend der genannten Punkte weiter entwickelt werden und Parameter wie die Induktion
angepasst werden, um am Ende die L-Phenylalanin-Produktion über die des PTS(+)-
Stammes hinaus zu steigern.

5.3.3 Theoretische und tatsächliche Selektivitäten

Von Schmidt wurden Untersuchungen zur maximalen theoretischen L-Phenylalanin-
Produktion basierend auf stöchiometrischen Modellen durchgeführt [Schmidt 1998]. Bei
Stämmen mit Phosphotransferase-System zur Glucoseaufnahme, bei denen eine Reaktion
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Abb. 5.14: Maximale theoretische L-Phenylalanin-Glucose Selektivitäten für PTS(+) und
PTS(-)-Stämme (Angabe in mol und in C-mol) und maximale differentielle Selektivität
der Stämme 4pF81 (PTS(+)) und 4pF20 (PTS(-)) (Angabe der L-Phenylalanin-Glucose-
Selektivität in mol, Angabe der Selektivität aller Intermediate des Aromatenbiosynthese-
weges in C-mol, da die Intermediate unterschiedliche Anzahlen an C-Atomen enthalten)

von Pyruvat zu Phosphoenolpyruvat ausgeschlossen und wachstumsentkoppelte Produkt-
bildung angenommen wurde, lag die maximale molare L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität
bei 30 %. Bei dieser Optimierung wurde viel Kohlendioxid über den Zitronensäurezyklus
gebildet, aber der oxidative Teil des Pentosephosphatweges nicht verwendet. Wurde eine
Umwandlung von Pyruvat zu Phosphoenolpyruvat zugelassen, ergab sich ein Maximum
von 55 %. Dabei wurde der oxidative Teil des Pentosephosphatweges verwendet, aber
der Fluss in den Zitronensäurezyklus war Null. Bei Glucoseaufnahme über den Glucose-
Facilitator dagegen ergab sich eine maximale theoretische Selektivität von 50 %, mit
der Bedingung, dass die Glucose vollständig über den Pentosephosphatweg metabolisiert
wurde und der Fluss durch den Zitronensäurezyklus Null war. Die Kohlenstoff-Selektivität
wurde betrachtet. Dargestellt sind die theoretischen und die tatsächlichen Selektivitäten
in Abb. 5.14.

Die erreichten maximalen differentiellen Selektivitäten lagen mit 20,8 mol/mol % nach
21,5 h (4pF81) und 18,5 mol/mol % nach 28 h (20pMK12) deutlich unter den theoretisch
maximal möglichen Werten. Um die Produktion im Stamm 20pMK12 zu verbessern, wäre
zunächst die Überexpression von weiteren Enzymen des Aromatenbiosyntheseweges und
der Transketolase notwendig. Um eine hohe Expression zu erreichen, müssten die Gene
in ein Plasmid inseriert werden. Die Zahl der Gene, die in ein Plasmid inseriert werden
können, ist jedoch begrenzt. Systeme mit zwei Plasmiden, über die mehr Gene exprimiert
wurden, waren zu instabil [Kreutzer 2000]. Die Plasmid-Stabilität war zu schlecht. Eine
chromosomale Insertion von Genen unter Kontrolle des Ptac-Promotors führte bei den
Genen aroF, pheA’, aroL nicht zu ausreichender Expression, um Limitierungen aufzuheben
[Gerigk 2001]. Wurde der Glucose-Facilitator durch ein chromosomal integriertes Gen
exprimiert, so war die Aktivität nicht ausreichend für die Glucoseaufnahme [Kraemer 2000].
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5.4 Zusammenfassung

Die integrale Selektivität, insbesondere bei dem Stamm 4pF81, war mit einem Wert
von 17,5 mol/mol % nach 25 Stunden am höchsten und sank im weiteren Verlauf ab. Am
Ende der Produktionsphase wurde viel Acetat gebildet. Experimente im Sixfors vario, die
sich aufgrund der manuellen Glucoseeinstellung zeitweise in den Glucosekonzentrationen
unterschieden, hatten gezeigt, dass die Selektivität bei PTS(+)-Stämmen mit zunehmen-
der Glucosekonzentration abnahm [Rueping 2002]. Der Wert der integralen Selektivität
nach 25 Stunden könnte demzufolge wahrscheinlich dadurch aufrecht erhalten werden,
dass mit abnehmender L-Phenylalanin-Produktion die Glucosezufuhr entsprechend der
Kapazität der Zellen reduziert und damit eine Acetatproduktion vermieden würde. Eine
Steigerung der Selektivität wäre wahrscheinlich auch durch Verwendung einer Mischung
von Glucose und Pentosen wie Arabinose oder Xylose als Substrate möglich. Die Pentosen
werden über ATP-abhängige Permeasen in die Zellen aufgenommen, so dass der Zelle
mehr Phosphoenolpyruvat zur Verfügung steht. Bei gleichzeitiger Überexpression der
Transketolase konnte so die Selektivität der 3-Dehydroshikimat-Produktion gesteigert
werden [Li u. a. 1999].

Bei Bestimmung der theoretischen Selektivität war die Annahme, dass der Fluss durch
den Zitronensäurezyklus Null ist. Sowohl bei dem PTS(+)-Stamm als auch bei dem
PTS(-)-Stamm wurde jedoch ein großer Teil des eingesetzten Kohlenstoffs in Kohlendioxid
umgewandelt (vgl. Abb. 5.3 und Abb. 5.9). Viel Kohlendioxid wird in der Zelle über
den Zitronensäurezyklus gebildet, mit dem die Energieproduktion verbunden ist. Um die
Selektivität insgesamt zu erhöhen, wäre demzufolge eine Verringerung des Flusses in den
Zitronensäurezyklus, bzw. Erhöhung des Rückflusses durch Überexpression oder Deletion
der entsprechenden Gene sinnvoll.

Um Selektivitäten nahe der theoretischen Werte zu erreichen, müssten geneti-
sche Veränderungen vorgenommen werden, wie beschrieben und die L-Phenylalanin-
Produktbildungsraten erhöht werden. Untersuchungen zu prozesstechnischen Einflüssen
auf die L-Phenylalanin-Produktion wie auch prozesstechnische Ansätze zur Verbesserung
der L-Phenylalanin-Produktion werden in den Kapiteln 6 und 7 vorgestellt.

5.4 Zusammenfassung

In diesem Kapitel wurde die L-Phenylalanin-Produktion mit Stämmen mit unterschiedli-
chen Systemen zur Glucoseaufnahme, der Glucoseaufnahme über das Phosphotransferase-
system (PTS(+)) bzw. über einen Glucose-Facilitator (PTS(-)), dargestellt. Der Einfluss
der Glucosekonzentration und der Induktion auf die Produktion mit dem PTS(-)-Stamm
wurden untersucht. Im Anschluss wurde die L-Phenylalanin-Produktion mit den unter-
schiedlichen Stämmen einem Vergleich unterzogen.

• Mit dem PTS(+)-Stamm E. coli 4pF81 wurde eine L-Phenylalanin-Konzentration
von 206 mmol/l (34 g/l) erreicht. Als Nebenprodukte aus dem Aromatenbiosynthe-
seweg wurden nur Shikimat und 3-Dehydroshikimat nachgewiesen. Bis zum Ende der
Fermentation wurde jedoch mit 380 mmol/l viel Acetat gebildet. Die Kohlenstoffbi-
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5 Einfluss von Glucoseaufnahmesystemen auf die Produktion

lanz konnte geschlossen werden, was bedeutete, dass alle Stoffwechselprodukte erfasst
wurden.

• Eine technische Verbesserung der Online-Glucosemessung wurde durch Verwendung
des Process Trace Systems mit Probenahme über eine Dialysesonde anstelle des Sys-
tems mit Filtrationsumlauf und OLGA erreicht. Ein Ausfallen des L-Phenylalanins
sowie Störungen durch Luftblasen traten bei diesem System nicht auf. Durch Opti-
mierung der Parameter von Kalman-Filter und MV3-Regler wurde die Regelung auf
5±0,5 g/l verbessert.

• Mit dem PTS(-)-Stamm 20pMK12 wurden bei einer Glucosekonzentration von 5 g/l
171 mmol/l L-Phenylalanin produziert. Untersuchungen zum Einfluss der Glucose-
konzentration auf die L-Phenylalanin-Produktion mit dem Stamm 20pMK12 erga-
ben, dass für die Produktion eine Mindestkonzentration oberhalb des Km-Wertes von
4,1 mmol/l notwendig war. Die Produktion bei 5 g/l oder 30 g/l war ähnlich. Acetat
wurde kaum gebildet. Im Gegensatz zur Produktion mit dem PTS(+)-Stamm 4pF81
war kein Überschussstoffwechsel festzustellen, was auf eine geringere Glucoseaufnah-
mekapazität des Systems aus Glucose-Facilitator und E. coli -eigener Glucokinase
hinwies.

• Im kleineren Maßstab (≈2 l) mit vereinfachter Prozessführung wurde gezeigt,
dass die Produktion mit dem PTS(-)-Stamm E. coli 20pMK12 durch eine IPTG-
Konzentration von 25 µmol/l anstelle von 10 µmol/l verbessert werden konnte.

• Die Verwendung des PTS(-)-Stamms 20pMK12 führte im Vergleich zu PTS(+)-
Stämmen nicht zu verbesserter L-Phenylalanin-Produktion, obwohl die Bereitstel-
lung von PEP verbessert sein sollte. Über die Gründe können nur Vermutungen an-
gestellt werden. Eine zu starke Belastung der Zellen durch das heterologe System und
die Ausschaltung des Phosphotransferase-Systems, eine zu geringe Induktorkonzen-
tration, eine Energielimitierung oder eine unzureichende Bereitstellung des zweiten
Vorläufermetaboliten E4P waren denkbar.

• Die maximalen differentiellen L-Phenylalanin-Glucose-Selektivitäten bei dem
PTS(+)-Stamm und bei dem PTS(-)-Stamm lagen mit 20,8 mol/mol % bzw.
18,5 mol/mol % deutlich unterhalb der theoretisch maximal möglichen Werte. Um
sich diesen anzunähern müssten weitere genetische Veränderungen an den Stämmen
vorgenommen werden.

Die L-Phenylalanin-Produktion mit dem in dieser Arbeit zur Verfügung stehenden
Stamm mit heterologem Glucoseaufnahmesystem war gegenüber dem Stamm mit Glucose-
aufnahme über das Phosphotransferase-System nicht verbessert. Daher wurde der PTS(+)-
Stamm 4pF81 für die weitere Prozessentwicklung verwendet.
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6 Untersuchungen zum Einfluss
verschiedener
Fermentationsparameter auf den
Prozess

Um den in Abschnitt 5.1 beschriebenen Prozess zu verbessern und Einflüsse auf den Pro-
zessverlauf und die Produktion zu identifizieren, wurden Parameter wie Temperatur, pH-
Wert und Medium untersucht. Die Ergebnisse werden in diesem Kapitel vorgestellt. Alle
Experimente wurden mit dem Stamm E. coli 4pF81 durchgeführt, wenn nicht anders an-
gegeben. Die Prozessführung erfolgte entsprechend der Beschreibung in Abschnitt 4.3.4.
Änderungen werden in den einzelnen Abschnitten beschrieben.

6.1 Einfluss von Temperatur und pH-Wert auf die

L-Phenylalanin-Produktion

Das Wachstum von E. coli ist bei einer Temperatur von 37 ◦C optimal. Bei niedrigerer
Temperatur laufen chemische und enzymatische Reaktionen in der Zelle langsamer ab,
so dass die Wachstumsgeschwindigkeit abnimmt. Bei höherer Temperatur können Zell-
bestandteile geschädigt werden [Ingraham und Marr 1996]. Das Temperaturoptimum der
DAHP-Synthase, dem Eingangsenzym der Aromatenbiosynthese, liegt in vitro-Versuchen
zufolge bei 33 ◦C. Bei dieser Temperatur ist das Enzym stabil und aktiver als bei einer
Temperatur von 37 ◦C [Jossek 2000]. Daher wurden Experimente durchgeführt, bei denen
die Temperatur von 37 ◦C in der Wachstumsphase auf 33 ◦C in der Produktionsphase
gesenkt wurde. Dadurch sollte gleiches Wachstum gewährleistet und der Einfluss auf die
L-Phenylalanin-Produktion untersucht werden.

Als zweiter Parameter wurde der pH-Wert untersucht. Bei einem pH-Wert zwischen
6 und 8 wächst E. coli mit maximaler Wachstumsrate. Der pH-Wert beeinflusst die
Reaktionsraten verschiedenster Reaktionen. Enzyme funktionieren nur in einem kleinen
pH-Bereich optimal [Ingraham und Marr 1996]. Daher wurde die Produktion bei einem
pH-Wert von 6,5 und 6,9 untersucht.

Die Bedingungen in der Wachstumsphase waren 37 ◦C und pH 6.5. Erst am Ende der
Wachstumsphase, d.h. nach ungefähr 14 Stunden, wurde pH 6,9 eingestellt, um Wachstum
unter den gleichen Bedingungen zu ermöglichen und den Einfluss auf die Produktion
deutlich machen zu können. Zudem sollte am Anfang ein pH >6,7 vermieden werden, da
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6 Einfluss verschiedener Fermentationsparameter auf den Prozess

das im Medium vorhandene Magnesium bei höheren Werten als Magnesium-Ammonium-
Hydrogensulfat ausfällt [Jander und Blasius 1990]. Die untersuchten Prozessbedingungen
sind in Tab. 6.1 auf Seite 93 aufgeführt.

Die L-Phenylalanin-Konzentration in Experimenten mit T = 33 ◦
C und T = 37 ◦

C ist
in Abb. 6.1 dargestellt. Nach der Einstellung der jeweiligen Temperatur nach 14 Stunden
wurden die Unterschiede deutlich. Bei einer Temperatur von 37 ◦C stieg die Konzentration
schneller bis auf 180 mmol/l an als bei einer Temperatur von 33 ◦C, bei der der Wert erst
nach 33 Stunden erreicht wurde. Bei der höheren Temperatur liefen die Reaktionen in der
Zelle schneller ab. Während die Konzentration bei hoher Temperatur ab t = 30 h kaum
noch anstieg und am Ende 206 mmol/l (34 g/l) L-Phenylalanin erreichte, war bei niedriger
Temperatur ein kontinuierlicher Anstieg auf 223 mmol/l (36,8 g/l) L-Phenylalanin am
Ende zu erkennen. Insgesamt wurden bei 37 ◦C 2,81 mol (464 g) L-Phenylalanin gebildet
und damit etwas weniger als bei 33 ◦C mit 2,9 mol (479 g) L-Phenylalanin.

Aufgrund der Regelung der Glucosekonzentration konnte die Acetatkonzentration über
den größten Teil der Fermentation niedrig gehalten werden (siehe Abb. 6.1). Bei 37 ◦C
begann die Acetatkonzentration jedoch nach 30 Stunden zu steigen. Ab diesem Zeitpunkt
stieg die L-Phenylalanin-Konzentration kaum noch an. Die aufgenommene Glucose wurde
nicht oder kaum mehr über den Aromatenbiosyntheseweg zum L-Phenylalanin geleitet.
Überschussstoffwechsel, der zur Bildung von Acetat bei aerobem Fermentationsbetrieb
führte, setzte ein. Mögliche Ursachen des Abbruchs der Produktion werden in Abschnitt 6.2
genauer behandelt. In dem Experiment bei 33 ◦C stieg die L-Phenylalanin-Konzentration
bis zum Ende an und es wurde kaum Acetat produziert. Als weiteres Nebenprodukt
wurden bei der Fermentation bei 37 ◦C bis zu 13 mmol/l 3-Dehydroshikimat gemessen
(vgl. Abschnitt 5.1). Dagegen war bei einer Temperatur von 33 ◦C nur <1 mmol/l
3-Dehydroshikimat nachweisbar. Die Aktivität der Zellen ist bei niedrigerer Tempera-
tur insgesamt reduziert und damit der Kohlenstofffluss, so dass keine Anhäufung von
3-Dehydroshikimat durch eine Limitierung des Enzyms Shikimatdehydrogenase erfolgte.

Induktion
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6.1 Einfluss von Temperatur und pH-Wert auf die L-Phenylalanin-Produktion
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Abb. 6.2: Verlauf der Biomasse-spezifischen Glucoseaufnahmeraten und der Biomasse-
spezifischen Produktbildungsraten bei verschiedenen Temperaturen

Um eine eindeutige Aussage zu machen, wären Flussuntersuchungen bei verschiedenen
Temperaturen notwendig, die hier jedoch nicht durchgeführt wurden.

Die Biomasse-spezifischen Glucoseaufnahmeraten und die Produktbildungsraten
während der Fermentationen mit 33 ◦C und 37 ◦C zeigt Abb. 6.2. Bei 37◦ C lag
die Glucoseaufnahmerate in der Zeit von t = 14 − 25 h etwas höher als bei 33◦C.
Insgesamt wurden bei niedrigerer Temperatur 17,6 mol Glucose verbraucht und bei
höherer Temperatur 19,4 mol. Die höhere Glucoseaufnahmerate in dem Abschnitt von
t = 14 − 25 h entspricht dem Verlauf der Produktbildungsraten. Während die Produkt-
bildungsrate bei 37 ◦C ab t = 22 h von 0,4 mmol/(g·h) abnahm und nach ungefähr
35 Stunden Null erreicht hatte, lag sie bei T = 33 ◦

C zunächst niedriger als bei höherer
Temperatur. Dafür lagen die Werte bis zum Ende nach 50 Stunden bei 0,1–0,3 mmol/(g·h).

Die Kohlendioxidbildungsraten, dargestellt in Abb. 6.3, zeigen deutlich, dass die
Stoffwechselaktivität bei 37◦ C insgesamt höher war, solange die Produktbildungsrate
hoch war. Bei der Fermentation mit Umstellung auf 33 ◦C nach ungefähr 14 Stunden
nahm die Kohlendioxidbildungsrate zu diesem Zeitpunkt deutlich ab. Dafür waren die
Zellen bei niedrigerer Temperatur länger aktiv und die Produktionsphase war verlängert.
Dies war wahrscheinlich auf die bei 33 ◦C stabilere DAHP-Synthase zurückzuführen. Bei
Fortsetzung des Fermentationsprozesses über 50 Stunden hinaus war auch bei 33 ◦C keine
weitere Produktbildung festzustellen. Dafür könnten einerseits nach 50 Stunden möglicher-
weise nur noch unzureichend vorhandene Medienbestandteile für Erhaltungsstoffwechsel
und Produktion verantwortlich sein. Andererseits ist denkbar, dass die L-Phenylalanin-
Akkumulation einen negativen Einfluss hatte und die DAHP-Synthase inaktiv geworden
war. Messungen der DAHP-Synthase-Aktivität wurden nicht zum Nachweis herangezogen,
da die Messung sehr fehlerbehaftet war und am Ende einer Fermentation Unterschiede
zwischen Werten, die in jedem Fall niedrig waren, nicht auszumachen waren [Gerigk 2001].
Weitere Untersuchungen dazu werden in den nachfolgenden Abschnitten vorgestellt.

Die differentielle Raum-Zeit-Ausbeute hatte ihr Maximum bei 37 ◦C bereits nach 14,5
Stunden am Ende der Wachstumsphase mit 12,5 mmol/(l*h) und sank ab t = 21, 5 h
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Abb. 6.3: Verlauf der volumetrischen Kohlendioxidbildungsraten bei verschiedenen Tem-
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stark ab, während sie bei 33 ◦C bis t = 35 h bei 8–9,5 mmol/(l*h) lag und erst danach
sank. Die integrale, über die Fermentationsdauer gemittelte Raum-Zeit-Ausbeute lag bei
37 ◦C über nahezu den gesamten Prozess deutlich über der bei 33 ◦C. Am Ende lag sie
mit 4,1 mmol/(l·h) im Vergleich zu 4,5 mmol/(l·h) nur wenig darunter. Die differentielle
Produkt-Substrat-Selektivität verlief ähnlich der differentiellen Raum-Zeit-Ausbeute und
lag bei 37 ◦C bei maximal 20,8 mol/mol % und bei 33 ◦C bei maximal 21 mol/mol %.
Bei hoher Temperatur lag die integrale, über die Fermentationsdauer gemittelte Produkt-
Substrat-Selektivität, bis t = 28 h über der bei niedriger Temperatur. Am Ende der
Fermentation wurde jedoch bei 33 ◦C eine Selektivität von 16,1 mol/mol % und bei
37 ◦C 14,5 mol/mol % erreicht. Die Acetatbildung bei höherer Temperatur trug zu einer
Verringerung der Produkt-Substrat-Selektivität bei (siehe Abb. 6.4).
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6.2 Untersuchungen zum Abbruch der Produktion während des Prozesses

Einige Daten der Fermentationen bei verschiedenen pH-Werten sind in Tab. 6.1 darge-
stellt. Die L-Phenylalanin-Konzentration war bei hoher Temperatur bei pH 6,5 höher, bei
niedriger Temperatur bei pH 6,9. Demzufolge war keine Verbesserung des Prozesses durch
einen höheren oder niedrigeren pH-Wert festzustellen. Die Acetatkonzentrationen lagen in
ähnlicher Größenordnung, die L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität war unabhängig vom
pH-Wert. Die festzustellenden Unterschiede lagen im Rahmen der Messungenauigkeiten
(vgl. Abschnitt A.1). Der pH-Wert hatte demzufolge keinen Einfluss auf die Produktion,
so dass im Weiteren nicht darauf eingegangen wird.

Die Daten in Tab. 6.1 zeigen zusammengefasst die Unterschiede bei Temperaturen von
33 ◦C und 37 ◦C. Die integrale Selektivität und die L-Phenylalanin-Konzentration waren
am Ende der Fermentation bei niedrigerer Temperatur höher. Weniger Glucose wurde
verbraucht und mehr L-Phenylalanin gebildet. Über den Prozessverlauf lag die wichtige
Prozessgröße Raum-Zeit-Ausbeute jedoch bei T = 37 ◦

C größtenteils höher als bei T =
33 ◦

C. Bei höherer Temperatur wurde in kürzerer Zeit mehr L-Phenylalanin produziert.
Daher wurden die weiteren Fermentation in dieser Arbeit bei T = 37 ◦

C und pH 6,5
durchgeführt.

Tab. 6.1: Daten zur Produktion unter Variation von Temperatur und pH-Wert

Nr. T pH L-Phenylalanin Acetat Int. Yps (50 h) Int. RZA (30 h)
[◦C] [mmol/l] [mmol/l] [mol/mol %] [mmol/(l·h)]

1 37 ◦C 6,5 206 383 14,5 6,3
2 37 ◦C 6,9 196 464 14,2 6,1
3 33 ◦C 6,5 223 77 16,2 5,5
4 33 ◦C 6,9 232 6 16,1 5,1

6.2 Untersuchungen zum Abbruch der Produktion

während des Prozesses

Bei den in Abschnitt 6.1 dargestellten Ergebnissen einer Fermentation unter Referenz-
bedingungen (T = 37 ◦

C, pH 6,5, pO2 = 40 %) hatte sich gezeigt, dass die Produktion
von L-Phenylalanin mit der Fermentationsdauer immer mehr abnahm. Bei Erreichen
einer Konzentration von 180–200 mmol/l (29,7–33 g/l) fand nahezu keine Produktion
mehr statt. Ein Abbruch der Produktion konnte einerseits aufgrund einer Limitierung
oder Inhibierung durch Medienbestandteile, andererseits aufgrund einer Inhibierung
durch das Produkt L-Phenylalanin eintreten. Eine Abnahme der Produktion durch
Plamidverlust konnte durch die regelmäßige Überprüfung der Plasmidstabilität über den
Fermentationsverlauf ausgeschlossen werden. Die Plasmidstabilität lag bis zum Ende der
Fermentationen bei ≈80 %. Nebenprodukte, die bei Glucoseüberschuss gebildet werden
konnten und zu einer Inhibierung der Zellaktivität oder der Produktion führen konnten,
wurden nicht detektiert. Intermediate des Aromatenbiosyntheseweges wie z.B. EPSP, das
toxisch für die Zelle ist, wurden extrazellulär ebenfalls nicht nachgewiesen. Daher war
anzunehmen, dass keine Intermediate in inhibierenden Konzentrationen vorhanden waren.
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6 Einfluss verschiedener Fermentationsparameter auf den Prozess

In diesem Abschnitt werden die Untersuchungen zu möglichen Limitierungen oder Inhi-
bierungen vorgestellt. Die Durchführung der Fermentationen für die entsprechenden Un-
tersuchungen erfolgte bis auf die jeweils genannten Änderungen wie in Abschnitt 4.3.4
beschrieben.

6.2.1 Limitierung oder Inhibierung durch Mediumkomponenten?

Einfluss von Ammonium

Ammonium wurde bei den Fermentationen als Titrationsmittel zur pH-Einstellung
verwendet. Es war nicht auszuschließen, dass der Ammoniumgehalt im Fermenter auf
inhibierende Konzentrationen anstieg. Eine erhöhte Konzentration an Ammonium führte
zu Wachstumsinhibierung (> 3,6 g/l NH+

4 ) und schließlich vollständiger Inhibierung
(> 8,6 g/l NH+

4 ) [Thompson u. a. 1985]. Eine Konzentration von > 0,1 g/l NH+

4 sollte
hingegen aufrecht erhalten werden, um eine Limitierung zu vermeiden [Kole u. a. 1985].
Eine Limitierung war jedoch unwahrscheinlich, da Ammonium kontinuierlich zudosiert
wurde.

Zur Untersuchung wurde bei einer Fermentation unter Referenzbedingungen mit dem
Stamm E. coli 4pF81 Ammonium im Fermentationsüberstand mit einem Schnelltest ge-
messen (siehe Abschnitt A.3.1). Den Messungen zufolge lag die Ammoniumkonzentration in
der Fermentationsbrühe über den größten Teil der Fermentation unter 2 g/l und stieg erst
am Ende auf bis zu 3,2 g/l an (siehe Abb. 6.5). Die L-Phenylalanin-Produktion brach nach
ungefähr 35 Stunden ab. Eine Inhibierung der Produktion durch eine erhöhte Ammonium-
konzentration konnte durch die Messungen ausgeschlossen werden. Auch eine Limitierung
lag nicht vor, da die Werte während der gesamten Zeit über 0,5 g/l lagen.

Einfluss von Phosphat

Ein wichtiger Bestandteil des Mediums war Phosphat, das sowohl für das Wachstum als
auch die L-Phenylalanin-Produktion benötigt wurde. Eine E. coli Zelle enthält ≈2,5 %
Phosphor [Nielsen und Villadsen 1994], so dass mit dem im Medium vorgelegten Phosphat
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Abb. 6.5: Verlauf der Ammoniumkonzentration und der L-Phenylalanin-Konzentration
während einer Fermentation
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6.2 Untersuchungen zum Abbruch der Produktion während des Prozesses

ungefähr 30 g/l Biomasse gebildet werden konnten.

Zur Identifizierung einer möglichen Phosphatlimitierung im Medium wurde eine Fer-
mentation mit kontinuierlicher Phosphatzugabe durchgeführt. Dazu wurden ab t = 12 h

0,75 g/h KH2PO4 dosiert. Die insgesamt dosierte Phosphatmenge entsprach 110 % des am
Anfang der Fermentation vorgelegten Phosphats. Für das Experiment wurde der Stamm
E. coli 4pF69 verwendet, der die Gene aroF, pheA* und aroL plasmidkodiert enthielt.
Der Stamm E. coli 4pF81, bei dem durch zusätzliche Überexpressions des Gens aroB kein
DAH(P), ein Intermediat der Aromatenbiosynthese, gebildet wurde, stand zum Zeitpunkt
des Experiments noch nicht zur Verfügung1. Für die Online-Glucosemessung wurde das
System mit Filtrationsumlauf und OLGA verwendet. Die Phosphatkonzentration in den
Proben wurde mittels eines Schnelltest gemessen (siehe Abschnitt A.3.1).

Einen Vergleich der Phosphatkonzentration und der Biomasse-spezifischen Produktbil-
dungsraten bei einem Experiment mit und einem ohne Phosphatzugabe zeigt Abb. 6.6.
Phosphat konnte in beiden Experimenten bis t = 25 h im Fermentationsüberstand nach-
gewiesen werden. Danach war ohne Phosphatdosierung kein Phosphat mehr nachweisbar.
Die untere Nachweisgrenze lag bei 0,002 g/l. Bei kontinuierlicher Phosphatzugabe waren
bis zum Ende der Fermentation 0,007-0,03 g/l Phosphat nachweisbar. Unabhängig von der
Phosphatkonzentration sank die Produktbildung ab t = 35 h auf Null, bzw. annähernd
Null ab. Daher konnte eine Limitierung durch Phosphat als Ursache des Abbruchs der
Produktion ausgeschlossen werden. Zudem ist E. coli in der Lage, Phosphat in Form von
Polyphosphaten intrazellulär zu speichern [Lengeler u. a. 1999], so dass auch dann, wenn
Phosphat nicht nachweisbar war, wahrscheinlich ausreichend Phosphat in der Zelle vor-
lag. In kontinuierlicher Kultur wirkte sich eine Phosphatlimitierung sogar positiv auf die
Produktion aus [Choi und Tribe 1982], [Park und Rogers 1986].
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Abb. 6.6: Verlauf der Phosphatkonzentrationen und der Biomasse-spezifischen Produkt-
bildungsraten in Fermentationen ohne (E. coli 4pF81) und mit Zugabe von Phosphat
(E. coli 4pF69)

1Weitere Informationen zum Stamm E. coli 4pF69, siehe [Gerigk 2001].
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6 Einfluss verschiedener Fermentationsparameter auf den Prozess

Einfluss des Mediums

Neben Phosphat konnten theoretisch auch andere Mediumbestandteile limitierend sein.
Daher wurde der Einfluss des Mediums auf die Produktion von L-Phenylalanin in Fer-
mentationen mit unterschiedlichen Biomassekonzentrationen untersucht. Bei Verwendung
der gleichen Mediumzusammensetzung wurde der Anteil der für die Biomassebildung
benötigten Substrate durch eine geringere End-Biomassekonzentration reduziert und sollte
demzufolge für die Produktion von L-Phenylalanin zur Verfügung stehen. Eine mögliche
Limitierung durch Medienbestandteile sollte somit aufgehoben werden. Fermentationen
wurden bei einer Biotrockenmasse von BTM=20 g/l (OD620 = 40), BTM=25 g/l
(OD620 = 60) und BTM=30 g/l (OD620 = 80) in der Produktionsphase durchgeführt. Für
die Online-Glucosemessung wurde bei der Fermentation mit einer BTM=25 g/l das System
mit Filtrationsumlauf und OLGA verwendet. Für die beiden anderen Experimente wurde
das Process Trace System verwendet. Um die gewünschte optische Dichte einzustellen,
wurde die L-Tyrosin-Zufuhr, durch die das Wachstum geregelt wurde, zu entsprechend
früheren Zeitpunkten auf ein Minimum ausreichend für den Erhaltungsstoffwechsel
reduziert.

Der Verlauf der Biomassekonzentration und die Biomasse-spezifischen Produktbildungs-
raten sind in Abb. 6.7 dargestellt. Die vorgegebenen Biomassekonzentrationen wurden
nach ungefähr 12–17 Stunden erreicht. Die Abnahme gegen Ende der Fermentationen
beruhte auf der Verdünnung im Zulaufbetrieb. Schwankungen in den Werten waren auf
Messungenauigkeiten zurückzuführen (vgl. Abschnitt A.1). Auch die Unterschiede der
Produktbildungsraten während der Wachstumsphase waren auf fehlerhafte Messungen
zurückzuführen. Es wurde deutlich, dass die Produktbildungsraten bei allen drei Fer-
mentationen gegen Ende der Fermentation abnahmen. Die Abnahme trat jedoch zeitlich
versetzt ein, bei 30 g/l BTM bereits nach ≈22 h, bei 25 g/l BTM nach ≈25 h und bei
20 g/l BTM erst gegen Ende der Fermentation.

Die L-Phenylalanin-Konzentration erreichte am Ende der Fermentationen bei allen
Biomassekonzentrationen relativ ähnliche Werte. Die Werte lagen bei 186 mmol/l (20 g/l,
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Abb. 6.8: L-Phenylalanin-Konzentration am Ende der Fermentationen und integrale Raum-
Zeit-Ausbeute bei verschiedenen Biomassekonzentrationen

25 g/l BTM) und 206 mmol/l bei 30 g/l BTM (siehe Abb. 6.8). Die maximale Kon-
zentration wurde jedoch zu unterschiedlichen Zeitpunkten erreicht. Die Unterschiede
in der über die Fermentationsdauer integrierten Raum-Zeit-Ausbeute machen deutlich,
dass bei höherer Biomassekonzentration mehr L-Phenylalanin in kürzerer Zeit gebildet
wurde. Die Raum-Zeit-Ausbeute erreichte bei der höchsten Biomassekonzentration einen
Maximalwert von 6,8 mmol/(l·h), bei 25 g/l BTM 5,7 mmol/(l·h) und bei niedriger
Konzentration den niedrigsten Wert mit 4,5 mmol/(l·h).

Selbst bei niedriger Biomassekonzentration wurde keine höhere L-Phenylalanin-
Konzentration erreicht, sondern die Produktbildungsrate nahm bei Erreichen von
180 mmol/l L-Phenylalanin stark ab. Bei den Fermentationen mit niedrigerer Biomassekon-
zentration wurden wahrscheinlich weniger Medienbestandteile für das Wachstum benötigt.
Die nicht für das Wachstum verwerteten Medienbestandteile hätten stattdessen für die
L-Phenylalanin-Produktion zur Verfügung gestanden. Daher wäre anzunehmen, dass Me-
diumkomponenten in ausreichender Menge vorhanden waren und keine Limitierung vorlag.
Dagegen ist signifikant, dass die Biomasse-spezifischen Produktbildungsraten bei niedrige-
rer Biotrockenmassekonzentration über den Fermentationsverlauf deutlich langsamer abfie-
len als bei höherer Konzentration. Zudem wurde unabhängig von der Biomassekonzentra-
tion am Ende nahezu die gleiche integrale Raum-Zeit-Ausbeute erreicht. Diese Ergebnisse
lassen auf eine Inhibierung durch L-Phenylalanin schließen. Untersuchungen dazu werden
im folgenden Abschnitt beschrieben.

6.2.2 Produktinhibierung

Der Abbruch der L-Phenylalanin-Produktion war den vorangehenden Abschnitten zu-
folge weder auf eine Inhibierung noch auf eine Limitierung durch Mediumbestandteile
zurückzuführen. Zudem wurde in Fermentationen mit dem Stamm E. coli 4pF81 deutlich,
dass weniger Nebenprodukte aus dem Aromatenbiosyntheseweg akkumulierten und eine
L-Phenylalanin-Konzentration von 200 mmol/l schneller erreicht wurde als bei dem Stamm
E. coli 4pF69 [Gerigk 2001]. Dennoch wurde nicht mehr L-Phenylalanin produziert. Die
Ergebnisse der Fermentationen bei verschiedenen Biomassekonzentrationen deuten auf eine

97



6 Einfluss verschiedener Fermentationsparameter auf den Prozess

Inhibierung durch L-Phenylalanin hin. In vitro-Experimenten von Jossek [Jossek 2000]
zufolge wurde die Enzymaktivität der L-Tyrosin-sensitiven DAHP-Synthase, dem Ein-
gangsenzym der Aromatenbiosynthese, durch erhöhte L-Phenylalanin-Konzentrationen
herabgesetzt. Bei einer Konzentration von 20 mmol/l (3 g/l) L-Phenylalanin wurde die
Aktivität um 64 % reduziert2. Der von Jossek verwendete Assay war für die Untersuchung
des Einflusses höherer L-Phenylalanin-Konzentrationen nicht geeignet. Daher wurden
Untersuchungen zur möglicherweise durch L-Phenylalanin in Konzentrationen von 180-
200 mmol/l verursachten Inhibierung durchgeführt, die in diesem Abschnitt vorgestellt
werden.

Zur Identifizierung einer Produktinhibierung wurde die L-Phenylalanin-Konzentration
in einer Fermentation durch Zugabe einer hochkonzentrierten L-Phenylalanin-Suspension
sprunghaft erhöht. Die Zugabe erfolgte nach dem Ende der Wachstumsphase, da das
Wachstum der Zellen durch L-Phenylalanin-Konzentrationen über dem physiologischen Ni-
veau gehemmt wird [Gerigk 2001]. Zugegeben wurden 900 ml L-Phenylalanin-Suspension
mit einer Konzentration von ≈600 mmol/l (100 g/l) bei t = 21, 5 h. Bei einer zu
diesem Zeitpunkt im Bioreaktor angenommenen Konzentration von ungefähr 120 mmol/l
sollte durch die Zugabe eine Konzentration in der Größenordnung von 180-200 mmol/l
L-Phenylalanin erreicht werden, die vorab als möglicherweise inhibierend identifiziert
worden war.

Abb. 6.9 zeigt den Verlauf der L-Phenylalanin-Konzentration bei einer Fermenta-
tion ohne L-Phenylalanin-Zugabe im Vergleich zu der Fermentation mit Zugabe der
L-Phenylalanin-Suspension. Die L-Phenylalanin-Konzentration vor der Zugabe lag bei
146 mmol/l. Nach der Zugabe lag sie bei 180 mmol/l. Bei Einrechnung der Verdünnung
durch die Zugabe entsprach der Konzentrationsanstieg der zugegebenen Menge von

2Die gegen Feedback-Inhibierung resistente DAHP-Synthase, kodiert durch das Gen aroF* wurde in
in vitro-Experimenten bei 20 mmol/l (3 g/l) L-Phenylalanin um 30 % reduziert [Jossek 2000], bei
60 mmol/l (10 g/l) L-Phenylalanin um 50 % [Backman u. a. 1990].
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Abb. 6.9: L-Phenylalanin-Konzentrationen und Biomasse-spezifische Produktbildungsraten
bei einer Fermentationen ohne (Referenz) und einer Fermentation mit L-Phenylalanin-
Zugabe während der Produktionsphase
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Abb. 6.10: Acetatbildung und Biomasse-spezifische Produktbildungsraten aufgetragen über
die L-Phenylalanin-Konzentrationen bei einer Fermentationen ohne (Referenz) und einer
Fermentation mit L-Phenylalanin-Zugabe während der Produktionsphase

47 mmol/l L-Phenylalanin. Danach stieg die L-Phenylalanin-Konzentration kaum noch
an. Bei der Fermentation ohne L-Phenylalanin-Zugabe stieg die Konzentration langsamer
bis auf über 200 mmol/l an. Deutlicher wird der Einfluss der Zugabe von L-Phenylalanin
bei Betrachtung der Biomasse-spezifischen Produktbildungsraten. Nach der Zugabe
des L-Phenylalanins sank die Produktbildungsrate schnell bis auf Null ab. Die Pro-
duktbildungsrate bei der Referenzfermentation nahm zum Ende der Fermentation mit
zunehmender L-Phenylalanin-Konzentration ebenfalls ab, aber deutlich später und im
Vergleich langsamer. Osmotischer Stress auf die Zellen durch plötzliche Zugabe von
L-Phenylalanin war nicht auszuschließen. Dennoch deuteten die Ergebnisse stark auf eine
Inhibierung der Produktion durch hohe L-Phenylalanin-Konzentrationen hin.

Um die Ergebnisse zu verdeutlichen, ist in Abb. 6.10 die Abhängigkeit der Acetatbil-
dung und der Produktbildungsrate von der L-Phenylalanin-Konzentration gezeigt. Bei
Erreichen von ≈200 mmol/l L-Phenylalanin nahmen die Produktbildungsraten sowohl
bei der Fermentation ohne L-Phenylalanin-Zugabe als auch bei der Fermentation mit
L-Phenylalanin-Zugabe ab, die Acetatkonzentration hingegen zu. Bei einer Betrachtung
des zeitlichen Verlaufs (vgl. Abb. 6.9) zeigte sich, dass dies unabhängig vom Zeitpunkt war,
da eine L-Phenylalanin-Konzentration von 200 mmol/l zu unterschiedlichen Zeitpunkten
erreicht wurde. Die Acetatbildung kann demzufolge als ein charakteristischer Parameter
für die abnehmende Fähigkeit der Zellen, Glucose in L-Phenylalanin umzusetzen, betrach-
tet werden.

Einer Modellierung des Fermentationsprozesses zur L-Phenylalanin-Produktion
mit dem Stamm 4pF20 zufolge, liegt die L-Phenylalanin-Inhibierungskonstante bei
20±1,35 g/l [Takors 2003]. In dem hier dargestellten Experiment wurde die Produktion
bei ≈200 mmol/l (33 g/l) L-Phenylalanin vollständig inhibiert. Die hohe L-Phenylalanin-
Konzentration konnte sowohl eine kinetische Inhibierung verursacht haben, die bei
sinkender Konzentration und nach kurzer Einwirkungsdauer wieder abgenommen hätte,
als auch eine Abnahme der Expression und der Stabilität bei langer Einwirkungsdauer.
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6 Einfluss verschiedener Fermentationsparameter auf den Prozess

Um eine Inhibierung durch das Produkt zu vermeiden oder aufzuheben, konnten gene-
tische Ansätze oder prozesstechnische Ansätze verfolgt werden. Als ein genetischer Ansatz
bot sich die Ausschaltung des durch tyrR kodierten Regulatorproteins, das Teile der Aro-
matenbiosynthese auf Transkriptionsebene regelt [Pittard 1996]. In Zulauffermentationen
in der Sixfors vario Anlage konnte jedoch keine Verbesserung der L-Phenylalanin-
Produktion bei Verwendung eines Stammes mit deletiertem tyrR festgestellt werden
[Rueping 2002]. Stattdessen bildete der Stamm weniger L-Phenylalanin bei geringerer
L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität. Weitere Möglichkeiten würden beispielsweise in der
Entwicklung einer gegen Feedbackinhibierung durch L-Phenylalanin resistenten Variante
des Gens aroF für die DAHP-Synthase bestehen. Solche genetischen Maßnahmen können
jedoch sehr aufwendig sein und waren nicht Bestandteil dieser Arbeit.

Verschiedene prozesstechnische Möglichkeiten boten sich an, um eine Inhibierung
durch hohe L-Phenylalanin-Konzentrationen zu vermeiden. Ein aktives Transportsystem
für L-Phenylalanin ist bislang nicht bekannt, sondern L-Phenylalanin verläßt die Zelle
wahrscheinlich durch Diffusion [Raeven 2003]. Diffusiver Transport ist vom Konzentra-
tionsgradienten zwischen dem Zellinneren und der Zellumgebung abhängig, so dass eine
hohe extrazelluläre L-Phenylalanin-Konzentration eine hohe intrazelluläre Konzentration
zur Folge hat. Eine hohe intrazelluläre Konzentrationen führte im Fall der L-Phenylalanin-
Synthese wahrscheinlich zur Reduzierung des Flusses in die Aromatenbiosynthese.

Um die L-Phenylalanin-Konzentration im Medium stärker und dauerhaft zu senken und
eine Inhibierung durch zu hohe Konzentrationen zu vermeiden, waren Verfahren denkbar,
bei denen eine Verdünnung des Mediums stattfindet. Kontinuierliche Fermentationen
waren mit den verwendeten Stämmen aufgrund unzureichender Plasmidstabilität nicht
möglich [Gerigk 2001]. Ein

”
Repetitive Fed-Batch-Verfahren“, d.h. die Abtrennung von

zellfreiem Fermentationsmedium über ein Filtrationsmodul, dadurch eine kurzzeitige
Aufkonzentrierung der Biomasse und die nachfolgende Zufuhr neuen Mediums wurde
ausgeschlossen. Der Grund dafür war die hohe Sauerstoffaufnahmerate von E. coli zu dem
Zeitpunkt, an dem eine solche Abtrennung hätte stattfinden müssen, die in dem Reaktor
bei höherer Biomassekonzentration jedoch nicht hätte gedeckt werden können. Zudem
bliebe bei einer Aufkonzentrierung wahrscheinlich viel Zellmaterial im Filtrationsmodul
hängen, das somit für die L-Phenylalanin-Produktion nicht mehr zur Verfügung stehen
würde und eine aufwendige Reinigungsprozedur erfordern würde. Eine weitere Möglichkeit
war ein Fermentationsprozess im Diafiltrationsverfahren, bei der die L-Phenylalanin-
Konzentration im Bioreaktor durch Abtrennung von zellfreiem Fermentationsüberstand
über einen Umlauf mit Filtrationsmodul und kontinuierlicher Zufuhr von neuem Medium
gesenkt wurde. Vorteil dieses System wäre die partielle Verweilzeitentkopplung durch die
Zellrückhaltung und damit hohe Biomassekonzentration mit nur einem Filtrationsschritt.
Das Medium hätte bei diesem Verfahren mit einem Volumenstrom von 1,5 l/h ab- und
zugeführt werden müssen, um die L-Phenylalanin-Konzentration konstant zu halten. Bei
Zufuhr über z.B. 30 Stunden wären dafür 45 l Medium benötigt worden. Das Produkt
wäre bei einem solchen Prozess im Medium stark verdünnt worden und folglich eine
Aufarbeitung abhängig vom verwendeten Verfahren aufwendiger geworden [Ye u. a. 1996].
Daher wurde dieses Verfahren ebenfalls nicht angewendet.
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6.3 Zusammenfassung

Stattdessen sollte in dieser Arbeit die integrierte Abtrennung von L-Phenylalanin mittels
Reaktivextraktion untersucht und angewendet werden. Eine integrierte Aufarbeitung bot
zum einen die Möglichkeit, das inhibierende L-Phenylalanin kontinuierlich abzutrennen,
zum anderen die Möglichkeit das Produkt aufzuarbeiten und dabei aufzukonzentrieren.
Die Untersuchungen dazu werden im Kapitel 7 dargestellt.

6.3 Zusammenfassung

In diesem Kapitel wurden Untersuchungen zum Einfluss der Parameter Temperatur,
pH-Wert und Medium auf die L-Phenylalanin-Produktion gezeigt. Limitierungen und
Inhibierungen der L-Phenylalanin-Produktion durch Mediumbestandteile und eine mögli-
che Inhibierung durch L-Phenylalanin in Konzentrationen von 180-200 mmol/l wurden
untersucht.

• Die Produktion bei einer Temperatur von 33 ◦C anstelle von 37 ◦C führte zu einer
verlängerten Produktionsphase, vermutlich durch die bei 33 ◦C höhere Stabilität und
Aktivität der DAHP-Synthase. Die L-Phenylalanin-Konzentration konnte um 10 %,
die L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität von 14,5 mol/mol % auf 16,2 mol/mol %
gesteigert werden. Über den Prozessverlauf lag die wichtige Prozessgröße Raum-Zeit-
Ausbeute jedoch bei T = 33 ◦

C größtenteils unter der bei T = 37 ◦
C. Bei höherer

Temperatur wurde in kürzerer Zeit mehr L-Phenylalanin produziert, da die Zellakti-
vität bei insgesamt höher war.

• Der pH-Wert hatte den Fermentationen zufolge keinen Einfluss auf die
L-Phenylalanin-Produktion. Aufgrund der Ergebnisse der Experimente zum Einfluss
von pH-Wert und Temperatur wurden die weiteren Fermentationen bei T = 37 ◦

C

und pH 6,5 durchgeführt.

• Eine Inhibierung der L-Phenylalanin-Produktion durch Ammonium oder eine Limi-
tierung durch Phosphat lag nicht vor.

• Bei Fermentationen mit verschiedenen Biomassekonzentrationen wurde bei geringe-
rer Biomassekonzentration und dadurch höherer Mediumverfügbarkeit nicht mehr
L-Phenylalanin gebildet und die Raum-Zeit-Ausbeute war wie zu erwarten niedriger.
Demzufolge lag wahrscheinlich keine Limitierung durch Mediumbestandteile vor.

• Zur Untersuchung einer möglichen Inhibierung durch L-Phenylalanin wurde eine Fer-
mentation mit Zugabe von hochkonzentrierter L-Phenylalanin-Suspension in der Pro-
duktionsphase durchgeführt. Die Zugabe hatte einen sofortigen Abfall der Produkt-
bildungsrate zur Folge, so dass kaum noch L-Phenylalanin produziert wurde. Diesem
Verlauf zufolge war eine Inhibierung der Produktion durch L-Phenylalanin selbst
anzunehmen. Mit der Abnahme der L-Phenylalanin-Produktion nahm die Acetatbil-
dung bei Erreichen von ≈180–200 mmol/l L-Phenylalanin zu und kann damit als ein
charakteristischer Parameter für die abnehmende Fähigkeit der Zellen, Glucose in
L-Phenylalanin umzusetzen, betrachtet werden.
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6 Einfluss verschiedener Fermentationsparameter auf den Prozess

Um eine Inhibierung durch L-Phenylalanin zu vermeiden und die Produktion verbes-
sern zu können, musste entweder ein Produktionsstamm hergestellt werden, bei dem keine
Inhibierung durch hohe L-Phenylalanin-Konzentrationen auftrat oder die L-Phenylalanin-
Konzentration während der Produktion im Bioreaktor reduziert werden.
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7 Integration der Reaktivextraktion in
Flüssig-Flüssig-Zentrifugen in den
Fermentationsprozess

Eine hohe Produktbildungsrate bis zum Ende des Fermentationsprozesses konnte durch
die in den vorangegangenen Kapiteln vorgestellten Ansätze nicht oder nur bei insgesamt
niedriger Raum-Zeit-Ausbeute erreicht werden. Um eine durchgehend hohe Produkt-
bildung mit gleichzeitig hohen Raum-Zeit-Ausbeuten aufrecht zu erhalten, war die
Vermeidung einer Inhibierung durch hohe Produktkonzentrationen notwendig. Dies sollte
durch eine Abtrennung des Produktes erreicht werden.

Ein System zur integrierten Abtrennung von L-Phenylalanin wurde von Maaß u. a. und
Gerigk u. a. entwickelt [Maaß u. a. 2002], [Gerigk u. a. 2002b]. Dieses System basierte auf
der Reaktivextraktion in Hohlfasermembranmodulen, die jedoch verschiedene Nachteile
aufwies (vgl. Abschnitt 3.3.2). Ein besonders wichtiger Aspekt war die dabei limitierte
Stoffübertragung. Daher wurde die Verwendung von Flüssig-Flüssig-Zentrifugen zur inte-
grierten Reaktivextraktion untersucht. Das wichtigste Kriterium zugunsten der Anwendung
von Zentrifugalextraktoren war die hohe Effizienz der Stoffübertragung [Lo u. a. 1983].
Dem stand der mögliche Eintrag großer Mengen organischen Lösungsmittels in die Fer-
mentation durch Rückführung des die Extraktion verlassenden Raffinats gegenüber. Ein
Eintrag zu großer Mengen des Carriers konnte einen negativen Einfluss auf die produzieren-
den Zellen im Bioreaktor haben [Maaß 2001]. Dieses Kapitel umfasst die Untersuchungen
zur Reaktivextraktion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen und deren Integration in den Fermen-
tationsprozess.

7.1 Reaktiveextraktion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen

Vor einem Einsatz der Flüssig-Flüssig-Zentrifugen in der Online-Produktabtrennung war
es notwendig, die technische Realisierbarkeit zu zeigen, insbesondere die Phasentrennung
und die Stabilität des Systems. Darüber hinaus wurde die Extraktionsleistung des
Systems abhängig von der Zusammensetzung der wässrigen Phasen und der organischen
Phase des Stoffsystems sowie der Zentrifugenparameter untersucht. So sollten geeignete
Einstellungen für eine Online-Extraktion ermittelt werden.

Die Extraktionsversuche wurden mit L-Phenylalanin in Lösung (Donator) als Mo-
dellösung, D2EHPA in Kerosin (Carrier in organischem Lösungsmittel) und Schwe-
felsäurelösung (Akzeptor) durchgeführt. Wenn nicht anders beschrieben, wurden 60 mmol/l
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(10 g/l) L-Phenylalanin, 10 % D2EHPA in Kerosin und 1 M Schwefelsäure verwendet. Der
pH-Wert der wässrigen Donatorphase wurde am Anfang auf 6,5, entsprechend dem Wert
in Fermentationen, eingestellt. Die Lösungen wurden jeweils im Kreis geführt (Versuchs-
durchführung und Aufbau, siehe Abschnitt 4.4.2). Die Volumenströme der Lösungen bei
Untersuchungen anderer Parameter waren jeweils gleich. Die Angaben der Volumenströme
erfolgen in der Reihenfolge Donator (D), organische Phase (O), Akzeptor (A). Wenn nicht
anders angegeben, wurde der

”
High-Mix“-Einsatz verwendet und die Rotordrehzahl der

Zentrifugen lag bei 2400 Upm.

7.1.1 Phasentrennung und Stabilität

Die Dichtedifferenz, die Viskosität, die Löslichkeit der organischen und wässrigen Phasen
ineinander und die Oberflächenspannung haben einen Einfluss auf Emulsionsbildung und
Phasentrennung [Weatherley 1994]. Löslichkeit und Oberflächenspannung waren über die
Bestandteile der Phasen beeinflussbar.

Salzgehalt der wässrigen Phase

Die Löslichkeit organischer Bestandteile in Wasser ist unter anderem von der Ionenstärke
abhängig. Mit zunehmender Salzkonzentration nimmt die Löslichkeit organischer Be-
standteile ab [Weatherley 1994]. Daher wurden zum Vergleich erste Extraktionsexpe-
rimente unter Verwendung von L-Phenylalanin in wässriger Lösung und in wässriger
0,9 % Natriumchlorid-Lösung (physiologische Salzlösung) durchgeführt [Kretzers 2002]. Die
Extraktion mit L-Phenylalanin in wässriger Lösung führte in der Zentrifuge zur Extraktion
bei Volumenströmen über 2 l/h zu starker Emulsionsbildung und unzureichender Phasen-
trennung. Dabei wurde die Dispersionsphase, die sich zwischen leichter und schwerer Phase
in der Zentrifuge ausbildete, mit zunehmendem Volumenstrom größer und trat schließlich
über den Ausgang der leichten oder der schweren Phase mit aus. Diese Phaseninstabilität
wurde durch die Anlagerung des in Wasser gelösten Carriers D2EHPA an die Phasengren-
ze und die daraus resultierende Reduzierung der Oberflächenspannung verursacht. Durch
die Verwendung von Salzlösung konnte die Phasentrennung deutlich verbessert werden.
Sowohl Extraktion als auch Rückextraktion waren bei höheren Volumenströmen stabil.
Bei der Rückextraktion war die Phasentrennung durch die im Akzeptor dissoziiert ionisch
vorliegende Schwefelsäure gut. Leitfähigkeit und damit Ionenstärke blieben über die Ex-
traktionsdauer gleich. Daher eignete sich L-Phenylalanin in Salzlösung als Modelllösung
für Extraktionsexperimente.

Extraktion mit zellfreiem Fermentationsüberstand

Zur Untersuchung des Einflusses von Bestandteilen des für eine Online-Extraktion zu
verwendenden Fermentationsüberstands, wie Salzen oder organischen Säuren, die als
Nebenprodukte gebildet wurden, auf die Phasentrennung wurden Extraktionen mit
zellfreiem Fermentationsüberstand durchgeführt [Heidersdorf 2002]. Die Gewinnung des
Überstands erfolgte wie in Abschnitt 4.5.1 beschrieben.

Bereits nach 20 Minuten Extraktion wurde starke Schaumbildung beobachtet. Im Ro-
tor hatte sich Feststoff gebildet und sich an der Rotorwand abgesetzt (siehe Abb. 7.1).
Dadurch war die Phasengrenze nach innen verschoben und die schwere Phase durch den
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7.1 Reaktiveextraktion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen

Abb. 7.1: Feststoff im Rotor der Zentrifuge und getrockneter Feststoff

Ausgang der leichten Phase ausgetragen worden. Zur Identifizierung der Ursache der Fest-
stoffbildung wurde ein Volumenteil Fermentationsüberstand mit einem Volumenteil Ke-
rosin mit Carrier bzw. ohne Carrier in einem Reaktionsgefäß gemischt und zentrifugiert.
Mit Carrier war Feststoffbildung festzustellen, bei Verwendung von Kerosin ohne Carri-
er wurde hingegen kein Feststoff gebildet. Folglich war der Carrier für die Feststoffbildung
verantwortlich. Durch einen Proteintest konnte nachgewiesen werden, dass in dem Feststoff
ausgefallene Proteine vorlagen (siehe Abschnitt A.3.2). Nach einer Fällung der vorhande-
nen Proteine war keine Feststoffbildung mehr festzustellen. Da auch bei Verwendung einer
Carrier-Konzentration von 1 % D2EHPA Feststoffbildung festgestellt wurde, musste eine
Abtrennung der Proteine erfolgen.

Extraktion mit zell- und proteinfreiem Fermentationsüberstand

Zur Abtrennung der Proteine aus dem zellfreien Fermentationsüberstand wurde ein
System bestehend aus fünf Ultrafiltrations-Kassetten (MWCO 10 kDa) verwendet (siehe
Abschnitt 4.5.1). In Extraktionsexperimenten mit dem proteinfreien Fermentationsüber-
stand wurde keine Feststoffbildung mehr festgestellt. Die Donatorphase wurde jedoch
sofort trüb, was auf Emulsionsbildung und einen Eintrag organischer Phase schließen
ließ. Bei hohen Volumenströmen von 8 l/h wurden die Phasen nach fünf Stunden nicht
mehr sauber getrennt. Eine Dichteänderung war nicht feststellbar. Die Leitfähigkeit der
Donatorphase nahm jedoch während eines Extraktionsexperimentes von ≈ 30 mS/cm auf
≈ 12 mS/cm ab [Kretzers 2002]. Die Instabilität war wahrscheinlich auf eine Veränderung
der Löslichkeit des Carriers in der wässrigen Phase und der Oberflächenspannung aufgrund
einer veränderten Phasenzusammensetzung zurückzuführen. Bei einer Online-Extraktion
mit 10-15 l des als Donator verwendeten Fermentationsvolumens im Vergleich zu 2 l
Modelllösung war von einem geringeren Einfluss der organischen Phase auszugehen. Zusätz-
lich sollte der Volumenstrom nicht zu hoch gewählt werden, um Stabilität zu gewährleisten.

Die Extraktion mit proteinfreiem Fermentationsüberstand war den Experimenten zu-
folge stabil, wenn unter den verwendeten Bedingungen ein Volumenstrom unter 8 l/h
verwendet wurde. Da die Herstellung von proteinfreiem Überstand im Vergleich zu der
von Salzlösung aufwendig war und die gleiche Zusammensetzung bei Überstand aus ver-
schiedenen Fermentationen nicht gegeben war, wurde L-Phenylalanin in Natriumchlorid-
Lösung als Modelllösung für Experimente zur Charakterisierung der Extraktion in den
Zentrifugalextraktoren verwendet.
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Carrier in der organischen Phase

Das als Carrier verwendete D2EHPA stand von verschiedenen Herstellern zur Verfügung.
D2EHPA (FLUKA) führte zu starker Emulsionsbildung (vgl. [Maaß 2001]). Bei D2EHPA
(Hostarex PA216, HOECHST) war die Emulsionsbildung deutlich geringer. Abhängig von
der verwendeten Charge wurde die beste Phasentrennung mit D2EHPA (MERCK) erreicht.
Die Ergebnisse einer Analyse der D2EHPA-Reinheit mittels 31P-NMR sind in Tab. 7.1
dargestellt. Das D2EHPA (MERCK) enthielt demzufolge die wenigsten Verunreinigun-
gen. Allerdings waren Chargenunterschiede bei diesem Hersteller festzustellen, so dass das
D2EHPA (HOECHST) verwendet wurde, wenn nicht anders beschrieben. Dadurch sollten
durchgehend gleiche Versuchsbedingungen gewährleistet werden.

Tab. 7.1: 31P-NMR-Analyse von D2EHPA (DSM) (vgl. Abschnitt A.5)

Hersteller Bestandteile
FLUKA 16 % Monomer, 50 % Monomer mit Seitenkette, Phosphorsäure, 4 unbekannte Produkte
HOECHST Monomer, 1,8 % Phosphorsäure
MERCK Monomer, 0,2 % Zersetzungsprodukte

7.1.2 Charakterisierung der Reaktivextraktion

Zur Charakterisierung der Reaktivextraktion in den Zentrifugalextraktoren wurde
der Einfluss der Konzentrationen der verschiedenen Phasenbestandteile untersucht
[Kretzers 2002]. Darüber hinaus konnten bei Verwendung der Zentrifugen die Scherkräfte
durch Einbau eines

”
High-Mix“-Einsatzes oder

”
Low-Mix“-Einsatzes verändert werden, so-

wie die Rotordrehzahl und die Volumenströme der Phasen individuell eingestellt werden
(vgl. Abschnitt 4.4). Die Einflüsse wurden untersucht.

Extraktion und pH-Wert

In Abb. 7.2 ist der prinzipielle Verlauf der L-Phenylalanin-Konzentration in der Do-
natorphase und in der Akzeptorphase während eines Extraktionsexperimentes mit
Volumenströmen von 4 l/h dargestellt. Die L-Phenylalanin-Konzentration im Donator
war bereits nach 2 Stunden auf 19 mmol/l gesunken, die Konzentration im Akzeptor
auf 38 mmol/l gestiegen. Die Eingangs- und Ausgangskonzentration des Donators und
des Akzeptors wiesen am Anfang deutliche Unterschiede auf. Das bedeutete, dass die
Extraktionsrate hoch war. Mit abnehmender L-Phenylalanin-Konzentration im Donator
nahmen Extraktions- und Rückextraktionsrate ab, bis eine maximale Extraktion und
Rückextraktion erreicht war. Die

”
Wiederfindung“ lag über die Extraktionsdauer zwischen

92 und 98 %. Die Schwankungen waren auf Messungenauigkeiten zurückzuführen, die
Differenz zu 100 % möglicherweise auf einen Restbestand in der organischen Phase durch
unzureichende Rückextraktion [Maaß 2001].

Der pH-Wert sank während der Extraktion von 6,5 auf 2,4 ab (siehe Abb. 7.2). Diese
Absenkung trat dadurch auf, dass sich die Säure D2EHPA (pKS=3,9) durch den direk-
ten Phasenkontakt in der wässrigen Phase löste. Mit abnehmendem pH-Wert lagen mehr
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Abb. 7.2: Verlauf der Konzentrationen von Donator und Akzeptor während eines Extrak-
tionsexperimentes, bezogen auf das Donatorvolumen und Darstellung der

”
Wiederfin-

dung“; Verlauf des pH-Wertes; V̇D,O,A = 4

L-Phenylalanin-Kationen vor (pI=5,5). Im Bereich von pH 3-81 hatte der pH-Wert kaum
einen Einfluss auf den Extraktionsgrad. Im sauren Bereich nahm der Extraktionsgrad ab.
Im Bereich von pH 2–4 lag der Unterschied bei Verwendung von 10 % D2EHPA jedoch
unter 5 % [Maaß 2001]. Bei den durchgeführten Extraktionen lag der pH-Wert abhängig
von den verwendeten Parametern am Ende der Extraktionen bei ≈1,5-3,5. Der niedrige
pH-Wert am Ende führte möglicherweise zu einem etwas niedrigeren Extraktionsgrad als
optimal hätte erreicht werden können. Bei zu vergleichenden Experimenten war der pH-
Wert am Ende ähnlich und damit der in jedem Fall nur geringe Einfluss. Zudem wurde die
Phasentrennung durch eine Einstellung des pH-Wertes auf 6,5 während der gesamten Ex-
traktion nicht beeinflusst [Kretzers 2002]. Daher wurde auf eine Einstellung des pH-Wertes
verzichtet.

Einfluss der Donator-Konzentration

Der Einfluss der Donator-Konzentration wurde in Experimenten mit 60 mmol/l (10 g/l)
und 120 mmol/l (20 g/l) L-Phenylalanin untersucht. Die L-Phenylalanin-Konzentration im
Donator hatte keinen Einfluss auf den Anteil an extrahiertem L-Phenylalanin bezogen auf
die Eingangskonzentration (siehe Abb. 7.3a). Die Extraktionsrate wurde hingegen beein-
flusst, denn bei höherer L-Phenylalanin-Konzentration wurde absolut mehr L-Phenylalanin
extrahiert (vgl. Abschnitt 7.1.3, Abb.7.8).

Einfluss der Carrier-Konzentration

Eine Erhöhung der Carrier-Konzentration in der organischen Phase von 10 % auf 20 % hatte
einen deutlichen Einfluss auf Extraktion und Rückextraktion, dargestellt in Abb. 7.3b.
Während bei 20 % D2EHPA bereits nach zwei Stunden über 80 % extrahiert waren, wurde
dieser Wert bei geringerer Konzentration erst nach fünf Stunden erreicht. Die Effizienz der
Extraktion und der Rückextraktion wurden um ungefähr 15 % gesteigert. Eine Erhöhung
der Carrier-Konzentration hatte durch die größere Anzahl zur Verfügung stehender Carrier-

1Für L-Phenylalanin gilt: pKS = 1, 83 und pKB = 9, 13 [Weast und Astle 1979].
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Abb. 7.3: Einfluss a. der Donator-Konzentration, mit Akzeptor-Konzentration CA=2 M;
b. der Carrier-Konzentration; c. der Akzeptor-Konzentration auf die Effizienz von Ex-
traktion und Rückextraktion; V̇D = 8; V̇O = 4, 5; V̇A = 8 (Werte aufgrund der Datenlage
berechnet aus der Ausgangskonzentration, die generell etwas über der Eingangskonzen-
tration lag)

Moleküle eine verbesserte Extraktion zur Folge. Entsprechend mehr Carrier wurden bei der
Rückextraktion auch entladen, so dass die Rückextraktion im Verhältnis zur Extraktion
gleich blieb. Untersuchungen von Maaß hatten bereits ergeben, dass eine Erhöhung der
zur Verfügung stehenden Carrier-Moleküle in der organischen Phase zur Extraktion des
L-Phenylalanins einen positiven Einfluss auf die Extraktion in Hohlfasermembranmodulen
hatte [Maaß u. a. 2002].

Einfluss der Akzeptor-Konzentration

Zur Untersuchung des Einflusses des Akzeptors wurden Versuche mit 1 M und 2 M Schwe-
felsäure durchgeführt. Eine erhöhte Akzeptor-Konzentration hatte keinen Einfluss auf die
Extraktion oder die Rückextraktion (siehe Abb. 7.3c). Eine Erhöhung der Gegenionen im
Akzeptor zur Rückextraktion hatte in Hohlfasermembranmodulen zu einer verbesserten
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Abb. 7.4: a. Einfluss der Scherkraft auf die Effizienz von Extraktion und Rückextrakti-
on, V̇D = 2 (mit L-Phenylalanin in Wasser); V̇O = 1, 5; V̇A = 2 (Werte aufgrund der
Datenlage berechnet aus der Ausgangskonzentration, die generell etwas über der Ein-
gangskonzentration lag); b. Einfluss der Drehzahl auf die Effizienz von Extraktion und
Rückextraktion, V̇D,O,A = 4

Extraktion geführt. Dagegen war bei der Extraktion in einer Rührzelle2 mit turbulen-
ter Strömung kaum ein Einfluss der Akzeptorkonzentration festzustellen [Maaß 2001], was
dem Ergebnis der Extraktion in den Zentrifugen entsprach, in denen ebenfalls turbulente
Strömung herrschte.

Einfluss der Scherkraft

Die Scherkräfte und damit die Phasenkontaktfläche in den Zentrifugalextraktoren konn-
ten durch die Verwendung eines

”
High-Mix“-Einsatzes im Vergleich zu einem

”
Low-

Mix“-Einsatz vergrößert werden. Die Emulsionsbildung wurde dagegen durch Verwen-
dung des

”
Low-Mix“-Einsatzes verringert. Wie Abb. 7.4a zeigt, waren bei Verwendung

des
”
Low-Mix“-Einsatzes Extraktions- und Rückextraktionsrate in gleichem Maß redu-

ziert. Die Extraktionseffizienz lag um 20 % niedriger und erreichte einen maximalen Wert
von 0,4 nach fünf Stunden. Bei Verwendung des

”
High-Mix“-Einsatzes in Extraktionen

mit L-Phenylalanin in Natriumchlorid-Lösung traten weder bei der Extraktion noch bei
der Rückextraktion Probleme bei der Phasentrennung auf. Daher wurde der

”
High-Mix“-

Einsatz für die Experimente verwendet.

Einfluss der Drehzahl

Grundsätzlich hat die Drehzahl Einfluss auf die Durchmischungsintensität und die Be-
schleunigung in der Zentrifuge. Eine höhere Drehzahl sollte zu höheren Scherkräften und
verbesserter Stoffübertragung im Spalt zwischen Rotor und Gehäusewand führen. Gleich-
zeitig werden bei höheren Scherkräften auch die Flüssigkeitstropfen kleiner, so dass die
Abtrennung erschwert wird. Andererseits führt eine Erhöhung der Rotordrehzahl zu einer

2Der Unterschied der Experimente in einer Rührzelle zu denen in den Zentrifugen lag darin, dass die
Lösungen nicht im Kreis geführt wurden, sondern bis zur Sättigung extrahiert und in einem zweiten
Schritt rückextrahiert wurde.
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erhöhten Zentrifugalbeschleunigung, wodurch kleinere Tropfen abgetrennt werden können.
Bei zu hohen Scherkräften werden die Flüssigkeitstropfen jedoch so klein, dass es zu Emul-
sionsbildung kommt und die Beschleunigung nicht mehr ausreichend für die Phasentren-
nung ist [Meikrantz u. a. 2001]. So trat bei einer Extraktion mit wässriger L-Phenylalanin-
Lösung bei einer Drehzahl von 4800 Upm Emulsionsbildung auf. Zur weitergehenden Un-
tersuchung wurden daher Extraktionen mit niedrigeren Rotordrehzahlen von 2400 Upm
(ν=40 Hz, Beschleunigungsverhältnis: ≈ 150 g) und 3600 Upm (ν=60 Hz, Beschleuni-
gungsverhältnis: ≈ 340 g) durchgeführt. Dabei war kein nennenswerter Einfluss auf die
Extraktionseffizienz festzustellen (siehe Abb. 7.4b). Die auftretenden Differenzen in der
Extraktionseffizienz lagen im Rahmen der Messungenauigkeiten (vgl. Abschnitt A.1). Der
fehlende Einfluss von erhöhten Drehzahlen auf die Extraktionsleistung war möglicherweise
auf einen zu geringen Einfluss der Erhöhung auf die Stoffübertragung zurückzuführen. Zu-
dem erfolgte die Phasentrennung im Rotor schneller, wodurch die Phasenkontaktzeit für
die Stoffübertragung verkürzt wurde. Daher wurde eine Drehzahl von 2400 Upm für die
weiteren Experimente verwendet.

Einfluss des Volumenstroms

Der Volumenstrom beeinflusst die Verweilzeit der Phasen in den Zentrifugen. Bei einem
verringerten Volumenstrom wird die Verweilzeit in der Zentrifuge verlängert und damit die
Mischzeit. Durch die verlängerte Verweilzeit im Rotor wird die Phasentrennung verbessert.
Durch einen höheren Volumenstrom wird der Füllstand im ringförmigen Spalt zwischen
Gehäuse und Rotor höher, d.h. die Mischung der Phasen findet über eine längere Strecke
statt. Dabei bleiben die Scherkräfte in dem Spalt niedrig. Die Verweilzeit und damit die
Mischung im Rotor wird dagegen kürzer. Bei Kreislaufexperimenten ist zu beachten, dass
die Lösung bei verdoppeltem Volumenstrom im gleichen Zeitraum auch ungefähr doppelt
so oft3 durch die Zentrifugen fließt.

Der Einfluss des Volumenstroms wurde im Bereich von 2 l/h bis 10 l/h untersucht.
Bei höheren Volumenströmen war das System nicht stabil. In diesem Bereich war das
System bei Verwendung von Modelllösung und gleichen Volumenströmen aller Phasen
stabil. Wurde für die wässrige Phase ein Volumenstrom von 10 l/h und für die organische
Phase 6 l/h verwendet, war das System dagegen nicht stabil. Ungleiche Volumenströme
in Zentrifugalextraktoren führen bei insgesamt hohen Volumenströmen zur Flutung des
Systems [Hafez 1983].

In den weiteren Experimenten wurde zunächst der Volumenstrom von jeweils einer Phase
variiert (siehe Abb. 7.5a-c). Eine Erhöhung des Volumenstroms der Donatorphase führte zu
einer verbesserten Extraktion und Rückextraktion, da bereits nach ungefähr 1,5 Stunden
80 % extrahiert waren, wohingegen bei niedrigerem Volumenstrom erst nach 4 Stunden
80 % extrahiert waren. Die Extraktionseffizienz und die Rückextraktionseffizienz wurden
um ≈15–20 % gesteigert. Dabei waren allerdings entweder die Messungen der Extrakti-
on oder die der Rückextraktion ungenau, da die Rückextraktionseffizienz nicht über der
Extraktionseffizienz liegen kann (vgl. Abschnitt A.1). Die Extraktionseffizienz wurde wahr-

3Die Verweilzeit wird bei einer Verdopplung des Volumenstroms nicht genau halbiert, da sich der Füllstand
im Spalt zwischen Rotor und Gehäuse ändert.
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Abb. 7.5: Einfluss des Volumenstroms a. der Donatorphase; b. der organischen Phase; c.
der Akzeptorphase; d. der Höhe der Volumenströme insgesamt auf die Effizienz von Ex-
traktion und Rückextraktion, Angabe der Volumenströme in der Reihenfolge V̇D/V̇O/V̇A

scheinlich durch einen verdoppelten Volumenstrom gesteigert, weil die Lösung in der
gleichen Zeit ungefähr doppelt so oft durch die Zentrifuge geführt wurde. Dadurch wurde
mehr Carrier beladen und entsprechend mehr Carrier wieder durch den Akzeptor entladen.

Bei einer Erhöhung des Volumenstroms der organischen Phase wurde die Effizienz
der Extraktion und der Rückextraktion um ≈ 10–15 % erhöht. Dabei war die gleiche
Extraktionsleistung bei höherem Volumenstrom ungefähr eine Stunde früher erreicht.
Dieses Ergebnis unterschied sich von der Extraktion in Hohlfasermembranmodulen,
bei denen der Stoffübergang bei Extraktion und Rückextraktion mit abnehmendem
Volumenstrom der organischen Phase zunahm [Maaß u. a. 2002]. Dieser Unterschied
konnte nur durch die unterschiedlichen Strömungsverhältnisse zustande kommen. In den
Hohlfasermembranmodulen herrschte laminare Strömung und durch eine Veränderung der
Volumenströme änderte sich die Phasengrenzfläche nicht. Dagegen nahm die Turbulenz in
den Zentrifugen bei einem höheren Volumenstrom zu und die Phasengrenzfläche wurde
größer. Dadurch wurde wahrscheinlich mehr Carrier beladen und entladen.

Anders sah das Bild bei einer Erhöhung des Volumenstroms der Akzeptorphase aus, da
keine Veränderung der Extraktion oder Rückextraktion festzustellen war. Ein Einfluss auf
die Rückextraktion wäre dem Einfluss der Erhöhung der organischen Phase zufolge eher
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zu erwarten gewesen. Da kein Einfluss festzustellen war, wurde der Carrier scheinbar bei
niedrigem Volumenstrom im gleichen Maß entladen wie bei hohem Volumenstrom.

Bei weiteren Experimenten waren die Volumenströme aller Phasen jeweils gleich (siehe
Abb. 7.5d). Die Effizienz der Extraktion und der Rückextraktion stiegen bei Erhöhung um
je 2 l/h um 5–10 % an. Hier nicht dargestellt sind weitere Experimente bei 2 und 10 l/h.
Bei einem Volumenstrom von 2 l/h waren sowohl Extraktion als auch Rückextraktion
schlechter. Bei einem Volumenstrom von 10 l/h war keine Steigerung gegenüber V̇ =8 l/h
festzustellen. Demzufolge war bei 8 l/h unter den gegebenen Bedingungen scheinbar eine
Grenze der Extraktionsleistung erreicht. Nach fünf Stunden wurden maximal 93 % extra-
hiert. Wie bereits erwähnt, waren die Messungenauigkeiten bei diesem Experiment jedoch
hoch.

Optimierung der Offline-Extraktion

Zur Optimierung der Extraktion wurde ein Experiment mit 180 mmol/l (30 g/l)
L-Phenylalanin, 30 % D2EHPA in Kerosin und 2 M Schwefelsäure durchgeführt. Die Rotor-
drehzahl lag bei ν=2400 Upm, die Volumenströme bei V̇ =8 l/h. Bereits nach 1,5 Stunden
war das L-Phenylalanin zu ≈ 100 % extrahiert und rückextrahiert. Die Extraktion war
damit vollständig reversibel. Durch die Optimierung der Extraktion konnten mögliche Li-
mitierungen aufgehoben werden.

Aufkonzentrierung

Bei der Reaktivextraktion war die Konzentration der Gegenionen in der Akzeptorphase
die treibende Kraft, nicht aber die L-Phenylalanin-Konzentration in der Donatorphase, so
dass L-Phenylalanin entgegen dem Konzentrationsgradienten im Akzeptor aufkonzentriert
werden konnte [Maaß 2001]. Ein Extraktionsexperiment zur Aufkonzentrierung wurde mit
20 l L-Phenylalanin-Lösung (90 mmol/l≈15 g/l) und 1 l 10 % D2EHPA in Kerosin sowie
2 l Schwefelsäure (1 M) durchgeführt (siehe Abb 7.6). Der Volumenstrom aller Phasen lag
bei 4 l/h.
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Abb. 7.6: Verlauf der L-Phenylalanin-Konzentration und der
”
Wiederfindung“ in einem

Experiment zur Aufkonzentrierung im Akzeptor
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Dabei wurde nach 24 Stunden eine Konzentration von 545 mmol/l L-Phenylalanin
(90 g/l) in der Akzeptorphase und 25 mmol/l (4,1 g/l) in der Donatorphase erreicht.
Die Extraktionsrate nahm nur sehr langsam ab, obwohl der Akzeptor immer stärker bela-
den wurde. Insgesamt wurden 65 % extrahiert. Die

”
Wiederfindung“ lag über den größten

Teil des Experimentes zwischen 98 und 100 %. Eine Aufkonzentrierung von 90 mmol/l auf
545 mmol/l, entsprechend einem Faktor sechs war somit möglich.

Einfluss der Verweilzeit und Reversibilität der Extraktion

Zur Untersuchung des Einflusses der Verweilzeit auf die Extraktion wurden Extraktionen
mit unterschiedlichen Volumenströmen mit einmaligem Durchlauf der wässrigen Donator-
und Akzeptorphase durch die Zentrifugen durchgeführt [Heidersdorf 2002]. Bei der Ver-
dopplung des Volumenstroms war die Verweilzeit in der Zentrifuge ungefähr halbiert und
gleichzeitig die Scherkräfte größer. Die wässrigen Phasen wurden bei den Extraktionen in
Abfallgefäßen aufgefangen, die organische Phase wurde im Kreis geführt. Der als Donator
verwendete proteinfreie Fermentationsüberstand enthielt 15 g/l L-Phenylalanin. Die Ergeb-
nisse sind in Abb. 7.7 dargestellt. Der Extraktionsgrad lag bei ungefähr 50 % unabhängig
vom Volumenstrom. Der Rückextraktionsgrad bezogen auf das extrahierte L-Phenylalanin
lag bei niedrigerem Volumenstrom mit 83 % deutlich über dem bei höherem Volumenstrom
mit 53 %. Die

”
Wiederfindung“ lag bei niedrigem Volumenstrom bei über 90 %, bei hohem

Volumenstrom unter 80 %. Da die
”
Wiederfindung“ unter 100 % lag, war die Extrakti-

on nicht vollständig reversibel. Die Rückextraktion war scheinbar unzureichend, so dass
die organische Phase mit L-Phenylalanin beladen blieb. Bereits von Maaß wurde vermu-
tet, dass die Rückextraktion, also der Übergang des L-Phenylalanins von der organischen
Phase in die Akzeptorphase limitierend ist [Maaß u. a. 2002]. Bei den zuvor beschriebenen
Kreislaufexperimenten waren Extraktion und Rückextraktion dagegen durch eine Erhöung
aller Volumenströme verbessert worden. Bei Kreislaufexperimenten fließt die Lösung bei
einer Erhöhung des Volumenstroms in der gleichen Zeit entsprechend häufiger durch die
Zentrifugen. Es war möglich, dass die organische Phase dadurch stärker beladen wurde, so
dass die Rückextraktion im Vergleich zur Extraktion besser wurde und kein Unterschied
mehr festzustellen war. Genauere Untersuchungen sollten dazu durchgeführt werden.
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Abb. 7.7: Vergleich von Extraktions- und Rückextraktionsgrad, bezogen auf das extra-
hierte L-Phenylalanin bei Experimenten mit einmaligem Durchlauf von Donator- und
Akzeptorphase durch die Zentrifugen bei verschiedenen Volumenströmen
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7 Integration der Reaktivextraktion in den Fermentationsprozess

Stoffübergang und Strömungsverhalten in den Flüssig-Flüssig-Zentrifugen

Die wichtigsten Ergebnisse der in den vorangegangenen Abschnitten dargestellten
Kreislauf-Extraktionsexperimente sind in Tab. 7.2 zusammengefasst dargestellt.

Tab. 7.2: Einfluss auf den Stoffübergang bei Extraktion und Rückextraktion in den Zentri-
fugen durch die Erhöhung der Parameter (D=Donator, C=Carrier, O=organische Phase,
A=Akzeptor)

Parameter CD CC CA Drehzahl High mix V̇D V̇O V̇A

Stoffübertragung = ↑ = = ↑ ↑ ↑ =

Eine Erhöhung der Carrier-Konzentration, die Verwendung des
”
High-Mix“-Einsatzes,

eine Erhöhung des Volumenstroms der Donatorphase und der organischen Phase hatten
eine Erhöhung der Extraktionsleistung zur Folge. Die anderen Parameter hatten den
Untersuchungen zufolge keinen Einfluss. Genauere Berechnungen zu Stoffübergang und
Hydrodynamik in den Zentrifugen waren nicht möglich, da turbulente Strömung anzuneh-
men ist und die genauen Strömungsverhältnisse unbekannt sind (vgl. Abschnitt 3.3.4).
Die Tropfengröße und die Phasenverteilung in den einzelnen Bereichen der Zentrifuge sind
unbekannt. Zudem sind die Volumina der Phasen in den Zentrifugen nicht immer gleich,
sondern abhängig von der eingesetzten Wehrscheibe, d.h. je größer die Wehrscheibe,
desto kleiner das Verhältnis von wässriger zu organischer Phase. Darüber hinaus wird das
Phasenvolumen vom Volumenstrom beeinflusst.

Die Extraktionsexperimente wurden zur Charakterisierung der Extraktion und zur Iden-
tifizierung von Einflüssen durchgeführt, um mit den gewonnenen Erkenntnissen eine Online-
Extraktion durchführen zu können. Die für eine Online-Extraktion wichtigen Punkte eines
stabilen Betriebes, sowohl mit Modelllösung als auch mit zell- und proteinfreiem Fermen-
tationsüberstand und die mögliche Aufkonzentrierung des L-Phenylalanins im Akzeptor
wurden gezeigt. Um einen Vergleich mit der Extraktion in Hohlfasermembranmodulen
[Maaß 2001] durchführen zu können, wurden die im Pilotmaßstab verwendeten Volumen-
ströme auf die Verwendung in Verbindung mit einem 20 l Bioreaktor anstelle eines 300 l
Bioreaktors umgerechnet. Bei Verwendung von 10 % D2EHPA in Kerosin und 1 M Schwe-
felsäure wurden demnach bei einem Volumenstrom der Donatorphase von umgerechnet
20 l/h nach einer Stunde Extraktion 32 % L-Phenylalanin extrahiert, bei einem Volumen-
strom von 40 l/h wurden 42 % extrahiert. Dagegen konnten in den Zentrifugen bei nur 8 l/h
im gleichen Zeitraum 70 % und bei 4 l/h immer noch 45 % extrahiert werden. Demzufolge
war die Extraktionsleistung in den Zentrifugalextraktoren deutlich verbessert.

7.1.3 Parameterwahl für die Online-Extraktion

Bei einer Online-Abtrennung war eine Extraktionsrate zu gewährleisten, die mindestens
der Produktbildungsrate entsprach, um die Produktkonzentration im Bioreaktor konstant
zu halten. Dabei sollte der Volumenstrom jedoch nicht zu hoch sein, um Instabilitäten zu
vermeiden. Eine Carrier-Konzentration von 10 % D2EHPA wurde verwendet, da hierbei
kein negativer Einfluss durch den Eintrag von Carrier festgestellt wurde [Maaß 2001].
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Abb. 7.8: L-Phenylalanin-Konzentrationsverlauf von Donator und Akzeptor, bezogen auf
das Donatorvolumen; Verlauf der Extraktions- und Rückextraktionsraten

Die Konzentrationsverläufe und die Extraktionsraten eines Extraktionsexperimentes
mit proteinfreiem Fermentationsüberstand sind in Abbildung 7.8 dargestellt. Der Vo-
lumenstrom des Donators wurde auf 3 l/h eingestellt, da der maximal zu erreichende
Permeatvolumenstom aus dem Ultrafiltrationsmodul zur Proteinrückhaltung bei ≈ 3,5 l/h
lag (vgl. Abschnitt 4.5.1). Der Volumenstrom der organischen Phase wurde auf 3,5 l/h
eingestellt, da dieser den Ergebnissen der Extraktionsexperimente zufolge möglichst hoch
sein sollte. Gleichzeitig sollten Unterschiede in den Volumenströmen nicht zu groß sein,
um die Stabilität des Systems zu gewährleisten. Der Volumenstrom der im Kreis geführten
Akzeptorphase hatte keinen Einfluss auf die Extraktion, so dass er auf ≈2 l/h eingestellt
wurde. Durch den niedrigeren Wert sollte ein stabileres System gewährleistet und die
Übertragung von Schwefelsäure in die Donatorphase durch unzureichende Phasentrennung
vermieden werden.

Die L-Phenylalanin-Konzentration im Donator sank innerhalb von zwei Stunden von
120 mmol/l (20 g/l) L-Phenylalanin auf unter 30 mmol/l (5 g/l) ab, während die im
Akzeptor auf über 70 mmol/l (≈12 g/l) stieg. Extraktions- und Rückextraktionsrate wa-
ren ungefähr gleich und nahmen mit abnehmender L-Phenylalanin-Konzentration ab. Ent-
scheidend war, dass die Extraktionsrate bei einer L-Phenylalanin-Konzentration von 120–
30 mmol/l, dem Bereich, in dem die Konzentration im Bioreaktor während einer Online-
Abtrennung liegen sollte, bei 145–50 mmol/h lag. Die Produktbildungsrate in einer Fer-
mentation lag in der Produktionsphase bei 150–70 mmol/h (≈ 5–14 mmol/(l·h)), so dass
die Einstellung für eine Online-Extraktion, bei der die L-Phenylalanin-Konzentration im
Bioreaktor konstant gehalten werden sollte, geeignet sein sollte. Bei einem Arbeitsvolumen
im Bioreaktor von bis zu 15 l wird die notwendige Extraktionsrate mit den hier verwen-
deten Zentrifugen und Volumenströmen erreicht. Bei einer Vergrößerung des Bioreaktors,
aber gleicher Biomassekonzentration (≈ 30-35 g/l) und damit einer volumetrischen Pro-
duktivität von 5–14 mmol/(l*h) könnte die notwendige Extraktionsleistung durch Dimen-
sionierung der Zentrifuge abhängig vom notwendigen Volumenstrom für eine Abtrennung
des produzierten L-Phenylalanins erfolgen. Durch Parametrisierung der Drehzahl und da-
mit des Zentrifugalfeldes sowie des Volumenstroms und der damit verbundenen Verweilzeit
wäre eine gleichbleibende Trennschärfe einzustellen.
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7 Integration der Reaktivextraktion in den Fermentationsprozess

7.2 Fermentationsprozess mit integrierter

Reaktivextraktion von L-Phenylalanin

Nachdem in den Offline-Experimenten die technische Realisierbarkeit der Reaktiv-
extraktion von L-Phenylalanin in Flüssig-Flüssig Zentrifugen gezeigt wurde, wurden
Fermentationen mit Online-Abtrennung von L-Phenylalanin durchgeführt. Die Ergebnisse
der Untersuchungen werden in diesem Abschnitt vorgestellt und die Auswirkungen auf
den Fermentationsprozess diskutiert.

Für die Fermentationen wurde der Stamm E. coli 4pF81 verwendet. Generell erfolgten
die Fermentationen zur Online-Abtrennung im Zulaufverfahren wie in Abschnitt 4.5
beschrieben. Umlauf und Extraktion wurden bei einer L-Phenylalanin-Konzentration
von 60–90 mmol/l (10–15 g/l) während der Produktionsphase angefahren. Durch den
Start nach der Wachstumsphase wurden negative Einflüsse durch Scherstress im Umlauf
und die Extraktion auf das Wachstum ausgeschlossen. Die in Kapitel 6.2.2 dargestellten
Untersuchungen hatten zudem gezeigt, dass die Produktbildungsraten erst nach einigen
Produktionsstunden deutlich abnahmen und somit erst bei höheren Konzentrationen eine
deutliche Inhibierung durch L-Phenylalanin anzunehmen war. Von Takors [Takors 2003]
wurde mittels Modellierungen eine Inhibierungskonstante von 20±1,35 g/l L-Phenylalanin
ermittelt.

Für die Extraktionen wurde eine Rotordrehzahl von 2400 Upm gewählt, die sich in
Offline-Experimenten als geeignet erwiesen hatte (siehe Abschnitt 7.1.2). Die Volumen-
ströme der Extraktionsphasen werden in den jeweiligen Abschnitten angegeben. Auch die
verschiedenen Ansätze zur weiteren Prozessdurchführung werden in den entsprechenden
Abschnitten beschrieben.

7.2.1 Integrierte Produktabtrennung während der gesamten

Produktionsphase

Der erste Ansatz einer Fermentation mit integrierter Extraktion sah eine Extrak-
tion über annähernd die gesamte Produktionsphase vor (lange Extraktionsphase,
(1))[Heidersdorf 2002]. Zum einen war die prinzipielle technische Realisierbarkeit zu
untersuchen, die die kontinuierliche Bereitstellung von Permeat und die Aufrechterhaltung
eines stabilen Extraktionssystems über die gesamte Extraktionsdauer beinhaltete. Zum
anderen war der Einfluss der Extraktion auf die Zellen und den Gesamtprozess zu ermitteln.

Bei dieser Fermentation lag das Volumen am Anfang bei 8,5 l. Die Extraktion wurde
in der Produktionsphase nach dem Ende der Wachstumsphase gestartet. Die Extraktion
erfolgte online bis zum Ende der Fermentation nach 50 Stunden. Ein niedriger Volumen-
strom von ≈2 l/h wurde sowohl für die organische als auch die Akzeptor-Phase gewählt.
Durch die Wahl eines niedrigeren Volumenstroms der organischen Phase als bei der in
Abschnitt 7.1.3 beschriebenen Extraktion sollte ein besonders stabiles Extraktionssystem
für die lange Extraktionsphase gewährleistet werden. Der Volumenstrom des Permeats lag,
bedingt durch die Filtrationsleistung der Ultrafiltrationsmodule im Umlauf, bei 3,5-1,5 l/h.
Die Filtrationsraten beider Ultrafiltrationsmodule nahmen mit der Betriebsdauer des
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Abb. 7.9: L-Phenylalanin-Produktion in einer Fermentation mit integrierter Produktab-
trennung über einen langen Abschnitt; die

”
berechnete“ L-Phenylalanin-Konzentration

wurde aus der Summe von L-Phenylalanin im Bioreaktor und dem konzentrierten Pro-
dukt im Akzeptor bezogen auf das aktuelle Fermentationsvolumen berechnet

Umlaufs ab. Diese Abnahme war auf die Verblockung der Membranen durch Antischaum,
Kerosin und D2EHPA zurückzuführen [Gerigk 2001], [Schleicher und Schuell 2000].

Der Verlauf der L-Phenylalanin-Konzentration in der Fermentation und der Extraktion
ist in Abb. 7.9 dargestellt. Zum Zeitpunkt des Starts von Umlauf und Extraktion nach 18
Stunden lag die Produktkonzentration bei ungefähr 65 mmol/l (11 g/l) L-Phenylalanin.
Produktion und Extraktion liefen von diesem Zeitpunkt an parallel. Die Produktkon-
zentration im Bioreaktor stieg über eine Extraktionsdauer von 10 Stunden zunächst
bis auf 95 mmol/l L-Phenylalanin an. Danach fiel sie erst leicht und in den letzten 12
Prozessstunden dann stärker bis auf 32 mmol/l L-Phenylalanin ab. Im Raffinat, das
die Zentrifuge zur Extraktion verließ und in den Bioreaktor zurückgeführt wurde, war
die L-Phenylalanin-Konzentration mehr als halb so hoch wie die im Bioreaktor. Die
Konzentration im Akzeptor stieg kontinuierlich bis auf ≈ 360 mmol/l (60 g/l). Dieser
Wert war deutlich höher als die L-Phenylalanin-Konzentration im Bioreaktor, da das
Volumen der Schwefelsäure (Akzeptor) bei 5 l lag, während im Bioreaktor 10–15 l
Fermentationsbrühe vorlagen. Das Produkt wurde wie bei der Offline-Extraktion (siehe
Abschnitt 7.1.2) unter Verringerung des Volumens aufkonzentriert. Eine maximale

”
be-

rechnete“ L-Phenylalanin-Konzentration von 180 mmol/l (30 g/l) wurde nach 40 Stunden
erreicht. Die

”
berechnete“ Konzentration wurde aus der Summe von L-Phenylalanin

im Bioreaktor und im Akzeptor bezogen auf das aktuelle Fermentationsvolumen er-
mittelt. Mit 170 mmol/l L-Phenylalanin lag die Konzentration nach 50 Stunden etwas
unter der in einer Fermentation ohne Reaktivextraktion erreichten Konzentration von
206 mmol/l L-Phenylalanin (vgl. Abschnitt 5.1). Da die L-Phenylalanin-Konzentration im
Bioreaktor am Ende der Extraktion niedriger lag als am Anfang der Extraktion, wurde
während dieser Zeit mehr L-Phenylalanin extrahiert als in derselben Zeit produziert wurde.
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Abb. 7.10: Verlauf der Konzentrationen von Acetat und Ammonium im Bioreaktor

Die Acetat- und die Ammoniumkonzentration während der Fermentation zeigt
Abb. 7.10. In den ersten 38 Prozessstunden war kaum Acetat nachweisbar. Ab t = 38 h

jedoch war ein deutlicher Anstieg der Acetatkonzentration auf über 200 mmol/l (12 g/l)
festzustellen. Die Ammoniumkonzentration stieg mit zunehmender Acetatkonzentration
ebenfalls an, lag aber während des gesamten Prozesses unter 3 g/l und damit unter der
inhibierenden Konzentration von 3,6 g/l [Thompson u. a. 1985]. Als weiteres Neben-
produkt wurden vergleichbar zu einer Fermentation ohne integrierte Extraktion bis zu
13 mmol/l Shikimat gemessen. 3-Dehydroshikimat, das in Fermentationen ohne integrierte
Aufarbeitung gebildet wurde, war hier nicht nachzuweisen. Vermutlich wurde der Fluss
durch die Aromatenbiosynthese durch die Extraktion verbessert, da keine Anhäufung
dieses Intermediats stattfand.

Wie in Abb. 7.11 dargestellt, lag die Konzentration der Biotrockenmasse während des
Fermentationsprozesses bei ungefähr 33 g/l. Die Biomasse-spezifische Produktbildungsrate
lag nach der Induktion bei t = 7 h zwischen 0,43 mmol/(g·h) und 0,34 mmol/(g·h).
Während der Online-Extraktion blieb die Produktbildungsrate zunächst konstant. Ab
t = 26 h begann die Produktbildungsrate jedoch bis t = 33 h auf 0,11 mmol/(g·h)
abzusinken und fiel nach 40 Stunden auf Null ab. Zu diesem Zeitpunkt setzte starke
Acetatbildung ein. Acetatbildung, bedingt durch eine Sauerstofflimitierung der Zellen im
Umlauf zur Zellrückhaltung, konnte ausgeschlossen werden, da die Bedingungen durch-
gehend gleich waren. Bei einer Sauerstofflimitierung hätte also bereits zu einem früheren
Zeitpunkt Acetatbildung auftreten müssen. Acetatbildung wurde in Abschnitt 6.2.2
als Kriterium für die abnehmende Fähigkeit der Zellen zur L-Phenylalanin-Produktion
gewertet. L-Phenylalanin war hier nicht in inhibierender Konzentration im Bioreaktor
vorhanden. Stattdessen war vielmehr von einer Veränderung der Zellaktivität durch eine
Schädigung der Zellen auszugehen, die zur Abnahme der Produktbildung führte. Die
Zellen wurden im Ultrafiltrationsmodul im Umlauf zur Zellrückhaltung hohen Scherraten
ausgesetzt. Vergleichsexperimente mit und ohne Umlauf zur Zellrückhaltung von Gerigk
hatten gezeigt, dass die L-Phenylalanin-Produktion bei Umlaufbetrieb geringer war
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Abb. 7.11: Verlauf der Biomassekonzentration und der Biomasse-spezifischen
Produktbildungs- und Extraktionsraten (spez. ER); Berechnung der Produktbil-
dungsrate aus der

”
berechneten“ L-Phenylalanin-Konzentration

[Gerigk 2001]. Die Zellaktivität nahm mit zunehmender Betriebszeit immer mehr ab und
die Zellen wurden geschädigt. Daneben war ein zunehmender Eintrag von organischer
Phase in den Bioreaktor durch die Rückführung des die Extraktion verlassenden Raffinats
wahrscheinlich. Insbesondere das in Wasser gering lösliche D2EHPA wurde aufgrund der
großen Phasengrenzfläche bei der Extraktion in Zentrifugen möglicherweise eingetragen.
Eine für die Zellen kritische Konzentration wäre demzufolge nach ungefähr 20 Stunden
Extraktion (≈38 Stunden Fermentation) erreicht gewesen.

Die Extraktionsrate, die sich aus der L-Phenylalanin-Konzentration im Akzeptor
bezogen auf die Biomasse im Bioreaktor berechnete, stieg während der ersten Stunden der
Extraktion auf 0,28 mmol/(g·h) an. Damit lag sie zunächst niedriger als die Produktbil-
dungsrate, so dass die Produktkonzentration im Bioreaktor anstieg. Im weiteren Verlauf
sank die Produktbildungsrate stärker als die Extraktionsrate, die bis zum Ende zwischen
0,1 mmol/(g·h) und 0,16 mmol/(g·h) lag. Dadurch nahm die Konzentration im Bioreaktor
ab und das produzierte L-Phenylalanin wurde fast vollständig extrahiert (vgl. Abb. 7.9).
Aufgrund der sinkenden Produktkonzentration nahm jedoch auch die Extraktionsrate ab.
Dabei lag der Extraktionsgrad über die gesamte Extraktiondauer bei ungefähr 35 %.

Die integrale Selektivität erreichte einen Maximalwert von 14,7 mol/mol % nach 29
Stunden und lag am Ende der Fermentation bei 11,6 mol/mol %. Dieser Wert lag deutlich
unter dem in einer Fermentation ohne integrierte Aufarbeitung erreichten integralen
Endwert der Selektivität von 14,5 %.

Mit dem Experiment konnte gezeigt werden, dass die Extraktion in den Zentrifugalex-
traktoren online durchführbar war [Rueffer u. a. 2002]. Es gab keine technischen Probleme
bei der Permeatbereitstellung und der Extraktionsdurchführung. Das System war über die
gesamte Prozesszeit stabil. Darüber hinaus war in den ersten 20 Stunden der Extrakti-
on trotz des direkten Phasenkontaktes von Fermentationspermeat und organischer Phase
kein negativer Einfluss der Extraktion auf den Fermentationsprozess festzustellen. Das
L-Phenylalanin wurde im Akzeptor aufkonzentriert, so dass die Konzentration im Akzep-
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7 Integration der Reaktivextraktion in den Fermentationsprozess

tor am Ende mehr als zehnmal so hoch war wie im Bioreaktor. Insgesamt konnten mit
1,7 mol L-Phenylalanin 3/4 des produzierten L-Phenylalanins (2,26 mol) extrahiert wer-
den.

7.2.2 Integrierte Produktabtrennung mit zwei Extraktionsphasen
während der Produktionsphase

Die Online-Extraktion über mehr als 20 Stunden hatte gezeigt, dass bis zu diesem
Zeitpunkt kein negativer Einfluss auf die Stoffwechselaktivität der Zellen und damit die
L-Phenylalanin-Bildung festzustellen war, sondern erst bei längerer Extraktionsdauer. Da-
her wurde die Extraktionsdauer als Optimierungsparameter gewählt. Um einen negativen
Einfluss zu vermeiden, wurde ein Experiment mit nur 18 Stunden Gesamtextraktionsdauer
durchgeführt. Zusätzlich wurde dadurch die Betriebsdauer des Umlaufs und damit die
Einwirkung der Scherkräfte auf die Zellen verkürzt. Um gleichzeitig die Zellaktivität nach
deutlich kürzerer Online-Extraktion zu untersuchen, wurde die Extraktion in zwei Phasen
von 8 und 10 Stunden aufgeteilt (zwei Extraktionsphasen (2)).

Ein Anfangsvolumen von 10 l wurde gewählt, um das Verhältnis von Fermenta-
tionsvolumen zu Umlauf-Volumen zu vergrößern. Dadurch sollte die Änderung der
Biomassekonzentration im Bioreaktor, insbesondere bei Permeatverlusten durch das
Abschalten und erneute Anschalten der Extraktion, minimiert werden. Dem Verlauf
der in Abschnitt 7.2.1 dargestellten Fermentation zufolge, sollte eine Fermentation mit
diesem relativ hohen Anfangsvolumen in dem verwendeten 20 l Bioreaktor technisch
möglich sein. Die Extraktion wurde kurz nach dem Ende der Wachstumsphase in der
Produktionsphase gestartet. Der Volumenstrom des Permeats lag zwischen 3,5 und
1,5 l/h. Der Volumenstrom der organischen Phase wurde mit ≈ 3,5 l/h höher gewählt
als bei der vorangegangenen Online-Extraktion, um den Extraktionsgrad zu erhöhen
und entsprach damit den in Abschnitt 7.1.3 getesteten Werten. Dadurch sollte eine
konstante Produktkonzentration im Bioreaktor oder sogar eine Absenkung der Konzen-
tration erreicht werden. Dem genannten Offline-Experiment entsprechend wurde für die
Akzeptorphase ein Volumenstrom von ≈ 2 l/h gewählt. Die erste Extraktionsphase lief
über 8 Stunden. Danach wurde die Extraktion abgeschaltet und die Zentrifugen und der
Umlauf zur Proteinrückhaltung gereinigt, während der Umlauf zur Zellrückhaltung weiter
lief, um eine Verblockung der Ultrafiltrationsmembran und eine Inaktivierung der Zellen
im Umlauf zu verhindern. Nach 6 Stunden wurde die Extraktion unter Verwendung neuer
Akzeptorlösung erneut für 10 Stunden integriert. Danach wurde die Fermentation ohne
Umlauf und Extraktion bis Stunde 50 fortgesetzt.

Wie in Abb. 7.12 dargestellt, lag die L-Phenylalanin-Konzentration bei Start der Extrak-
tion bei 80 mmol/l (13 g/l). Während der ersten Extraktionsphase stieg die Konzentration
im Bioreaktor auf 120 mmol/l (19,5 g/l) an, die im Akzeptor auf 134 mmol/l (22 g/l).
Die Konzentration im Raffinat lag bei ungefähr 2/3 der Konzentration im Permeat.
Die Extraktionsleistung war nicht ausreichend, um die Konzentration im Bioreaktor
konstant zu halten, obwohl ein höherer Volumenstrom der organischen Phase einen
höheren Extraktionsgrad zur Folge hätte haben sollen. Nach der ersten Extraktionsphase
wurde jedoch Feststoff in der ersten Zentrifuge gefunden. Die Feststoffbildung war nur
durch unzureichende Rückhaltung der Proteine im Ultrafiltrationsmodul zur erklären. Die
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Abb. 7.12: L-Phenylalanin-Produktion in einer Fermentation mit integrierter Produktab-
trennung über zwei Extraktionsphasen. Die

”
berechnete“ L-Phenylalanin-Konzentration

berechnete sich aus der Summe von L-Phenylalanin im Bioreaktor und dem konzentrier-
ten Produkt im Akzeptor bezogen auf das aktuelle Fermentationsvolumen

mehrfache Benutzung der Kassetten hatte diese stark beansprucht und wahrscheinlich
für Proteine durchlässiger gemacht. Durch Verwendung neuer Kassetten konnte dieses
Problem behoben werden. Der Einfluss der Feststoffbildung wird in Abschnitt 7.2.5
beschrieben. In der nächsten Phase ohne Extraktion konnte ein Anstieg der Produkt-
konzentration bis auf 170 mmol/l (28 g/l) L-Phenylalanin festgestellt werden. Die Zellen
waren demzufolge noch aktiv, d.h. die Feststoffbildung sowie die Extraktion hatten bei
einer Extraktionsdauer von acht Stunden offensichtlich keinen negativen Effekt auf die
Zellen. Während der zweiten Extraktionsphase lag die Raffinatkonzentration ungefähr
bei der Hälfte der Permeatkonzentration. Am Ende dieser Extraktionsphase waren in der
Schwefelsäure 260 mmol/l (42,5 g/l) L-Phenylalanin, im Reaktor nur noch 105 mmol/l
(17 g/l) L-Phenylalanin nachweisbar. In beiden Extraktionsphasen wurden bezogen auf
5 l Akzeptorvolumen insgesamt 395 mmol/l (65 g/l) L-Phenylalanin extrahiert. Wiederum
hatte sich in der ersten Zentrifuge Feststoff gebildet, allerdings nur eine sehr geringe
Menge im Vergleich zur ersten Extraktionsphase. In den letzten zehn Stunden fand keine
weitere Produktion statt. Die theoretische Konzentration erreichte 240 mmol/l (40 g/l)
und lag damit deutlich über der Konzentration von 170 mmol/l L-Phenylalanin, die im
Experiment mit Extraktion über die gesamte Produktionsphase erreicht wurde.

Die Biomasse-spezifische Produktbildungsrate und Extraktionsrate dieser Fermentation
zeigt Abb. 7.13. Zum Startzeitpunkt der Online-Extraktion nach 16 Stunden lag die
Produktbildungsrate bei 0,43 mmol/(g·h). Während der ersten Extraktionsphase stieg die
Produktbildungsrate leicht an und sank in der Phase ohne integrierte Produktabtrennung
auf 0,14 mmol/(g·h). Während der zweiten Extraktionsphase blieb sie ungefähr bei diesem
Wert. Erst nach dem Ende dieser Extraktionsphase nach 40 Stunden sank sie fast auf Null.
Während die Abnahme in der Zeit zwischen den beiden Extraktionsphasen mit der an-

121



7 Integration der Reaktivextraktion in den Fermentationsprozess

0 10 20 30 40 50
0.0

0.1

0.2

0.3

0.4

0.5

0.6
p

,
sp

e
z.

E
R

[m
m

o
l/(

g
*h

)]

Zeit [h]

Produktion
Extraktion

0 10 20 30 40 50
0

5

10

15

20

25

30

D
iff

.
Y

L
-P

h
e
/G

lu
c
[m

o
l/m

o
l%

]

Zeit [h]

Int. Y
L-Phe/Gluc

:

17,7 % (28 h)
15,5 % (50 h)

Abb. 7.13: Verlauf der Biomasse-spezifischen Produktbildungs- und Extraktionsraten
(spez. ER) und der differentiellen L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität; Berechnung
der Produktbildungsrate und der Selektivität aus der

”
berechneten“ L-Phenylalanin-

Konzentration

steigenden und zunehmend inhibierenden L-Phenylalanin-Konzentration zu erklären war,
konnte die Abnahme am Ende nur auf einen negativen Einfluss der Online-Abtrennung
auf die Zellaktivität zurückzuführen sein. Obwohl die L-Phenylalanin-Konzentration im
Bioreaktor nur bei 17 g/l lag, wurde nicht mehr L-Phenylalanin produziert. Vergleich-
bar mit der in Abschnitt 7.2.1 beschriebenen Fermentation wurde in den letzten 10
Fermentationsstunden Acetat gebildet. Wiederum waren wahrscheinlich eine zu lange
Scherkrafteinwirkung durch den Umlauf oder ein Eintrag zu großer Mengen organischen
Lösungsmittels verantwortlich. Die Extraktionsrate lag während der ersten Extraktions-
phase bei 0,15–0,28 mmol/(g·h) und damit zunächst niedriger als die Produktbildungsrate,
so dass die Konzentration im Bioreaktor anstieg (vgl. Abschnitt 7.2.5). Während der
zweiten Extraktionsphase lag die Extraktionsrate durchgehend bei 0,28 mmol/(g·h), deut-
lich über der Produktbildungsrate, wodurch sich die Abnahme der Produktkonzentration
erklären ließ.

Die differentielle molare L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität stieg nach dem Start der
Extraktion bis auf einen Maximalwert von fast 25 mol/mol % bis t = 24 h an (siehe
Abb. 7.13). In der Phase ohne Online-Extraktion sank der Wert auf ≈ 13 mol/mol %.
Während der zweiten Extraktionsphase stieg die Selektivität nochmal leicht an und fiel
ab t = 40 h auf nahe Null ab, vergleichbar mit der Produktbildungsrate. Die integra-
le Selektivtät erreichte einen Maximalwert von 17,7 mol/mol % nach 28 Stunden und
15,5 mol/mol % am Ende der Fermentation. Gegenüber der vorangegangenen Fermentation
konnte die Selektivität des Prozesses deutlich gesteigert werden und lag mit 15,5 mol/mol %
am Ende über dem Wert von 14,5 mol/mol % einer Fermentation ohne Abtrennung
(vgl. Abschnitt 7.2.6).
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7.2 Fermentationsprozess mit integrierter Reaktivextraktion von L-Phenylalanin

7.2.3 Integrierte Produktabtrennung über einen Abschnitt der

Produktionsphase

Der Einfluss einer Online-Produktabtrennung von 18 Stunden Dauer auf den Fer-
mentationsprozess wurde in einem weiteren Experiment genauer untersucht (kurze
Extraktionsphase (3)) [Heidersdorf 2002]. Gegenüber dem in Abschnitt 7.2.2 dargestellten
Experiment wurde hier 18 Stunden ununterbrochen extrahiert, so dass ein möglicher
negativer Einfluss durch einen langen Betrieb des Umlaufs zur Zell-Rückhaltung und dem
damit verbundenen Scherstress weiter reduziert wurde. Die Fermentation wurde nach
dem Ende der Extraktion fortgesetzt, um die Stoffwechselaktivität der Zellen nach der
Online-Extraktionsphase zur ermitteln.

Um einen direkten Vergleich mit dem Experiment mit zwei Extraktionsphasen zu
ermöglichen, wurden 10 l Anfangsvolumen gewählt. Die Extraktion wurde aus technischen
Gründen erst nach 22 Stunden gestartet. Der Volumenstrom des Permeats für die
Extraktion lag auch in diesem Experiment zwischen 1,5 und 3,5 l/h, der der organischen
Phase wieder bei 3,5 l/h und der des Akzeptors bei ≈ 2 l/h.

Eine erste Fermentation mit 18 Stunden Extraktion, deren Ergebnisse hier nicht
dargestellt werden, hatte ergeben, dass die L-Phenylalanin-Konzentration bei Einstellung
der genannten Zentrifugenparameter während der Online-Extraktion konstant gehalten
werden konnte. Nach Abschaltung der Extraktion stieg die L-Phenylalanin-Konzentration
von 103 mmol/l auf maximal 120 mmol/l (20 g/l) an. Somit waren die Zellen nach
dem Ende der Extraktion noch etwas aktiv. Die

”
berechnete“ Konzentration erreichte

220 mmol/l (36,5 g/l) L-Phenylalanin, die integrale Selektivität lag bei 14,9 mol/mol %.
Damit wurde keine Verbesserung gegenüber der Fermentation mit integrierter Extraktion
über zwei Extraktionsphasen erreicht. Am Ende der Extraktion befand sich wenig Feststoff
in den Zentrifugen. In diesem Experiment wurde wie zuvor D2EHPA von HOECHST
verwendet. Dieses wies jedoch bei den in Abschnitt 7.1.1 dargestellten Untersuchungen eine
geringere Reinheit auf und die Phasentrennung war schlechter als bei dem D2EHPA des
Herstellers MERCK. Daher wurde D2EHPA des Herstellers MERCK in dem nachfolgend
beschriebenen Experiment mit den gleichen Fermentations- und Extraktionsbedingungen
verwendet.

Die resultierenden L-Phenylalanin-Konzentrationen der Fermentation mit kurzer
Extraktionsphase (3) sind in Abb. 7.14 dargestellt. Nach der Induktion bei t = 7 h

stieg die L-Phenylalanin-Konzentration bis auf 90 mmol/l (15 g/l) nach 22 Stunden
an. Die zu diesem Zeitpunkt vergleichsweise niedrige Konzentration war auf eine
anfangs etwas niedrigere Biomassekonzentration als in den vorangegangenen Experi-
menten zurückzuführen. Während der Extraktionsphase von t = 22 − 40 h blieb die
L-Phenylalanin-Konzentration im Bioreaktor konstant. Das während dieser Zeit pro-
duzierte L-Phenylalanin wurde extrahiert. Das die Zentrifuge verlassende Raffinat, das
in den Bioreaktor zurückgeführt wurde, enthielt ungefähr halb so viel L-Phenylalanin
wie das Eingangspermeat. Die L-Phenylalanin-Konzentration in der Schwefelsäure lag
am Ende bei 350 mmol/l (58 g/l). Durch den im Vergleich zu dem Experiment mit
integrierter Extraktion über die gesamte Produktionsphase hohen Volumenstrom der
organischen Phase wurde die Konzentration in diesem Experiment schneller erreicht.
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Abb. 7.14: L-Phenylalanin-Produktion in einer Fermentation mit integrierter Produktab-
trennung über einen Abschnitt der Produktionsphase. Die

”
berechnete“ L-Phenylalanin-

Konzentration berechnete sich aus der Summe von L-Phenylalanin im Bioreaktor und
dem konzentrierten Produkt im Akzeptor bezogen auf das aktuelle Fermentationsvolu-
men

Nach 40 Stunden wurde die Extraktion beendet, die Fermentation wurde dagegen bis
t = 50 h weitergeführt. Während dieses letzten Teils war noch ein deutlicher Anstieg
der L-Phenylalanin-Konzentration bis auf 143 mmol/l (23,5 g/l) zu erkennen. Die Zellen
waren noch aktiv. Kein negativer Einfluss durch die Extraktion und den Kontakt zwischen
organischer Phase und Fermentationsmedium konnte festgestellt werden. In den Zentrifu-
gen war kein Feststoff gebildet worden. Eine

”
berechnete“ L-Phenylalanin-Konzentration

von 275 mmol/l (45,5 g/l) wurde erreicht.

Weitere Daten zur integrierten Produktabtrennung sind in Abb. 7.15 dargestellt.
Die Biomasse-spezifische Produktbildungsrate, basierend auf den

”
berechneten“

L-Phenylalanin-Konzentrationen, erreichte Werte von 0,4 mmol/(g·h) während der
Produktionsphase. Nach dem Beginn der Extraktion sank der Wert, wahrscheinlich
aufgrund von negativen Effekten auf die produzierenden Zellen durch die Scherung
im Umlauf. Im weiteren Verlauf blieb die Produktbildungsrate bei Werten zwischen
0,2–0,25 mmol/(g·h). Es war anzunehmen, dass dies auf den positiven Einfluss der
Extraktion zurückzuführen war. L-Phenylalanin wurde mit Extraktionsraten von 0,25–
0,3 mmol/(g·h) extrahiert. Ein Vergleich von Produktion und Extraktion zeigte eine leicht
erhöhte Extraktionsrate gegenüber der Produktbildungsrate während der Extraktion. Das
bedeutete, dass das gesamte während dieser Zeit produzierte L-Phenylalanin abgetrennt
und die Konzentration im Reaktor sogar reduziert wurde. Der Extraktionsgrad lag bei
ungefähr 48 %. Insgesamt wurde ungefähr die Hälfte (1,76 mol = 290 g) des gesam-
ten produzierten L-Phenylalanins während der Fermentation extrahiert (3,73 mol = 616 g).

Abb. 7.16 zeigt den Verlauf der differentiellen und integralen Produkt-Substrat-
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Abb. 7.15: Verlauf der Biomasse-spezifischen Produktbildungs- und Extraktionsraten (spez.
ER); Berechnung der Produktbildungsrate und aus der

”
berechneten“ L-Phenylalanin-

Konzentration; Gesamtmenge des produzierten und des extrahierten L-Phenylalanins

Selektivität. Die differentielle L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität lag während der
Online-Extraktion zwischen 17–20 mol/mol %. Nach dem Ende der Extraktion wurden
über 25 mol/mol % erreicht. Die differentielle Selektivität kann jedoch nur zum Heraus-
stellen von Tendenzen herangezogen werden, da die Werte relativ ungenau sind. Das lag
in den Volumenverlusten während der Extraktion begründet, die zwar in die Berech-
nung der

”
berechneten“ L-Phenylalanin-Konzentration eingingen, die die Berechnung

differentieller Größen aber dennoch ungenauer machten. Die integrale L-Phenylalanin-
Glucose-Selektivität lag während der Extraktionsphase konstant bei 16,5 mol/mol % und
erreichte am Ende des Fermentationsprozesses 18,6 mol/mol %.

Während dieser Fermentation wurde kaum Acetat gebildet. Die maximal erreichte Kon-
zentration am Ende lag bei nur 90 mmol/l (5,4 g/l). Daneben wurden vor dem Start der
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Abb. 7.16: Verlauf der differentiellen und der integralen L-Phenylalanin-Glucose-
Selektivität, berechnet aus der

”
berechneten“ L-Phenylalanin-Konzentration
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Abb. 7.17: Anteil verunreinigender organischer Säuren und Kationen im Akzeptor

Extraktion wenig Shikimat und 3-Dehydroshikimat gebildet. Ein negativer Effekt durch
die Extraktion konnte in dieser Fermentation nicht festgestellt werden. Der Start der
Extraktion zu einem späteren Zeitpunkt hatte keine negativen Auswirkungen, denn die
L-Phenylalanin-Konzentration lag zu diesem Zeitpunkt noch niedrig. Da die Zellen am En-
de der Fermentation noch sehr aktiv waren, war ein positiver Effekt durch die Extraktion
anzunehmen. Weitere Untersuchungen werden in den nachfolgenden Abschnitten vorge-
stellt und die Einflüsse diskutiert.

7.2.4 Selektivität der Produktabtrennung

Zur Bestimmung der Selektivität der Online-Produktabtrennung wurden HPLC-Analysen
für Aminosäuren und organische Säuren durchgeführt. Außerdem wurde die Kationenkon-
zentration in der Fermentationbrühe und in der Akzeptorlösung am Ende einer Extraktion,
die über einen Abschnitt der Produktionsphase lief, über eine Elementaranalyse mittels
ICP-MS bestimmt (siehe Abb. 7.17). In der Schwefelsäure waren sehr geringe Mengen
Acetat vorzufinden. Acetat konnte nur extrahiert werden, wenn es ungeladen vorlag und
dadurch in organischem Lösungsmittel löslich war. Mit einem Wert von 4 lag der pH-Wert
des die Extraktion verlassenden Raffinats unterhalb des pKa-Wertes von Acetat von
4,57. An der Phasengrenze zwischen wässriger und organischer Phase war der pH-Wert
durch den Protonenübergang vom Carrier in die wässrige Phase im Austausch mit
L-Phenylalanin-Kationen noch niedriger anzunehmen, so dass eine Extraktion von Acetat
möglich war. In den weiteren Experimenten war Acetat ebenfalls kaum oder gar nicht
im Akzeptor nachweisbar. Für Shikimat (pKs 4,15) galt das gleiche wie für Acetat, doch
Shikimat war im Bioreaktor nur in so geringer Konzentrationen vorhanden (13 mmol/l),
dass es in der Schwefelsäure nicht nachgewiesen wurde. Die Ammoniumkonzentration in
Akzeptor und Fermentationsbrühe war ungefähr gleich groß. Ammoniumionen konnten
über den Carrier in Konkurrenz zu L-Phenylalanin extrahiert werden. Da die Konzentrati-
on an Ammonium im Vergleich zur L-Phenylalanin-Konzentration jedoch gering war, war
auch der Einfluss gering. Die Konzentration der mittels ICP-MS bestimmten Kationen war
im Akzeptor durchschnittlich ungefähr genauso hoch wie in der Fermentationsbrühe. Der
Anteil von L-Phenylalanin an der Gesamtmenge extrahierter Kationen (ohne Ammonium)
lag bei 97,6 %. Dieser Wert war vergleichbar mit dem in Hohlfaserkontaktoren erreichten
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Wert von 98 % [Maaß 2001]. Da die Reinheit von den Bestandteilen des für die Extraktion
eingesetzten Mediums abhängig war, wäre durch eine veränderte Mediumzusammenset-
zung möglicherweise eine Akzeptorphase mit größerer Reinheit zu erhalten.

Die weitere Aufreinigung von L-Phenylalanin kann nach der Aufkonzentrierung in der
Schwefelsäure durch Präzipitation durch pH-Verschiebung erfolgen [Maaß 2001]. Im Fest-
stoff konnte mittels GC-MS keine Verunreinigung durch andere organische Bestandteile
festgestellt werden.

7.2.5 Vergleich der Fermentationen mit integrierter

Produktabtrennung

Bei den Fermentationen mit integrierter Produktabtrennung wurden, abhängig von der
Prozessdurchführung, deutliche Unterschiede im Prozessverlauf festgestellt, auf die in
diesem Abschnitt in einem direkten Vergleich eingegangen wird.

Die Biomasse-spezifischen Produktbildungsraten der Fermentationen mit langer Ex-
traktionsphase (1), mit zwei Extraktionsphasen (2) und mit kurzer Extraktionsphase (3)
sind in Abb. 7.18 dargestellt. Die Raten waren in den ersten Stunden der Fermentation
relativ vergleichbar und lagen zwischen 0,35 und 0,5 mmol/(g·h). Ab t = 30 h waren
deutliche Unterschiede zu erkennen. Bei der Fermentation mit langer Extraktionsphase
sank die Produktbildungsrate schnell ab und lag bereits nach ungefähr 40 Stunden bei
Null. Im Vergleich dazu sank die Produktbildungsrate bei der Fermentation mit zwei
Extraktionsphasen langsamer. Sobald sich die Produktbildungsraten Null näherten, war
Acetatbildung festzustellen. Diese war bei der Fermentation mit langer Extraktionsphase
und der mit Extraktion über zwei Abschnitte vergleichbar. Dagegen wurde in der
Fermentation mit kurzer Extraktion, bei der die Produktbildungsrate bis zum Ende hoch
war, kaum Acetat produziert. Dazu muss erwähnt werden, dass die Acetatmessung bei
niedriger Acetatkonzentration wie in der Phase bis t = 38 h sehr fehlerbehaftet war, da
eine unbekannte Substanz den Acetatpeak überlagerte.
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Abb. 7.18: Verlauf der Biomasse-spezifischen Produktbildungsraten und der Acetatkonzen-
trationen in Fermentationen mit unterschiedlichen Ansätzen zur integrierten Extraktion
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In diesen Experimenten setzte wie bei der Fermentation ohne integrierte Extraktion
(vgl. Abschnitt 5.1) Acetatbildung ein, sobald kein L-Phenylalanin mehr produziert wur-
de. Daher kann die Acetatbildung, wie bereits zuvor angenommen, als Kriterium für die
abnehmende Fähigkeit der Zellen zur L-Phenylalanin-Produktion gesehen werden (vgl.
Abschnitt 6.2.2). Bei den Experimenten ohne integrierte Extraktion war der Abbruch der
Produktion auf zu hohe Konzentrationen an L-Phenylalanin zurückgeführt worden. Bei der
integrierten Produktabtrennung lagen die L-Phenylalanin-Konzentrationen im Bioreaktor
bei der Fermentation mit langer Extraktion wie auch bei der Fermentation mit zwei Ex-
traktionsphasen jedoch deutlich niedriger. Daher war eine Abnahme der Produktbildung
durch einen negativen Einfluss durch Scherkräfte, die im Umlauf auf die Zellen ausgeübt
wurden oder durch Eintragung von Bestandteilen der organischen Phase anzunehmen.

Untersuchungen zum Stress auf die Zellen

Auf die Zellen konnte durch den Umlauf zur Zellrückhaltung oder durch den Eintrag
organischer Substanzen Stress ausgeübt werden. Durch eine gelelektrophoretische Auf-
trennung der Proteine im zellfreien Fermentationsüberstand wurde festgestellt, dass bei
einer längeren Extraktionsdauer deutlich mehr Proteine im Überstand vorhanden waren
als bei einer kürzeren Extraktionsdauer (siehe Abschnitt A.4). Bei der Fermentation mit
kurzer Extraktion und der höchsten Produktkonzentration waren am wenigsten Proteine
im Überstand, also die wenigsten lysierten Zellen. Ein Unterschied in der Größenverteilung
der Proteine konnte nicht festgestellt werden. Dennoch war damit gezeigt, dass bei
anzunehmendem stärkerem Stress mehr Zellen lysierten und Proteine frei wurden.

Ein negativer Effekt durch Eintrag von Akzeptor in die Fermentation aufgrund von
unzureichender Phasentrennung in den Zentrifugen war nicht festzustellen. Der pH-Wert
des in den Bioreaktor zurückgeführten Raffinats wurde kontinuierlich zur Kontrolle
gemessen.

Mikroskopisch war zwischen Zellen bei einer Fermentation mit und einer Fermentation
ohne integrierte Extraktion kein Unterschied zu erkennen (siehe Abschnitt A.1). Die Plas-
midstabilität lag in allen Fermentationen bis zum Ende bei ≈80 % und war damit mit
der Plasmidstabilität einer Fermentation ohne Extraktion vergleichbar. Daher konnte der
Abbruch der Produktion nicht auf einen Plasmidverlust der Zellen zurückgeführt werden.

Extraktionsgrad

In den Fermentationen war ein Unterschied des erreichten Extraktionsgrades festzustellen,
angegeben in Abb. 7.19. Der Extraktionsgrad der Fermentation mit langer Extraktion
lag durchschnittlich nur bei 35 %. Dieser niedrige Wert war auf den im Vergleich zu
den anderen Experimenten niedrigeren Volumenstrom der organischen Phase von 2 l/h
zurückzuführen. Obwohl die Volumenströme bei den anderen Fermentation gleich waren,
waren auch hier Unterschiede im Extraktionsgrad festzustellen. Der Extraktionsgrad
während der ersten Extraktionsphase des Experimentes mit zwei Extraktionsphasen (2)
lag nur bei 26 % während der Extraktionsgrad sonst bei 45-48 % lag. Ein Extraktionsgrad
von fast 50 % war so hoch, dass die L-Phenylalanin-Konzentration im Reaktor konstant
gehalten oder sogar abgesenkt werden konnte, wie zur Vermeidung einer Inhibierung durch
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Abb. 7.19: Durchschnittlicher Extraktionsgrad in Fermentationen mit unterschiedlichen
Ansätzen zur integrierten Extraktion

zu hohe L-Phenylalanin-Konzentrationen notwendig.

In den Experimenten wurde am Ende teilweise Feststoff in der Zentrifuge zur Extraktion
gefunden. Am stärksten war die Feststoffbildung in der 1. Extraktionsphase der Fer-
mentation mit zwei Extraktionsphasen. Bei der Fermentation mit kurzer Extraktion (3),
bei der die höchste Produktbildung erreicht wurde, wurde hingegen kein Feststoff gefunden.

Die Trenngrenze der Ultrafiltrations-Kassetten zur Proteinrückhaltung war zwar den
Herstellerangaben zufolge immer gleich, jedoch ließen sich bei einem Integritätstest4

selbst bei neuen Kassetten Unterschiede in der Durchlässigkeit messen. Die Werte lagen
dabei immer im zulässigen Bereich. Mit der Nutzungsdauer nahm die Durchlässigkeit
scheinbar zu. Zudem führten kleine Änderungen im Anpressdruck beim Zusammenbau
der Ultrafiltrationseinheit zu Unterschieden in der Durchlässigkeit. Denaturierte Proteine
werden abhängig von ihrer Form nicht unbedingt durch eine 10 kDa Membran zurückge-
halten. Globuläre Proteine werden besser zurückgehalten als linearisierte Proteine. Somit
befanden sich mehr oder weniger Proteinbruchstücke im Permeat, das für die Extraktion
verwendet wurde.

In Offline-Experimenten wurde gezeigt, dass Feststoffbildung in den Zentrifugen bei Kon-
takt von Proteinen mit dem Carrier D2EHPA auftrat (siehe Abschnitt 7.1.1). Da sich der
Feststoff an der Phasengrenzfläche bildete, wurde die für den Stoffaustausch zur Verfügung
stehende Oberfläche verringert [Weatherley 1994]. Zudem war nicht auszuschließen, dass
sich ein Protein-D2EHPA-

”
Komplex“ bildete und der ausgefallene Carrier nicht mehr für

die Extraktion zur Verfügung stand. Durch die Feststoffbildung wurde demzufolge die Ex-
traktionsleistung verringert. In Übereinstimmung damit lag der differentielle Extraktions-
grad während der ersten Extraktionsphase der Fermentation mit zwei Extraktionsphasen
nur bei 26 % und somit unter dem bei Volumenströmen von 2 l/h erreichten Wert. In der
zweiten Extraktionsphase lag der Wert bei 45 %. Je mehr Feststoff sich in der Zentrifuge

4Der Integritätstest besteht in der Messung der Luftdiffusion. An mit Wasser benetzte Kassetten wird
ein Prüfdruck von 1 bar angelegt und der Luftdiffusionsstrom am Permeatausgang gemessen. Dieser
muss <6 ml/min betragen.

129



7 Integration der Reaktivextraktion in den Fermentationsprozess

bildete, desto schlechter war der Extraktionsgrad. Bei einem niedrigeren Extraktionsgrad
war die L-Phenylalanin-Konzentration im Bioreaktor höher, festzustellen bei der Fermenta-
tion mit zwei Extraktionsphasen, wodurch deren inhibierender Effekt größer war. Negative
Effekte der Feststoffbildung auf die Fermentation, beispielsweise durch einen stärkeren
Eintrag organischer Phase in die Fermentation durch stärkere Emulsionsbildung waren
nicht auszuschließen, wurden aber nicht weiter untersucht. Untersucht wurde allerdings
der Eintrag von Bestandteilen der organischen Phase allgemein, vorgestellt im folgenden
Abschnitt.

Einfluss der organischen Phase

Durch den direkten Kontakt von wässriger und organischer Phase in der Zentrifuge
war von einem Eintrag von organischer Phase in den Bioreaktor auszugehen. Sowohl
Kerosin als auch D2EHPA sind in wässrigen Lösungen gering löslich5. Eine Messung des
pH-Wertes am Ein- und Ausgang der Zentrifuge zur Extraktion ergab, dass dieser von
pH 6,5 auf pH 4 absank, was auf den Eintrag der Säure D2EHPA zurückzuführen war.
Untersuchungen von Maaß [Maaß 2001] hatten gezeigt, dass geringe Mengen des Carriers
von 12 mg/l6 einen positiven Effekt auf die L-Phenylalanin-Produktion hatten und der
Glucoseverbrauch sank, 24 mg/l keinen Einfluss hatten, während hohe Konzentrationen
in der Größenordnung der maximalen Löslichkeit einen negativen Effekt hatten. Eine Hy-
pothese war, dass sich in niedriger Konzentration vorhandener Carrier in die Zellmembran
einlagerte. Dadurch wurde die Diffusion über die Zellmembran verbessert, z.B. da der
Carrier durch seine detergente Wirkung Proteine aus der Membran löste. Lagen durch
limitierte Diffusion höhere intrazelluläre L-Phenylalanin-Konzentrationen als extrazel-
luläre L-Phenylalanin-Konzentrationen vor, konnte der Gradient durch eine verbesserte
Diffusion verringert werden. Eine Abnahme der intrazellulären Produktkonzentration
hatte möglicherweise eine Reduzierung der Produktinhibierung zur Folge, durch die die
Produktbildung verbessert wurde. Durch die Einwirkung zu großer Mengen des Carriers
auf die Zellen war ein negativer Effekt vorstellbar.

Um den Einfluss von Kerosin und D2EHPA genauer zu charakterisieren, wurden
GC-Messungen durchgeführt. Die Identififzierung der Substanzen erfolgte mittels GC-
MS-Analysen. Kerosin, eine Mischung von Alkanen (C12-C16), wurde in einigen Proben
nachgewiesen, in anderen wurde kein Kerosin gemessen. Eine Systematik ließ sich in den
Daten nicht erkennen. Es war denkbar, dass nicht nur gelöstes Kerosin, sondern auch
Kerosin durch Emulsionsbildung und unzureichende Phasentrennung in die Fermentation
eingetragen wurde. In diesem Fall schwamm Kerosin als schwerlösliche Alkanmischung
auf der wässrigen Lösung und wurde nur durch den Rührer verteilt. Die Probenahme
erfolgte im unteren Teil des Bioreaktors. Eine solche Ungleichverteilung war auch bei
der Probenahme an den Zentrifugen anzunehmen. Demzufolge war eine Messung des
tatsächlich vorhandenen Kerosins nicht möglich.

5Löslichkeit von Kerosin (C12-C16) in Wasser: 5-10 mg/l; Löslichkeit von D2EHPA in Wasser: 1,2 g/l; die
Löslichkeit beider Substanzen ist in komplexem Fermentationsüberstand mit organischen Bestandteilen
höher als in Wasser.

6Wird eine Mischung von 10 % D2EHPA in Kerosin mit Wasser hergestellt, entspricht die Menge dem
daraus in Wasser löslichen Carrier bei pH 5,4; bei pH 6,8 steigt der Wert auf 17 mg/l [Maaß 2001].
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Abb. 7.20: Anteil an D2EHPA in der Fermentationsbrühe am Ende der Fermentationen
mit integrierter Extraktion und im Raffinat; lange Extraktionsphase: D2EHPA im Raffi-
nat nach 18 h Extraktion und am Ende der Extraktionsphase; zwei Extraktionsphasen:
D2EHPA im Raffinat am Ende der 1. und der 2. Extraktionsphase; kurze Extraktions-
phase: D2EHPA am Ende der Extraktionsphase

Der Abbau von Alkanen durch Mikroorganismen wurde von Fritsche [Fritsche 1998]
beschrieben7. Ein Abbau durch E. coli wurde nicht beschrieben, aber Alkane in der
Größenordnung C12-C16 sind für andere Gram-negative Bakterien nicht toxisch. Zudem
ist der logP-Wert von Kerosin 6 [Vermue u. a. 1993]. Lösungsmittel mit einem LogP-Wert
über 3,4 sind für E. coli nicht toxisch [Inoue und Horikoshi 1991]. Daher war von einem
negativen Effekt durch Kerosin nicht auszugehen.

Die Ergebnisse der Messungen von D2EHPA zeigt Abb. 7.20. Hier sind die Daten
bezogen auf den höchsten gemessenen Wert dargestellt, der als 100 % gesetzt wurde.
Eine genaue Quantifizierung war nicht möglich, da mehrere breite, sehr ungenaue Peaks
dem Carrier zugeordnet wurden. Insgesamt war die Löslichkeit von D2EHPA in Fermen-
tationsbrühe mit organischen Bestandteilen gegenüber der Löslichkeit in reinem Wasser
wahrscheinlich erhöht. Ein relativer Vergleich ergab, dass die Konzentration an D2EHPA
bei einer längeren Extraktionsdauer höher war. Zudem war die Konzentration im Raffinat,
das in die Fermentation zurückgeführt wurde, höher als in Fermentationsproben, wie zu
erwarten war. Am niedrigsten war die Konzentration in der Fermentation mit kurzer
Extraktion (3) und hohen Produktbildungsraten bis zum Ende.

Am Anfang der Fermentationen konnte durch den Eintrag des Carriers eher ein positiver
Effekt festgestellt werden, denn die Produktbildungsraten blieben auch nach dem Start von
Umlauf und Extraktion hoch. Gerigk konnte zeigen, dass der Betrieb des Umlaufs ohne Ex-
traktion einen sehr negativen Einfluss auf die Fermentation hatte, der durch Zuschaltung
eines Extraktionsprozesses aufgehoben wurde [Gerigk 2001]. Im weiteren Verlauf wurde

7Kurzkettige Alkane wie Hexan sind gut löslich und haben dadurch eine hohe Affinität zu den Zellmem-
branen und sind demzufolge in hohen Konzentrationen toxisch. Alkane mittlerer Kettenlänge (C12-C20)
sind gut abbaubar. Mit zunehmender Kettenlänge nimmt die Bioverfügbarkeit und damit die Abbau-
barkeit ab.

131



7 Integration der Reaktivextraktion in den Fermentationsprozess

der Carrier in der Fermentation mit langer Extraktionsphase (1) wie auch der Fermenta-
tion mit zwei Extraktionsphasen (2) wahrscheinlich in Mengen eingetragen, die am Ende
einen negativen Einfluss auf die Zellaktivität hatten. In der Fermentation mit kurzer in-
tegrierter Extraktion (3) und hoher Produktbildungsrate bis zum Ende war dagegen kein
negativer Einfluss durch den Eintrag des Carriers festzustellen. Hier wurde D2EHPA eines
anderen Herstellers verwendet. Dieses führte zu besserer Phasentrennung und war weniger
verunreinigt (siehe Abschnitt 7.1.1).

7.2.6 Vergleich von Fermentationen ohne und mit integrierter
Produktabtrennung

Die Integration der Produktabtrennung mittels der Zentrifugalextraktoren hatte einen
deutlichen Einfluss auf die Produktion von L-Phenylalanin. Die Auswirkungen auf
die Produktion durch die integrierte Abtrennung gegenüber einer Fermentation ohne
Abtrennung werden in diesem Abschnitt aufgezeigt.

Zum Vergleich sind die Glucoseaufnahmeraten und die Biomasse-spezifischen Pro-
duktbildungsraten einer Fermentation ohne integrierte Extraktion (Referenz) und der
Fermentation mit kurzer Extraktionsphase (3) in Abb. 7.21 dargestellt. Die Glucoseauf-
nahmerate der Fermentation mit integrierter Extraktion lag während des größten Teils der
Produktionsphase unter der der Referenzfermentation. Die Produktbildungsrate sank bei
der Fermentation ohne Extraktion bereits nach 35 Stunden auf nahe Null ab. Dagegen lag
die Produktbildungsrate bei integrierter Extraktion bis zum Ende bei fast 0,25 mmol/(g·h).

Die Kohlenstoffverteilung der Fermentation mit und ohne integrierte Extraktion zeigt
Abb. 7.22. Die Bilanz konnte in beiden Experimenten zu ungefähr 95-100 % geschlossen
werden. Es ist zu erkennen, dass der Anteil, der in Biomasse umgesetzt wurde, bei der
Fermentation mit Produktabtrennung größer war als bei der Referenzfermentation. In
beiden Fällen war der Kohlendioxidanteil nahezu gleich. Ein großer Unterschied zeigte
sich bei dem Anteil von L-Phenylalanin und dem Anteil von Acetat. Während bei der
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dungsraten in einer Fermentation ohne (Referenz) und einer Fermentation mit integrier-
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Abb. 7.22: Vergleich der Kohlenstoffanteile bei einer Fermentation ohne und einer Fermen-
tation mit integrierter Extraktion (kurze Extraktionsphase (3))

Referenzfermentation nur 23 % in L-Phenylalanin umgesetzt wurden, aber 9,4 % in
Acetat, waren es bei integrierter Extraktion 27,9 % L-Phenylalanin und nur 1,9 % Acetat.
Die Acetatbildung wurde demzufolge durch die integrierte Extraktion im Vergleich zur
Referenzfermentation ohne Abtrennung deutlich verringert.

In Abb. 7.23 sind die differentielle Selektivität und die integrale Raum-Zeit-Ausbeute
der Referenzfermentation und der Fermentation mit integrierter Abtrennung über zwei
Phasen (2) dargestellt. Bei dem Vergleich dieser Fermentationen wird der Einfluss durch
die Zuschaltung der Extraktion deutlich. Während die differentielle Selektivität bei der
Referenzfermentation auf einen Maximalwert von 20,8 mol/mol % nach 21,5 Stunden
anstieg und danach abfiel, nahmen die Werte bei Integration der Abtrennung während
der Extraktionsphase bis auf 24,4 mol/mol % zu, sanken in der Phase ohne Extraktion
in der Zeit von t = 24 − 30 h ab und stiegen während der zweiten Extraktionsphase von
t = 30 − 40 h erneut an. Nach der Extraktion sank die Selektivität auch hier ab. Die
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Abb. 7.23: Verlauf der differentiellen Selektivität und der intgralen Raum-Zeit-Ausbeute
in einer Fermentation ohne und einer Fermentation mit integrierter Extraktion (zwei
Extraktionsphasen (2), die Extraktionsphasen sind markiert)
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7 Integration der Reaktivextraktion in den Fermentationsprozess

Extraktion schien einen positiven Effekt auf die Selektivität zu haben. Die differentiellen
Größen der Fermentationen mit integrierter Extraktion können allerdings nur zur Heraus-
stellung von Tendenzen herangezogen werden. Die maximalen Werte sind relativ ungenau,
da Volumenverlusten während der Extraktion zwar in die Berechnung der

”
berechneten“

L-Phenylalanin-Konzentration eingingen, aber die Berechnung differentieller Größen
dennoch ungenauer machten als bei Fermentationen ohne integrierte Abtrennung.

Der Verlauf der integralen Raum-Zeit-Ausbeute war während der Wachstumsphase bei
beiden Fermentationen gleich, ein Unterschied wurde erst ab t = 23 h deutlich. Aufgrund
der Abnahme der Produktbildung bei der Fermentation ohne Produktabtrennung durch zu
diesem Zeitpunkt bereits relativ hohe L-Phenylalanin-Konzentration nahm die Raum-Zeit-
Ausbeute ab. Dagegen stieg die Raum-Zeit-Ausbeute bei integrierter Extraktion weiter
an und fiel erst zu einem späteren Zeitpunkt ab. Das Absinken der Raum-Zeit-Ausbeute
war wahrscheinlich auf einen zu hohen Carrier-Eintrag im Verlauf der zweiten Extrakti-
onsphase zurückzuführen (vgl. Abschnitt 7.2.5). Durch die Extraktion konnte in diesem
Experiment jedenfalls schneller eine höhere L-Phenylalanin-Konzentration erreicht werden.

In Tab. 7.3 sind die wichtigsten Größen verschiedener Fermentationsexperimente
zusammenfassend dargestellt. Die L-Phenylalanin-Konzentration konnte in den Ex-
perimenten mit integrierter Abtrennung von L-Phenylalanin gegenüber der Referenz
ohne integrierte Abtrennung gesteigert werden. Nur die Konzentration am Ende der
Fermentation mit Extraktion über 32 Stunden (1) lag darunter, verursacht durch einen
zu negativen Einfluss durch den Eintrag von Carrier in die Fermentation. Technisch
interessant ist, dass die L-Phenylalanin-Konzentration im Bioreaktor durch die integrierte
Abtrennung bis auf 31 mmol/l gesenkt werden konnte, entsprechend 76 % des gesamten
produzierten L-Phenylalanins. In 18 Stunden Extraktion wurden 50 % des insgesamt
produzierten L-Phenylalanins extrahiert. Die integrale Raum-Zeit-Ausbeute lag am
Ende der Fermentationen mit integrierter Extraktion über 18 Stunden (3) ebenfalls
höher als bei der Fermentation ohne Abtrennung. Die integrale molare L-Phenylalanin-
Glucose-Selektivität wies nach 30 Stunden, solange auch in der Referenzfermentation
noch Produktion stattfand, keine großen Unterschiede zwischen den Fermentationen auf.
Deutlich wurde der Unterschied am Ende der Fermentation. Durch die Abtrennung konnte
die L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität am Ende der Fermentation von 14,5 mol/mol %
in der Referenzfermentation auf 18,6 mol/mol % in dem Ansatz mit integrierter Reaktiv-
extraktion über eine kurze Phase gesteigert werden.

Tab. 7.3: Vergleich wichtiger Prozessgrößen von Fermentationen mit und ohne integrierte
Extraktion

Fermentation L-Phe ext./prod. Int. RZA Int. YPS Int. YPS

L-Phe (50 h) (30 h) (50 h)
[g/l] [%] [g/(l·h)] [mol/mol %] [mol/mol %]

Referenz 34 0,68 16,7 14,5
lange Ext-Phase (1) 28,9 76 0,58 14,7 11,6
zwei Ext-Phasen (2) 40,1 50 0,81 17,7 15,5
kurze Ext-Phase (3) 45,5 47 0,91 16,7 18,6
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Die Experimente zeigten, dass sich eine integrierte Extraktion positiv auf die Produktion
von L-Phenylalanin auswirkte, wenn ein zu hoher Eintrag an Carrier vermieden wurde.
Einerseits konnte die Steigerung der Selektivität und die Verlängerung der Produktbil-
dungsphase durch die positive Wirkung von D2EHPA auf die Zellen ausgelöst werden.
Andererseits konnte dies auf die Abtrennung des L-Phenylalanins, die dadurch niedrige
Konzentration im Bioreaktor und folglich eine verbesserte Aktivität der DAHP-Synthase
zurückzuführen sein. Wahrscheinlich war eine Kombination von beidem verantwortlich für
die Verbesserungen.

Verglichen mit dem Ansatz von Maaß u. a. [Maaß u. a. 2002] und Gerigk u. a.
[Gerigk u. a. 2002b], bei dem Hohlfasermembranmodule anstelle von Zentrifugalextrak-
toren eingesetzt wurden, wurde eine vergleichbare Steigerung der Selektivität um 28 %
(relativ) erreicht. Die Produktkonzentration konnte mit dem hier dargestellten Ansatz
von 34 g/l auf 45,5 g/l gesteigert werden (34 % relativ), wohingegen bei dem Ansatz
mit Hohlfasermembranmodulen annähernd keine Steigerung erreicht werden konnte (von
29 g/l auf 32 g/l). Bei der Extraktion in Zentrifugen wurde eine höhere Konzentration
im Akzeptor erreicht (60 g/l anstelle von 38 g/l). Damit war das Volumen für die
weitere Aufarbeitung relativ betrachtet niedriger. Insgesamt wurde hier die Hälfte des
produzierten L-Phenylalanins extrahiert, während bei der Extraktion in Hohlfasermem-
branmodulen nur 27 % extrahiert wurden. Überdies war die volumetrische Extraktionsrate
mit Zentrifugalextraktoren deutlich höher als bei dem Ansatz mit Hohlfasermodulen:
1,19–1,47 g/(l·h) im Vergleich zu 0,3–0,5 g/(l·h). Dies entsprach einem Faktor von drei.

Verglichen mit einem von Konstantinov u. a. [Konstantinov u. a. 1990] beschriebenen
Fermentationsprozess zur L-Phenylalanin-Produktion konnte in dem integrierten Ansatz
die gleiche L-Phenylalanin-Konzentration mit ungefähr 25 % niedriger Biomasse erreicht
werden. Die Raum-Zeit-Ausbeute lag mit 0,91 g/(l·h) über den veröffentlichten Werten
von 0,85 g/(l·h). Darüber hinaus ist der Vorteil des integrierten Prozesses in der simulta-
nen Produktaufarbeitung zu sehen. Die Hälfte des produzierten L-Phenylalanin lag nach
50 Stunden bereits relativ aufgereinigt und aufkonzentriert in Schwefelsäure vor.
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7.3 Zusammenfassung

Zur Vermeidung der Inhibierung der Produktion durch hohe L-Phenylalanin-
Konzentrationen wurde die Abtrennung aus dem Bioprozess durch integrierte
Reaktivextraktion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen untersucht. Die Extraktion erfolgte mit
dem Kationen-selektiven Carrier D2EHPA in Kerosin, die Rückextraktion zur Regenerie-
rung des Carriers und Aufkonzentrierung des Produkts mit Schwefelsäure. Um geeignete
Einstellungen für eine Online-Extraktion zu ermitteln, wurden Offline-Experimente zur
Charakterisierung der Extraktion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen durchgeführt. Anschlie-
ßend wurde die Reaktivextraktion in den Fermentationsprozess integriert und die Einflüsse
auf die L-Phenylalanin-Produktion untersucht.

• In Offline-Experimenten wurden die folgenden Einflüsse festgestellt:

– Stabilität des Systems: Das System war stabiler, wenn L-Phenylalanin aus
Salzlösung oder aus Fermentationsüberstand extrahiert wurde, als wenn es aus
Wasser extrahiert wurde. In diesem Fall traten eher Emulsionen auf. Wenn für
leichte und schwere Phase ungleiche Volumenströme eingestellt wurden, war
das System hingegen instabiler. Höhere Volumenströme führten eher zu Instabi-
litäten als niedrigere. Die Fermentationsbrühe musste vor dem Einsatz filtriert
werden, um Zellen und Proteine zu entfernen, da andernfalls Proteine an der
Phasengrenze zwischen wässriger und organischer Phase präzipitierten.

– Extraktionsbestandteile: Verschiedene L-Phenylalanin- (60–120 mmol/l),
Carrier- (10–20 %) und Schwefelsäurekonzentrationen (1–2 M) wurden unter-
sucht. Die Carrier-Konzentration wurde als die einflussreichste Größe identifi-
ziert. Eine Erhöhung führte zu einer verbesserten Extraktion. Unter Verwendung
von 1 M Schwefelsäure wurde eine sechsfache L-Phenylalanin-Konzentrierung
von 15 g/l im Donator auf 90 g/l im Akzeptor erreicht.

– Scherkraft und Rotordrehzahl: Durch die Verwendung eines
”
High-Mix“-

Einsatzes in den Zentrifugen wurde die Extraktion verbessert. Die Rotordreh-
zahl hatte im Bereich von 2400–3600 Upm keinen Einfluss auf die Extraktion.
Höhere Drehzahlen führten zu Emulsionsbildung.

– Volumenstrom: Volumenströme von 2 l/h–10 l/h wurden untersucht. Der
Stoffübergang bei Extraktion und Rückextraktion wurde durch erhöhte Volu-
menströme der wässrigen Donatorphase und der organischen Phase erhöht. Eine
maximale Extraktion wurde bei Volumenströmen von 8 l/h erreicht.

• Mit den Offline-Experimenten wurde die technische Realisierbarkeit der Extrakti-
on in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen gezeigt und geeignete Parameter für eine Online-
Extraktion ermittelt. Auf der Basis dieser Experimente wurde die Extraktion in den
Fermentationsprozess integriert. Die Permeatgewinnung funktionierte verbunden mit
der Reaktivextraktion. Zudem konnte ein stabiles Extraktionssystem während einer
Fermentation über 32 Stunden online aufrecht erhalten werden.

• Bei einer Online-Extraktion über 32 Stunden stieg die L-Phenylalanin-Konzentration
im Akzeptor bis auf 360 mmol/l an und war damit zehnmal so hoch wie im Bioreaktor.
Dieses hoch konzentrierte L-Phenylalanin im Akzeptor konnte durch Präzipitation
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weiter aufgereinigt werden. Negative Einflüsse der Extraktion auf den Fermentati-
onsprozess durch den Eintrag toxischer Mengen organischer Bestandteile waren in
den ersten 20 Stunden der Extraktion nicht festzustellen; L-Phenylalanin wurde wei-
ter produziert. Nach 38 Stunden nahm die Stoffwechselaktivität jedoch ab, was sich in
der abnehmenden L-Phenylalanin-Konzentration wiederspiegelte und wahrscheinlich
auf einen zu großen Eintrag des Carriers zurückzuführen war.

• Durch eine Verringerung der Extraktionsdauer auf 18 Stunden wurde bis zum Ende
der Fermentation eine hohe Produktbildungsrate von 0,25 mmol/(l·h) aufrecht erhal-
ten. Dabei wurde die Hälfte des gesamten produzierten L-Phenylalanins in 18 Stunden
extrahiert. Durch die Extraktion wurde die L-Phenylalanin-Konzentration im Reak-
tor niedrig gehalten und gleichzeitig L-Phenylalanin im Akzeptor aufkonzentriert.

• Durch die integrierte Produktabtrennung wurde die Acetatbildung minimiert und
die Selektivität des Prozesses gegenüber einem Fermentationsprozess ohne inte-
grierte Extraktion von 14,5 % auf 18,6 % gesteigert. Die maximale

”
berechnete“

L-Phenylalanin-Konzentration lag mit 45,5 g/l deutlich über der Konzentration von
34 g/l bei der Referenzfermentation.

• Die volumetrischen Extraktionsraten waren im Vergleich zur integrierten Extrak-
tion in Hohlfasermembranmodulen in diesem Prozess besser. Hier wurden 1,19–
1,47 g/(l·h) extrahiert, während im Membran-basierten Prozess mit 0,3-0,5 g/(l·h)
nur 1/3 dessen erreicht wurde (vgl. [Gerigk u. a. 2002b], [Maaß u. a. 2002]).

Damit wurde gezeigt, dass durch die integrierte Produktabtrennung in Zentrifugalextrakto-
ren eine Akkumulation von L-Phenylalanin verhindert und die L-Phenylalanin-Produktion
sowohl gegenüber der Referenzfermentation ohne Abtrennung als auch gegenüber der Ex-
traktion in Hohlfasermembranmodulen deutlich verbessert werden konnte.
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8 Zusammenfassung

In dieser Arbeit wurden verschiedene prozesstechnische Ansätze zur Verbesserung des
bestehenden Prozesses zur Produktion von L-Phenylalanin mit rekombinanten Escherichia

coli verfolgt. Die L-Phenylalanin-Produktion wurde mit unterschiedlichen Stämmen
untersucht. Weitere Untersuchungen wurden zum Einfluss von Prozessparametern sowie
zu Limitierungen oder Inhibierungen bei der L-Phenylalanin-Produktion durchgeführt.
Darüber hinaus wurde ein Verfahren zur Produktabtrennung mittels Reaktivextraktion in
Zentrifugalextraktoren zur Vermeidung einer Produktinhibierung und Verbesserung des
Produktionsprozesses entwickelt.

Basierend auf einem von Gerigk entwickelten Prozess wurden Fermentationen zur
L-Phenylalanin-Produktion im Zulaufverfahren im Rührkesselreaktor durchgeführt
[Gerigk 2001]. Dazu wurden rekombinante L-Tyrosin-auxotrophe E. coli Stämme mit
Deregulierungen im Aromatenbiosyntheseweg und plasmidkodierter Überexpression von
Enzymen aus dem Aromatenbiosyntheseweg verwendet. Die Glucose- und L-Tyrosin-
Zufuhr wurden geregelt. Das Verfahren zur Produktabtrennung wurde basierend auf
der Reaktivextraktion von L-Phenylalanin in Hohlfasermembranmodulen entwickelt
[Maaß 2001].

L-Phenylalanin-Produktion mit E. coli Stämmen mit unterschiedlichen

Glucoseaufnahmesystemen

Zur Identifizierung des am besten geeigneten Stamms für die L-Phenylalanin-Produktion
wurden Stämme mit unterschiedlichen Glucoseaufnahmesystemen stoffwechselphysiolo-
gisch charakterisiert und die Produktion untersucht. Die Glucoseaufnahme erfolgte bei
dem Stamm E. coli 4pF81 über das Phosphotransferase-System (PTS(+)), bei dem
Stamm E. coli 20pMK12 über den Glucose-Facilitator aus Zymomonas mobilis (PTS(-)),
bei dem die Bereitstellung von Phosphoenolpyruvat, einem Vorläufermetaboliten der
Aromatenbiosynthese, verbessert sein sollte, da bei der Glucoseaufnahme kein Phosphoe-
nolpyruvat verbraucht wird.

Mit dem (PTS(+))-Stamm wurden in einer Fermentation 206 mmol/l (34 g/l)
L-Phenylalanin produziert. Am Ende der Fermentation war die Produktbildungsrate
nur noch gering und mit 380 mmol/l wurden große Mengen Acetat gebildet. Mit
dem PTS(-)-Stamm 20pMK12 wurden unter gleichen Prozessbedingungen 171 mmol/l
L-Phenylalanin produziert. Untersuchungen zum Einfluss der Glucosekonzentration auf die
L-Phenylalanin-Produktion mit dem Stamm 20pMK12 ergaben, dass für die Produktion
eine Mindestkonzentration oberhalb des Km-Wertes von 4,1 mmol/l notwendig war. Im Ge-
gensatz zur Produktion mit dem PTS(+)-Stamm 4pF81 war kein Überschussstoffwechsel
mit der Bildung von Acetat festzustellen, was auf eine geringere Glucoseaufnahmekapazität
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8 Zusammenfassung

des Systems aus Glucose-Facilitator und E. coli -eigener Glucokinase hinwies. Die geringe
Acetatbildung stellt einen Vorteil für die Prozessführung dar. Eine genaue Glucoseregelung
wäre bei ausreichend vorhandener Glucose voraussichtlich nicht notwendig.

Die L-Phenylalanin-Produktion mit dem PTS(-)-Stamm wurde im Vergleich zu der mit
dem PTS(+)-Stamm nicht verbessert, obwohl die Bereitstellung von Phosphoenolpyruvat
verbessert sein sollte. Sowohl eine zu starke Belastung der Zellen durch das heterologe
System und die Ausschaltung des Phosphotransferase-Systems als auch eine Energielimi-
tierung waren möglich. Ansätze zur Verbesserung der Produktion mit dem PTS(-)-Stamm
wären wahrscheinlich eine höhere Induktorkonzentration, aber auch die Entwicklung
eines Stamms mit verbesserter Bereitstellung des zweiten Vorläufermetaboliten E4P und
verbessertem Fluss durch den Aromatenbiosyntheseweg [Chandran u. a. 2003]. Durch eine
Optimierung der Stämme wäre auch ein Ansatz zur Verbesserung der L-Phenylalanin-
Glucose-Selektivität gegeben, die sowohl bei dem PTS(+)-Stamm als auch bei dem
PTS(-)-Stamm deutlich unterhalb dem theoretisch maximal möglichen Wert lag.

Da die Produktion mit dem PTS(+)-Stamm 4pF81 von den in dieser Arbeit zur
Verfügung stehenden Stämmen am besten war, wurde dieser für die weitere Prozessent-
wicklung verwendet.

Einfluss der Prozessbedingungen und Identifizierung einer Limitierung oder

Inhibierung der L-Phenylalanin-Produktion

Um den Fermentationsprozess zu verbessern und Einflüsse auf den Prozessverlauf und die
Produktion zu identifizieren, wurden Parameter wie Temperatur, pH-Wert und Medium
untersucht.

Der pH-Wert hatte den Fermentationen zufolge keinen Einfluss auf die L-Phenylalanin-
Produktion. Die Produktion bei einer Temperatur von 33 ◦C anstelle von 37 ◦C führte zu
einer verlängerten Produktionsphase, vermutlich durch die bei 33 ◦C stabilere und aktivere
DAHP-Synthase. Die L-Phenylalanin-Konzentration wurde um 10 %, die L-Phenylalanin-
Glucose-Selektivität von 14,5 mol/mol % auf 16,2 mol/mol % gesteigert. Aufgrund der
insgesamt höheren Zellaktivität bei höherer Temperatur war die Produktion bei 37 ◦C
jedoch schneller und die Raum-Zeit-Ausbeute lag größtenteils über der bei T = 33 ◦

C.
Daher wurde die weitere Prozessentwicklung bei T = 37 ◦

C und pH 6,5 durchgeführt.

Allerdings nahm die Produktbildungsrate bei einer Temperatur von 37 ◦C gegen
Ende der Fermentation bei Erreichen einer Produktkonzentration von 180–200 mmol/l
L-Phenylalanin stark ab und Acetatbildung setzte ein. Eine Untersuchung des Einflusses
verschiedener Medienbestandteile wie Phosphat und Ammonium, sowie der Biomassekon-
zentration und damit der Mediumverfügbarkeit insgesamt führte nicht zur Identifizierung
einer Limitierung oder Inhibierung. Daher war nicht von einem Einfluss durch Medienbe-
standteile auszugehen.
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Eine Inhibierung durch eine hohe Produktkonzentration wurde untersucht. Eine
Fermentation mit Zugabe von hochkonzentrierter L-Phenylalanin-Suspension in der
Produktionsphase hatte ein sofortiges Absinken der Produktbildungsrate zur Folge. Eine
Inhibierung der Produktion durch L-Phenylalanin war anzunehmen. Mit der Abnahme der
L-Phenylalanin-Produktion nahm die Acetatbildung zu. Die Acetatbildung konnte damit
als Maß für die verringerte Fähigkeit der Zellen zur L-Phenylalanin-Produktion gesehen
werden und könnte als Abbruchkriterium verwendet werden. Eine Inhibierung durch
hohe L-Phenylalanin-Konzentrationen kann prozesstechnisch durch eine Reduzierung der
L-Phenylalanin-Konzentration im Bioreaktor vermieden werden.

Integrierte Produktabtrennung und Aufkonzentrierung mittels Reaktivextrak-

tion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen

Zur Online-Abtrennung und Aufkonzentrierung von L-Phenylalanin aus einem Fer-
mentationsprozess im Zulaufverfahren wurde ein neues Verfahren entwickelt. Die
Reaktivextraktion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen mit dem Kationen-selektiven Carrier
D2EHPA in Kerosin und Schwefelsäure im Akzeptor zur Rückextraktion und Regeneration
des Carriers wurde dazu in den Fermentationsprozess integriert.

In Offline-Extraktionen wurde die technische Realisierbarkeit, insbesondere die Pha-
sentrennung und die Stabilität des Systems sowie die Extraktionsleistung des Systems
abhängig von verschiedenen Parametern untersucht, um geeignete Einstellungen für eine
Online-Extraktion zu ermitteln. Dabei stellte sich heraus, dass die Fermentationsbrühe
vor dem Einsatz filtriert werden musste, um Zellbruchstücke und Proteine zu entfernen.
Andernfalls trat eine Protein-Präzipitation an der Phasengrenze zwischen wässriger
und organischer Phase auf. Zudem war das System bei ungleichen Volumenströmen
und bei hohen Volumenströmen instabiler. Die Extraktion wurde durch Verwendung
des

”
High-Mix“-Einsatzes und damit erhöhten Scherkräften, eine Erhöhung des Volu-

menstroms von Donatorphase oder organischer Phase sowie durch eine Erhöhung der
Carrier-Konzentration verbessert. Unter Verwendung von 1 M Schwefelsäure wurde
L-Phenylalanin sechsfach bis auf 90 g/l aufkonzentriert. Bei entsprechender Wahl der
Parameter und ausreichender Betriebsdauer konnte L-Phenylalanin nahezu vollständig
extrahiert werden, was das Verfahren technisch interessant macht.

Die technische Realisierbarkeit der Extraktion von L-Phenylalanin in Flüssig-Flüssig-
Zentrifugen war damit gezeigt. Zudem wurden Parameter für eine Online-Extraktion
ermittelt, bei Verwendung derer die Extraktionsrate ungefähr der Produktbildungsrate
im Bioreaktor entsprach, um die L-Phenylalanin-Konzentration im Bioreaktor konstant
halten zu können.

Auf der Basis dieser Experimente wurde die Extraktion in den Fermentationsprozess
integriert. Dazu wurde kontinuierlich zell- und proteinfreies Permeat aus dem Bioreaktor
über Ultrafiltrationseinheiten gewonnen, extrahiert und das die Extraktion verlassende
Raffinat mit reduzierter L-Phenylalanin-Konzentration in den Bioreaktor zurückgeführt.
Mit diesem Aufbau konnte eine stabile Extraktion während einer Fermentation über 32
Stunden online aufrecht erhalten werden.
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In den ersten 20 Stunden der Extraktion wurde L-Phenylalanin produziert, was darauf
schließen ließ, dass die Extraktion keinen negativen Einfluss auf den Fermentations-
prozess durch den Eintrag toxischer Mengen organischer Bestandteile hatte. Nach 38
Stunden nahmen die Stoffwechselaktivität und die L-Phenylalanin-Produktion jedoch
ab. Wahrscheinlich waren zu große Mengen Carrier eingetragen worden. Durch eine
Verringerung der Extraktiondauer auf 18 Stunden wurde bis zum Ende der Fermentation
eine hohe Produktbildungsrate von 0,25 mmol/(g·h) aufrecht erhalten. Dabei wurde eine
Produktakkumulation verhindert und dadurch die Acetatbildung minimiert. Infolgedessen
wurde die L-Phenylalanin-Glucose-Selektivität gegenüber einem Fermentationsprozess
ohne integrierte Extraktion von 14,5 % auf 18,6 % gesteigert. Die maximale

”
berechnete“

L-Phenylalanin-Konzentration lag mit 45,5 g/l deutlich über der Konzentration von 34 g/l
bei der Referenzfermentation. Um zu hohe Carrier-Konzentrationen in der Fermentati-
onsbrühe zu vermeiden, musste bei den hier gewählten Prozessparametern eine maximale
Extraktionsdauer von 18-20 Stunden eingehalten werden.

Mit diesem Ansatz konnte, soweit bekannt, erstmals eine Integration der Reaktiv-
extraktion in Flüssig-Flüssig-Zentrifugen in einen Bioprozess gezeigt werden. Die
Integration führte zu einer deutlichen Verbesserung des gesamten Prozesses.

Im Vergleich zur Reaktivextraktion in Hohlfasermembranmodulen war die Aufkon-
zentrierung von L-Phenylalanin im Akzeptor bei der Extraktion in Zentrifugen deutlich
besser und die Konzentration im Akzeptor mit 60 g/l fast verdoppelt. Damit wurde
auch das Volumen für die weitere Aufarbeitung, z.B. durch Präzipitation, reduziert. Die
Hälfte des gesamten produzierten L-Phenylalanins wurde online in 18 Stunden extrahiert.
Die volumetrischen Extraktionsraten waren in diesem Prozess ebenfalls besser als bei
der Extraktion in Hohlfasermembranmodulen. Hier wurden 1,19–1,47 g/(l·h) extrahiert.
Dagegen wurde im Membran-basierten Prozess mit 0,3-0,5 g/(l·h) nur 1/3 dessen erreicht
(vgl. [Maaß u. a. 2002], [Gerigk u. a. 2002b]).

Gegenüber der Reaktivextraktion in Hohlfasermembranmodulen hat die Reaktivextrak-
tion in Zentrifugalextraktoren den Vorteil einer vereinfachten Handhabung und höherer
L-Phenylalanin-Stoffübertragung bei der Extraktion. Beide Punkte sollten ein Scale-up
vereinfachen. Allerdings wäre bei einem Scale-up der Extraktion zu beachten, dass sowohl
die Druckverhältnisse als auch die Strömungsverhältnisse und die Beschleunigung in
größeren Zentrifugalextraktoren anders sind und sich Stabilität, Phasentrennung und
Extraktionsleistung verändern können.

Mit den Untersuchungen wurde gezeigt, dass durch die integrierte Produktabtren-
nung in Zentrifugalextraktoren eine Akkumulation von L-Phenylalanin verhindert und die
L-Phenylalanin-Produktion sowohl gegenüber der Referenzfermentation ohne Abtrennung
als auch gegenüber der Extraktion in Hohlfasermembranmodulen deutlich verbessert wer-
den konnte. Gleichzeitig konnte der erste Aufarbeitungsschritt realisiert werden. Daher
stellt die integrierte Reaktivextraktion mit Flüssig-Flüssig-Zentrifugen einen interessanten
und vielversprechenden Ansatz für die Kationen-selektive Online-Abtrennung von inhibi-
torischen Substanzen dar.
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9 Ausblick

Zur Verbesserung der L-Phenylalanin-Produktion mit rekombinanten Escherichia coli wur-
den verschiedene prozesstechnische Ansätze untersucht, wie die L-Phenylalanin-Produktion
mit unterschiedlichen Produktionsstämmen und der Einfluss von Prozessparametern auf
die Produktion. Durch die Entwicklung eines Verfahrens zur integrierten Produktabtren-
nung mittels Reaktivextraktion in Zentrifugalextraktoren wurde eine Produktinhibierung
vermieden und der Prozess insgesamt deutlich verbessert.

Sowohl im Bereich der Stammentwicklung als auch im Bereich der Fermentations-
prozessentwicklung mit integrierter Aufarbeitung scheint das Potential noch nicht
ausgeschöpft. Weitere Arbeiten sind auch deshalb als lohnenswert einzustufen, weil
über den Aromatenbiosyntheseweg zahlreiche interessante Substanzen synthetisiert
werden können. Neben den aromatischen Aminosäuren L-Phenylalanin, L-Tyrosin und
L-Tryptophan, das als Futtermitteladditiv verwendet wird, kann beispielsweise Indigo
aus L-Tryptophan [Murdock u. a. 1993] oder L-DOPA, ein Mittel gegen Parkinson,
aus L-Tyrosin hergestellt werden. Darüber hinaus können Produkte wie Shikimat,
Chinasäure, p-Hydroxybenzoesäure [Barker und Frost 2001], Adipinsäure oder Catechol
[Frost und Draths 1995] aus Intermediaten des Aromatenbiosyntheseweges synthetisiert
werden. Damit ist dieser ein sowohl biologisch als auch wirtschaftlich interessanter
Stoffwechselweg.

Ansätze zur Stammverbesserung liegen in der Verbesserung der Bereitstellung von
Phosphoenolpyruvat und Erythrose-4-Phosphat, beispielsweise durch einen Stamm mit
heterologer Glucoseaufnahme über den Glucose-Facilitator und Überexpression der
Transketolase. Zusätzlich müssten Enzyme des Aromatenbiosyntheseweges überexprimiert
werden. Dies könnte durch die chromosomale Integration von Genen als auch die Inte-
gration in Plasmide und Expression unter einem starken Promotor erreicht werden. Um
eine Inhibierung durch L-Phenylalanin zu vermeiden, könnte alternativ zur integrierten
Produktabtrennung ein Stamm mit entsprechenden genetischen Veränderungen, wie einer
gegen Feedback-Inhibierung durch L-Phenylalanin resistenten Variante des Gens aroF für
die DAHP-Synthase, entwickelt werden.

Um das Verständnis der Stoffwechselvorgänge und des Einflusses von L-Phenylalanin
in den unterschiedlichen Stämmen zu verbessern, könnten Stoffwechselanalysemethoden
eingesetzt werden (

”
Metabolomics“). Dabei wäre die Quantifizierung von Metaboli-

ten aus dem Zentralstoffwechsel wie PEP oder Pyruvat aber auch der intrazellulären
L-Phenylalanin-Konzentration interessant. Intrazelluläre Metabolitanalysen mittels
schneller Probenahmetechnik, Inaktivierung der Zellen und anschließender LC-MS
[Oldiges 2003] oder auch Flussanalysen mittels 13C-Markierungsexperimenten sind dafür
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9 Ausblick

ein vielversprechendes Werkzeug. Um den Energiehaushalt in unterschiedlichen Produk-
tionsstämmen zu unterschiedlichen Zeitpunkten durch Quantifizierung phosphorylierter
Metabolite und Energieäquivalente wie ATP oder NADPH zu charakterisieren, könnte die
31P-NMR-Messung eingesetzt werden. Aus diesen Untersuchungen könnten Ansätze zur
weiteren Stamm- und Prozessverbesserung entwickelt werden.

Weitergehende Ansätze gibt es insbesondere für die Verbesserung des Prozesses mit
integrierter Produktabtrennung. Der Eintrag des bei der Reaktivextraktion verwendeten
Carriers D2EHPA in den Fermentationsprozess wurde als ein sehr kritischer Parameter
identifiziert. Deshalb wäre die Quantifizierung der kritischen Konzentration wichtig,
was mit der verwendeten Methode der Gaschromatographie nicht möglich war. Daher
müsste entweder eine Methode zur Quantifizierung des Carriers gefunden werden oder
Reihenuntersuchungen mit Zugabe unterschiedlicher Mengen des Carriers in den Fer-
mentationsprozess durchgeführt werden. Damit könnte gleichzeitig untersucht werden,
inwieweit die Extraktion, bzw. der Eintrag von D2EHPA für den positiven Effekt auf
Produktbildung und Selektivität des integrierten Prozesses verantwortlich ist. Um den
Eintrag des Carriers zu vermeiden, wäre der Einsatz eines Aktivkohlefilters vor der
Rückführung des Raffinats in den Bioreaktor denkbar. Dabei könnte sich jedoch die
ungewollte Rückhaltung von L-Phenylalanin oder anderen Medienbestandteilen zusätzlich
zu den organischen Bestandteilen Kerosin und D2EHPA als Problem erweisen. Eine
Zuführung neuer Medienbestandteile in die Fermentation zum Ausgleich würde den
Prozess wiederum komplizierter machen.

Neben dem Eintrag von Carrier war die Präzipitation von Proteinen in der Zentrifuge
ein kritischer Faktor. Um die Abtrennung von Proteinen zu verbessern, könnte ein Modul
mit kleinerer Porengröße, z.B. 5 kDa verwendet werden. Obwohl auch dieses Modul
durchlässig für denaturierte Proteine wäre, könnte eine Akkumulation von Proteinen in
den Zentrifugen wahrscheinlich deutlich verlangsamt werden. Alternativ dazu könnten
zwei Zentrifugen parallel betrieben werden, wodurch sich die Möglichkeit zur Reinigung
jeweils einer Zentrifuge ergeben würde. Da die Extraktionsleistung durch Feststoffbildung
reduziert wird, wäre eine vollständige Abtrennung der Proteine vor der Extraktion zu
bevorzugen.

Der Fermentationsprozess könnte möglicherweise durch Verringerung der
L-Phenylalanin-Konzentration im Bioreaktor weiter verbessert werden, was durch
eine Erhöhung der Extraktionsrate zu erreichen wäre. Eine höhere Extraktionsrate wäre
jedoch mit einem höheren Volumenstrom der organischen Phase oder auch der wässrigen
Donatorphase, also des Fermentationspermeats verbunden, beispielsweise durch Rezirku-
lation vor der Rückführung in den Bioreaktor. Durch den dabei stärkeren Kontakt von
wässriger und organischer Phase wäre ein negativer Effekt auf die Fermentation allerdings
nicht auszuschließen. Zudem sinkt die Extraktionsrate bei geringer Produktkonzentration
ab. Daher müssten Vor- und Nachteile abgewogen werden.

Der entwickelte Produktionsprozess lässt sich als Basis für die Produktion diverser Me-
tabolite aus dem Aromatenbiosyntheseweg verwenden. Mit dem Verfahren zur integrierten
Reaktivextraktion in Zentrifugalextraktoren können Produkte oder inhibierende Substan-
zen Kationen-selektiv aus Fermentationsprozessen abgetrennt werden.
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A Anhang

A.1 Fehlerbetrachtung

Bei der Auswertung der Daten von Fermentation und Reaktivextraktion sind die Fehler, die
bei Probenvorbereitung, Datenerfassung und Analytik auftraten, zu berücksichtigen. Eine
Betrachtung der Ergebnisse ist daher nur unter Einbeziehung der Fehlerquellen möglich,
die im folgenden Abschnitt angegeben werden.

A.1.1 Fehlerquellen

• Das Volumen im Reaktor war insbesondere durch die Probenahme ungenau, selbst
wenn Probenahmevolumina abgerechnet wurden. Ein Fehler von ≈ 10 % war anzu-
nehmen. Überprüft wurde dies durch eine Bestimmung des Volumens im Bioreaktor
am Ende von Fermentationen im Vergleich zu den eingesetzten Volumina von Medium
und Substraten.

• Die Abgasanalytik wurde vor jedem Experiment kalibriert. Dennoch war von Feh-
lern auszugehen, da die Abluft über mehrere Flaschen und einen Abluftkühler zur
Kondensation des enthaltenen Wassers geleitet wurde. Insbesondere bei niedrigen
Kohlendioxidkonzentrationen war aufgrund der Sensitivität des Systems ein relativ
großer Fehler anzunehmen.

• Die Berechnung der volumetrischen Sauerstoffaufnahmerate zur Steuerung der
L-Tyrosin-Zufuhr erfolgte online aus dem Gewicht des Reaktors, den Abgaswerten
und der Zuluft. Fehler bei der Zuluftregelung waren nicht auszuschließen. Insbeson-
dere das Gewicht des Reaktors war jedoch sehr ungenau, wie bei Kontrollmessungen
festgestellt wurde, so dass auch die berechnete Sauerstoffaufnahmerate fehlerbehaftet
war.

• Auch für die Berechnung der Sauerstoffaufnahmerate und der Kohlendioxidbildungs-
rate war den oben genannten Fehlern zufolge von Ungenauigkeiten auszugehen.

• Die Biotrockenmassekonzentration war ebenfalls fehlerbehaftet. Durch Mehrfachbe-
stimmungen konnte der Fehler mit ≈10 % bestimmt werden. Insbesondere bei gerin-
gen Biomassekonzentrationen war der Fehler sehr groß. Das Verhältnis von optischer
Dichte zu Biomasse, das generell als ungefähr konstant angenommen werden kann,
war in diesem Bereich viel geringer als bei hohen Biomassekonzentrationen.

• Für die Online- und die Offline-Messung der Glucosekonzentration wurde ebenfalls
von einem Fehler von bis zu 10 % ausgegangen. Die Offline-Messung mittels des
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AccutrendrSensors war im Messbereich von 0,1–6,0 g/l genau. Bei höheren Gluco-
sekonzentrationen musste das Medium verdünnt werden, wodurch das Gerät bis zu
10 % niedrigere Glucosekonzentrationen anzeigte als aktuell vorhanden waren. Dies
ergab ein Vergleich mit den mittels Process Trace und einem weiteren enzymatischen
Nachweis1 gemessenen Werten. Zudem wurde bei der Offline-Messung noch Glucose
verbraucht bis die Zellen abzentrifugiert waren, so dass die gemessenen Werte nied-
riger waren als die tatsächlich vorliegenden Werte. Dazu kamen Verdünnungsfehler.
Bei der Online-Messung musste der Fehler durch die Drift der Messwerte der Dialy-
sesonde berücksichtigt werden.

• Die Fehler der Zulaufraten waren relativ gering, wie ein Vergleich der tatsächlichen
und der theoretischen Werte zeigte, bzw. glichen sich über die Fermentationsdauer
relativ gut aus.

• Die quantitative Bestimmung von Aminosäuren, Ammonium und organischen Säuren
mittels HPLC war ebenfalls fehlerbehaftet. Mehrfachmessungen ergaben Abweichun-
gen von bis zu 8 %, die auf die Fehler bei der Verdünnung, schwankende Standardqua-
lität und die Fehler bei der HPLC-Messung selbst zurückzuführen waren. Besonders
zu erwähnen ist die Bestimmung der Acetatkonzentration, die bei geringer Acetat-
produktion nur ungenau ermittelt werden konnte, da der Peak durch eine unbekannte
Substanz verunreinigt wurde. Dementsprechend war die Acetatkonzentration insbe-
sondere bei niedrigen Werten sehr fehlerbehaftet. Daneben war auch die Bestimmung
der Ammoniumkonzentration nur angenähert möglich, da der Peak bei der verwen-
deten, für Aminosäuren optimalen Methode, in die Länge gezogen war.

Damit ergaben sich insbesondere für die Berechnung der aus den oben genannten
Paramentern abgeleiteten Prozessgrößen wie Raten, differentieller Selektivität, Raum-
Zeit-Ausbeute oder auch Extraktionseffizienz größere Fehler. Bei den Fermentationen mit
integrierter Extraktion sind die differentiellen Werte nur als Anhaltspunkte zu sehen, da
die Berechnung aus der

”
berechneten“ Konzentration erfolgte und die Berechnung durch

Volumenverluste bei der Extraktion ungenauer wurde.

Zwei Größen, die nicht in die weitere Berechnung von Prozessgrößen eingingen, aber
dennoch erwähnt werden sollen, waren die Messung von pH-Wert und Sauerstoffgehalt im
Bioreaktor. Auch hier waren Ungenauigkeiten anzunehmen. Das Gleiche galt für die opti-
sche Dichte, die über die Verdünnungsfehler hinaus aufgrund von Störeinflüssen durch das
Medium oder unterschiedliche Zellgrößenverteilung schwankte, z.B. bestehen alte Kultu-
ren aus runderen Zellen, wodurch die Optische Dichte geringer als bei normalen länglichen
Zellen ist.

1Enzymatischer Nachweis von Glucose, siehe [Anderlei 2002]
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A.1.2 Datenauswertung

Für die grafische Darstellung der Daten wurde eine Ausgleichskurve durch die Datenreihen
gelegt. Dazu wurde ein Spline-Programm verwendet. Dieses Programm verwendet einen
nichtparametrischen kubischen Ausgleichsspline mit vorgegebener 2. Randableitung.

Die Splinefunktion zu den Messwerten (xi, ui), i = 0(1)n, n ≥ 2, mit monoton angeord-
neten Knoten wird definiert wie folgt:

1. S ist in [a, b] zweimal stetig differenzierbar.

2. S ist in jedem Intervall [xi, xi+1], i = 0(1)n−1, durch ein kubisches Polynom Si gegeben:

S(x) ≡ Si(x) = ai + bi(x − xi) + ci(x − xi)
2 + di(x − ci)

3

für x ∈ [xi, Xi+1, i = 0(1)n − 1.

3. S(xi) = yi, i = 0(1)n.

4. wi(u1 − yi) = ri, i = 0(1)n, wi > 0, wi = Gewichte. Es gilt:

r0 = S
′′′

0 (x0),

ri = S
′′′

i (xi) − S
′′′

i−1(xi), i = 1(1)n − 1,

rn = −S
′′′

n−1(xn)

5. Randbedingungen

S
′′(x0) = α, S

′(xn) = β

für α = β = 0 ergibt sich der natürliche Ausgleichsspline.

Mittels dieser Splinefunktion wird ein Polynom zwischen jeweils zwei Messpunkten
berechnet. An den Messpunkten müssen die Intervallgrenzen übereinstimmen, so dass sich
eine stetige Funktion ergibt.

In die Berechnung geht die Gewichtung wi ein. Für wi → ∞ ergibt sich die interpo-
lierende kubische Splinefunktion zu den Wertepaaren (xi, ui), für wi → 0 ergibt sich die
nach der Fehlerquadratmethode ausgleichende Gerade. Bei großen Werten wi verläuft
die Splinefunktion nahe an den Messwerten, bei kleinen Werten wi findet ein stärkerer
Ausgleich statt und die Kurve schneidet die Messpunkte nicht.
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Um die Experimente besser vergleichen zu können, wurde für einen Parameter in den
verschiedenen Experimenten eine gleichbleibende Gewichtung gewählt, selbst wenn sich die
Güte der Daten unterschied. Die gewählten Gewichtungen sind im folgenden angegeben:

Parameter Gewichtung
Biotrockenmassekonzentration 0,1
Volumen 0,1
Substratkonzentration 0,5
Produkt-/Nebenproduktkonzentration 0,1
OUR/CER 1,0
Extraktion 10

Aus den gesplinten Werten wurden die abgeleiteten Größen berechnet. Dazu gehörten
die Wachstums-, Substratverbrauchs- und Produktbildungsraten sowie die differentielle
Selektivität und Raum-Zeit-Ausbeute. Diese Werte waren bei Berechnung aus den
Originaldaten aufgrund von Schwankungen in den einzelnen Parametern so wenig aussa-
gekräftig, dass nur bei Berechnung aus gesplinten Werten eine Aussage möglich war. In
einigen Fällen mit dennoch vorhandenen eindeutigen Ausreißern wurden die berechneten
Größen nochmals unter Verwendung großer Gewichtungswerte gesplint.

Die Berechnung von Raten und differentiellen Größen erfolgte über jeweils drei Mess-
werte, so dass der erste Wert (Startzeitpunkt der Fermentationen) und der letzte Wert
(meist nach 50 Stunden Fermentationsdauer) nicht rechnerisch ermittelt werden konnten
und infolgedessen in den Grafiken nicht vorhanden sind.

A.2 Materialien

A.2.1 Medien und Lösungen

LB-Medium

Hefeextrakt 10 g/l
Trypton Pepton 10 g/l
NaCl 5 g/l
Agar Agar 18 g/l
Ampicillin 0,1 g/l

Die Substanzen wurden in bidestilliertem Wasser gelöst und der pH-Wert mit NaOH auf
7,2 eingestellt. Für die Herstellung von Agarplatten wurde Agar Agar zugegeben. Das
Medium wurde 20 Min. bei 121 ◦C autoklaviert. Ampicillin wurde nach Abkühlung auf
60 ◦C zugegeben. Die Lagerung erfolgte bei 4 ◦C.
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Stammlösungen der Medienbestandteile

MgSO4 * 7 H2O 300 g/l
CaCl2 * 2 H2O 15 g/l
KH2PO4 150 g/l
K2HPO4 600 g/l
NaCl 100 g/l
(NH4)2SO4 250 g/l
FeSO4 * 7 H2O/Na-Citrat 7,5/100 g/l
Glucose 500 g/l
Ampicillin 100 g/l

Die Medienbestandteile wurden in bidestilliertem Wasser gelöst, die Salze bei Raumtem-
peratur gelagert. Die Ampicillinlösung wurde bei -20 ◦C eingefroren. Die Glucoselösung
wurde nach dem Autoklavieren bei Raumtemperatur aufbewahrt.

Spurenelementlösung

Al2(SO4)3 * 18 H2O 2,0 g/l
CoSO4 * 7 H2O 0,75 g/l
CuSO4 * 5 H2O 2,5 g/l
H3BO3 0,5 g/l
MnSO4 * 1 H2O 24 g/l
Na2MoO4 * 2 H2O 3,0 g/l
NiSO4 * 6 H2O 2,5 g/l
ZnSO4 * 7 H2O 15,0 g/l

Die Salze wurden in bidestilliertem Wasser bei pH 1–22 gelöst und bei Raumtemperatur
gelagert.

Vorkulturmedium

MgSO4*7 H2O 0,3 g/l
CaCl2*2 H2O 0,015 g/l
KH2PO4 3,0 g/l
K2HPO4 12 g/l
NaCl 0,1 g/l
(NH4)2SO4 5,0 g/l
FeSO4*7 H2O/Na-Citrat 0,075/1,00 g/l
Spurenelementelösung 1,5 ml/l
Vitamin B1 (Thiamin * HCl) 0,0075 g/l
L-Tyrosin 0,08 g/l
Glucose 5,0 g/l
Ampicillin 0,1 g/l

Die Stammlösungen der Bestandteile wurden in bidestilliertes Wasser gegeben, so dass die
angegebene Endkonzentration erreicht wurde. Vitamin B1 und L-Tyrosin wurden in fester
Form zugegeben. Um das L-Tyrosin zu lösen, wurde das Medium eine Stunde gerührt. Der

2Der pH-Wert wurde mit konz. HCl eingestellt.
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pH-Wert dieses gepufferten Mediums war 7,2. Das Medium wurde in eine autoklavierte
Vorratsflasche sterilfiltriert und bei 4 ◦C gelagert.

Hauptkulturmedium

MgSO4*7 H2O 3,0 g/l
CaCl2*2 H2O 0,015 g/l
KH2PO4 3,0 g/l
NaCl 1,0 g/l
(NH4)2SO4 5,0 g/l
FeSO4*7 H2O/Na-Citrat 0,1125/1,5 g/l
Spurenelementelösung 1,5 ml/l
Vitamin B1 (Thiamin * HCl) 0,075 g/l
L-Tyrosin 0,3 g/l
Glucose 15,0 g/l
Ampicillin 0,1 g/l

Die Stammlösungen der Bestandteile wurden in bidestilliertes Wasser gegeben, so dass die
angegebenen Endkonzentrationen nach Inokulation mit 10 % Vorkultur erreicht wurden.
Vitamin B1 und L-Tyrosin wurden in fester Form zugegeben. Um das L-Tyrosin zu lösen,
wurde das Medium vier Stunden gerührt. Der pH-Wert des Mediums war 5,2. Das Medium
wurde vor der Fermentation durch ein Mikrofiltrationsmodul (0,2 µm) in den zuvor
autoklavierten Bioreaktor sterilfiltriert. Der pH-Wert wurde über die pH-Regelung des
Bioreaktors auf 6,5 eingestellt. Ampicillin wurde erst kurz vor dem Start der Fermentation
über einen 0,2 µm Einweg-Sterilfilter in den Bioreaktor gegeben.

Das Medium für die Fermentationen im Sixfors Vario unterschied sich in der Menge der
Spurenelemente (1 ml/l), in der L-Tyrosin-Konzentration (0,25 g/l) und in der Glucose-
konzentration (13,64 g/l).

Zulaufmedien Glucose und Tyrosin

Glucose 700 g/l
L-Tyrosin 25 g/l

Die Glucose wurde in bidestilliertem Wasser angesetzt und 20 Min. bei 121 ◦C autoklaviert.
L-Tyrosin wurde in 5 % (NH4)OH-Lösung gelöst. Die Lösung war autosteril.

IPTG-Lösung

Die IPTG-Lösung wurde in bidestilliertem Wasser mit einer Konzentration von 200 mM
angesetzt und bei -20 ◦C gelagert. Zur Induktion wurde eine der gewünschten Endkon-
zentration der Lösung entsprechende Menge über einen 0,2 µm Einweg-Sterilfilter in den
Bioreaktor gespritzt.

pH-Korrekturmittel und Antischaum

Zur Einstellung des pH-Wertes im Bioreaktor wurde autosterile 25 % (NH4)OH-Lösung
verwendet.
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Als Antischaummittel wurde Sigma 289 unverdünnt und zuvor autoklaviert (20 Min. bei
121 ◦C) eingesetzt.

Lösungen für die Online-Glucoseanalyse

Puffer für die Verwendung des OLGA:
Na2HPO4 * 2 H2O 8,36 g/l
KH2PO4 2,28 g/l
NaCl 5,84 g/l

Die Salze wurden in bidestilliertem Wasser gelöst, der pH-Wert mit HCl auf 7,35–7,4
eingestellt und 0,1 ml/l TWEEN 20 zugegeben. Zum Entgasen wurde der Puffer über
Nacht bei 80 ◦C und anschließend bei 4 ◦C gelagert.

Zur Messung mit dem Process Trace wurden die mitgelieferten Puffer, Kalibrierlösungen
(4 g/l und 20 g/l Glucose) und Reinigungslösung verwendet.

Proteinbestimmung

Bradford-Reagenz:
Coomassie brilliant blue G-250 100 mg/l
Ethanol abs. 50 ml/l
H3PO4 85 % 100 ml/l

Die Substanzen wurden zusammengegeben und eine Stunde gerührt, mit bidestilliertem
Wasser auf 1 l aufgefüllt und durch einen Faltenfilter filtriert. Die Lösung wurde unter
Lichtausschluss gelagert.

SDS-Gelelektrophorese

Probenpuffer:
Tris/HCl 60 mmol/l, pH 6,8
Glycerin 10 % (v/v)
SDS 3 % (w/v)
β-Mercaptoethanol 5 % (v/v)
Bromphenolblau 0,0025 % (w/v)

Laufpuffer:
Tris/HCl 25 mmol/l
Glycin 192 mmol/l
SDS 0,1 % (w/v)

Fixierlösung für Rasterelektronenmikroskopie

Glutardialdehyd 25 %w 20 ml/l
NaH2PO4 4,1 g/l
Na2HPO4 * H2O 12,5 g/l

Die Substanzen wurden in bidestilliertem Wasser gelöst. Bei dem Waschpuffer wurde kein
Glutardialdehyd zugegeben.
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Lösungen für die Reaktivextraktion

L-Phenylalanin 10–30 g/l
D2EHPA in Kerosin 10–30 % (v/v)
H2SO4 1–2 M

Dichte der Phasen
Fermentationsüberstand 1,018 kg/l
10 % D2EHPA in Kerosin 0,813 kg/l
1 M H2SO4 1,054 kg/l

Stoffdaten von L-Phenylalanin [Weast und Astle 1979]
Summenformel C9H11NO2

molare Masse 165,19 g/mol
Löslichkeit in Wasser 29,6 g/l bei 25 ◦C; 99 g/l bei 100 ◦C
Isoelektrischer Punkt 5,5
pKs 1,83
pKb 9,13

A.2.2 Geräteparameter des OLGA

5 g/l Glucose
Sensormessbereich 1,0–30 mM
Kalibrierlösung 1 2,0 g/l
Kalibrierlösung 2 10,0 g/l
Injektionen pro Probe 1
Injektionen pro Standard 2
Auswertung Signalhöhe
Zyklen bis Rekalibrierung 30
Zyklen bis Isopropanol 60
Standardinjektionszyklus Vorspülen 20 s 25 µl/s

Injektion 2 s 5 µl/s
Zelle vorspülen 10 s 30 µl/s
Messung 40 s 50 µl/s
Injektionspause 3 s 3 µl/s
Messzyklenpause 3 s 3 µl/s
Isopropanol 5 s 25 µl/s
Nachspülen 60 s 25 µl/s

Bioreaktor Ansaugen 10 s 25 µl/s
Ausspülen 15 s 25 µl/s

Kalibrierung Ansaugen 5 s 15 µl/s
Ausspülen 8 s 20 µl/s

30 g/l Glucose
Sensormessbereich 10–30 mM
Kalibrierlösung 1 25 g/l
Kalibrierlösung 2 35 g/l
Auswertung Signalhöhe,-Fläche
Standardinjektionszyklus Injektion 20 s 5 µl/s

0,5 g/l Glucose
Sensormessbereich 1–10 mmol/l
Kalibrierlösung 1 0,1 g/l
Kalibrierlösung 2 1,0 g/l
Auswertung Signalhöhe,-Fläche
Standardinjektionszyklus Injektion 5 s 10 µl/s
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A.2.3 Geräteparameter des Process TRACE

5 g/l Glucose
Sensormessbereich 5 – 40 g/l
Kalibrierlösung 1 4,0 g/l
Kalibrierlösung 2 20,0 g/l
Intervall zwischen den Messungen 0
Rekalibrierzyklus nach 150 Messungen
Messungen pro Standard 2
Temperatur 30 ◦C
Verstärkung 2000 nA
Signalausgabe analog, 0–25 g/l
Messzyklus Equilibrierung 30 s

Vorlauf 240 s
Basislinie 1 2 s
Akkumulation Diffusionsmodul 30 s
Akkumulation Dialysesonde 45 s
Peakdetektionsfenster 60 s
Basislinie 2 48 s
zugelassener Kalibrierungsfehler 5 %

A.2.4 Geräteparameter der HPLC

Aminosäuren

Gerät Hersteller
HPLC Sycam
Säule: Lichrospher 100, RP 18-5 EC, 125 x 4 mm Merck
Fluoreszenzdetektor: RF-535 Shimadzu

Puffer und Methode

Eluent A 10 mmol/l Phosphatpuffer, pH 7,2 mit 0,5 % (v/v) Tetrahydrofuran
Eluent B 50 % (v/v) 10 mmol/l Phosphatpuffer, pH 7,2, 35 % (v/v) Methanol,

15 % (v/v) Acetonitril
Säulentemperatur 40 ◦C
Probevolumen 5 µl
Flussrate 0,9 ml/Min.
Vorsäulenderivatisierung 90 s
Gradient 0 Min. 75 % B

7 Min. 90 % B
8,5 Min. 100 % B
13,5 Min. 100 % B
14,5 Min. 75 % B

Detektion Fluoreszenz: Exitation λ=330 nm, Emmission λ=450 nm

Organische Säuren

Gerät Hersteller
HPLC Sycam
Säule: Aminex HPX-87H, 300 x 7,8 mm BioRad
UV-Detektor: UVD 340S Dionex

Puffer und Methode

Eluent 0,1 M H2SO4

Säulentemperatur 40 ◦C
Probevolumen 100 µl
Flussrate isokratisch, 0,5 ml/Min.
Detektion DAD: Exitation λ=215 nm
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A.2.5 Geräteparameter der GC

Technische Daten Typ Hersteller
Gaschromatograph HP5890 Serie B Agilent, Palo Alto, USA
Injektor Kaltaufgabegerät KAS3 Gerstel, Mülheim
Detektor FID Agilent, Palo Alto, USA
Trennsäule BPX5, 50 m x 0,22 mm ID, 0,25 µm Filmdicke SGE, Australien
Datensystem Multichrom Chromatographiedatensystem Fisons
Temperaturprogramm 90 ◦C (2 min) -3 ◦C/min – 310 ◦C (20 min)
Trägergas Helium, 28,9 Psi Vordruck

A.2.6 Ultrafiltrationsmodule

Kontinuierliche Probenahme für die Messung mit dem OLGA:
Hohlfasermodul UFP-500-E-1A
Gehäusematerial Polysulfon
Membranmaterial Polysulfon
Länge 0,185 m
Faserdurchmesser 1,0 mm
Anzahl der Fasern 6
Filtrationsfläche 0,0023 m2

Trenngrenze 500 kDa
max. Eingangsdruck 3,5 bar
max. Temperatur autoklavierbar
pH-Stabilität 2–13
max. Fördervolumen 180 l/h

Bereitstellung von zell- und proteinfreiem Permeat für die Reaktivextraktion:
Hohlfasermodul UFP-500-E-8A
Gehäusematerial Polysulfon
Membranmaterial Polysulfon
Länge 34,9
Faserdurchmesser 1,0 mm
Anzahl der Fasern 550
Filtrationsfläche 0,36 m2

Trenngrenze (NMWC) 500 kDa
Scherrate ≈2000 s−1 (bei 6,3 l/Min.)
max. Eingangsdruck 3,5 bar
max. Temperatur autoklavierbar
pH-Stabilität 2–13
max. Fördervolumen 180 l/h
Modulvolumen 422,5 ml

Membrankassette Ultran-Lab Filterkassette
Trenngrenze (NMWC) 10 kDa
max. Eingangsdruck 6 bar
max. Betriebstemperatur 55 ◦C
Rezirkulationsrate 0,2–0,9 l/Min.
pH-Bereich 1–14
Membranfläche 0,07 m2

A.2.7 Technische Daten der Flüssig-Flüssig-Zentrifugen

Zentrifuge Model V2
Rotor Durchmesser 5,08 cm
max. Durchfluss 2 l/Min.
max. Druck 3,1 bar
Höhe 64 cm
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Korrelation zwischen Beschleunigung und Drehzahl
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A.2.8 Chemikalien und Enzyme

Substanz Hersteller
Agar Agar Difco, Detroit, USA
Ampicillin Roth GmbH, Karlsruhe
Coomassie Brillant Blue BioRad Laboratories, München
D2EHPA Hoechst AG (Hostarex PA216), Frankfurt;

Merck kGaA, Darmstadt; Fluka
Glucosemonohydrat Roquette Italia S.P.A.
Hefeextrakt Difco Laboratories, Detroit, USA
IPTG Roth GmbH, Karlsruhe
Kerosin Fluka
Protein-Molekulargewichtsstandard New England Biolabs, Schwalbach
Trypton Pepton Difco Laboratories, Detroit, USA
TSP Lanchaster

Alle weiteren verwendeten Chemikalien waren von den Firmen Merck kGaA (Darmstadt) oder Sigma-
Aldrich Chemie GmbH (Deisenhofen).

A.2.9 Geräte und Labormaterialien
Gerät Typ Hersteller
A/D Wandler SMP Interface Siemens AG, München
Abgasanalytik Binos100 2M Fisher-Rosemount GmbH,

Hasselroth
Dosiertechnik YFC01Z Sartorius AG, Göttingen
Dosiersystem (Sixfors) Fed-batch-Pro DASGIP AG, Jülich
Bioreaktor ISF 200 Infors AG, Basel
Bioreaktor Sixfors Vario Infors AG, Basel
Brooks Zuluftdosierung 5851 E Brooks Instruments B.V.
Dosimaten 665 Metrohm, Filderstadt
Gelelektrophoresekammer Minigel Twin Biometra, Göttingen
Glucosemessung Accutrend Sensorr Roche Diagnostics GmbH,

Mannheim
Glucoseanalytik OLGA GL2b IBA GmbH, Göttingen
Glucoseanalytik Process Trace Trace GmbH, Braunschweig
Hohlfasermodul (OLGA) UFP-500-E-1A Schleicher & Schuell GmbH, Dassel
Hohlfasermodul (Umlauf) UFP-500-E-8A Schleicher & Schuell GmbH, Dassel
Kassettenmodul Ultran-Lab Filterkassette Schleicher & Schuell GmbH, Dassel
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Gerät Typ Hersteller
pH-Elektrode F-615-B139-DH Broadley James, USA
pH-Elektrode (Sixfors) Gelelektrode Mettler Toledo, Giessen
pH-Elektrode Unitrode Metrosensor Metrohm, Filderstadt
(Lösungsmittel stabil)
Photometer UV160 Shimadzu
Photometer (Proteinbest.) Ultrospec 3000 pro Amersham Pharmacia

Biotech, Freiburg
Inkubator für Platten Memmert GmbH & Co. KG,

Schwabach
Lyophilisation Lyovac GT 20 Leibold-Heraeus
Pipetten 0,01–2,5 ml Eppendorf, Hamburg
Pumpen 101U, 501U, 503U, Watson-Marlow GmbH,

504U, 604 U/R Rommerskirchen
Pumpe 621 F/L mit Watson-Marlow GmbH,

Pumpenkopf 605 L Rommerskirchen
Rasterelektronenmikroskop JSM-6300F JEOL
Reflektometer RQflex plus Merck KGaA, Darmstadt
Sauerstoffelektrode 12 mm OxyProbe Broadley James, USA
Sauerstoffelelektrode (Sixfors) Mettler Toledo, Giessen
Schüttelinkubator 3033 GLF
Substratdosierung Fed-Batch Pro DASGIP AG, Jülich
Trockenschrank Memmert GmbH & Co. KG,

Schwabach
Vakuumzentrifuge Speed Vac Concentrator Backofer
Waagen IP65 Sartorius AG, Göttingen
Waage 3807 MP Sartorius AG, Göttingen
Zentrifuge AvantiTM J-20 XP Beckmann Coulter GmbH,

München
Zentrifuge Biofuge pico Heraeus GmbH, Hanau
Zentrifugalextraktoren Model V2 CINC Deutschland GmbH,

Brakel
Ammoniumtest Reflectoquantr, 20–180 mg/l Merck KGaA, Darmstadt
Eichgas 10 % CO2, 15 % O2 Linde, Höllriegelskreuth
Filter (BTM) Porengröße 0,2 µm Schleicher & Schuell GmbH,

Dassel
Manometer 24013 ND Wika GmbH
pH-Kalibrierlösungen pH 4,0, pH 7,0 Qualilab, VWR, Darmstadt
Phosphattest Reflektoquant plusr, 0,1–5,0 mg/l Merck KGaA, Darmstadt
Pumpenschläuche Marpren Watson-Marlow GmbH,

Rommerskirchen
Spritzenfilter 0,2 µm Schleicher & Schüll GmbH
Sterilfilter Acrodisic 25, 0,2 µm Porengröße Pall Gelman Laboratory, USA
Sterilfilter (Mediumfiltration) Sartobran Sartorius AG, Göttingen
Ventile Swagelok GmbH

A.2.10 Software zur Datenaufnahme und -auswertung

Programm Hersteller Verwendung
Fed-batch-Pro DASGIP AG, Jülich Datenerfassung und Steuerung
LabView National Instruments Corp., USA Datenerfassung
Medusa Forschungszentrum Jülich GmbH; IBT 2 Datenerfassung und Regelung
Chromeleon Dionex HPLC-Auswertung
Excel Microsoft Inc. Auswertung
Origin Microcal Software Inc. Auswertung
Corel Corel Corporation Auswertung
Latex Freeware Textverarbeitung
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A.3 Methoden

A.3.1 Offline-Analysemethoden

Biotrockenmasse

Zur Bestimmung der Biotrockenmasse wurden 2,5–10 ml Fermentationsprobe durch einen
getrockneten und gewogenen Einweg-Sterilfilter (0,2 µm) filtriert. Das Volumen war
abhängig von der optischen Dichte. Der Filter wurde mit dem gleichen Volumen 0,9 %
NaCl-Lösung gespült. Anschließend wurden die Filter bei 80 ◦C für 24 Stunden getrocknet.
Nach dem Abkühlen im Exikator wurden die Filter erneut gewogen und die Biotrocken-
massekonzentration aus der Differenz berechnet.

Optische Dichte

Die optische Dichte wurde nach geeigneter Verdünnung mit 0,9 % NaCl-Lösung in einem
Zweistrahl-Spektralphotometer (Shimadzu UV-160) bei einer Wellenlänge von λ=620 nm
gemessen. Dem Lambert-Beer´schen Gesetz zufolge ist die Absorptionsstärke von der Zell-
dichte abhängig.

Glucose

Zur Offline-Bestimmung der Glucosekonzentration wurde der AccutrendrSensor (Roche
Diagnostics) verwendet. Zur Vorbereitung wurden die Biomasse enthaltenden Proben zen-
trifugiert (10 Min., 13.000 Upm), der zellfreie Überstand entsprechend dem Messbereich
des Sensors von 0,1–6 g/l Glucose verdünnt mit 0,9 % NaCl oder unverdünnt auf einen
Teststreifen aufgetragen. Die Glucose wird durch das immobilisierte Enzym Glucoseoxidase
in Gluconolacton umgewandelt. Das dabei äquimolar freiwerdende H2O2 wird amperome-
trisch gemessen.

Phosphat und Ammonium

Zur Bestimmung des Phosphat- und Ammoniumgehalts wurden Fermentationsproben
abzentrifugiert (10 Min., 13.000 Upm) und der Biomasse-freie Überstand geeignet verdünnt.

Zur Bestimmung von Phosphationen wurde der Reflectoquant plus Phosphat-Test
(Merck) verwendet. Orthophosphationen bilden in schwefelsaurer Lösung mit Molybdat-
ionen Molybdatphosphorsäure. Diese wird mit Ascorbinsäure zu Phosphormolybdänblau
reduziert und dessen Konzentration reflektometrisch bestimmt. Zu 5 ml Probe wurden
fünf Tropfen Reagenz 1 und ein Mikrolöffel Reagenz 2 gegeben und die Probe in einer
Küvette im Reflektometer RQflex plus (Merck) gegen eine Wasserprobe gemessen. Der
Messbereich lag zwischen 0,1–5 mg/l Phosphat.

Ammoniumionen wurden mit dem Reflectoquant Ammonium-Test (Merck) bestimmt.
Sie bilden dabei mit Neßlers Reagenz eine gelbbraune Verbindung, deren Konzentration
reflektometrisch bestimmt wird. Zu 5 ml Probe wurden zehn Tropfen Reagenz gegeben,
die Probe auf ein Messstäbchen aufgetragen und im Reflektometer RQflex plus gemessen.
Der Messbereich lag zwischen 20–180 mg/l Ammonium.
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Plasmidstabilität

Die Plasmidstabilität wurde bei Fermentationen regelmäßig überprüft. Dazu wurden die
Proben mit 0,9 % NaCl-Lösung verdünnt (10−5–10−8, abhängig von der optischen Dichte).
Von mindestens zwei Verdünnungen wurden je 100 µl auf LB-Platten mit und ohne Ampi-
cillin als Selektionsmarker für Plasmide enthaltende Zellen ausgestrichen, über Nacht bei
37 ◦C inkubiert und die Kolonien gezählt. Aus dem Verhältnis der Koloniezahlen auf den
Platten mit und ohne Ampicillin wurde der Anteil an Zellen mit Plasmiden bestimmt.

Aminosäuren

Die Konzentrationen der Aminosäuren L-Phenylalanin, L-Tyrosin, L-Alanin und
L-Glutamat sowie von Ammonium wurden mittels Reversed-Phase-HPLC (High Pressure
Liquid Chromatography) bestimmt. Vor der Messung wurden die Proben entsprechend des
linearen Messbereichs der HPLC von 10 bis 600 µM verdünnt. Eine Vorsäulenderivatisie-
rung der Proben erfolgte mit ortho-Phtaldialdehyd und Mercaptoethanol. Im alkalischen
reagieren primäre Amine zu stark fluoreszierenden Isoindolen. Nach Gradientenelution
(siehe Abschnitt A.2.4) wurden die Substanzen mit einem Fluoreszenzsensor gemessen.
Die Auswertung der Peakflächen erfolgte mittels der Software Chromeleon.

Organische Säuren

Die Konzentrationen der organischen Säuren Acetat, DAH, Shikimat, 3-DHS, Lactat, Fu-
marat, Pyruvat, Uracil und Orotsäure wurden mittels Ionenausschluss-HPLC bestimmt.
Die Detektion erfolgte spektrophotometrisch durch einen UV-Detektor bei einer Wel-
lenlänge von λ=215 nm. Die Proben wurden dem linearen Messbereich von 0,001–2,0 mM
entsprechend verdünnt. Die Auswertung der Peakflächen erfolgte mittels der Software
Chromeleon.

1H-NMR

Die 1H-NMR-Messungen wurden mit einem mit Puls-Fourier-Transform-Technik ausgestat-
teten NMR-Spektrometer mit einer Betriebsfrequenz von 300 MHz durchgeführt. Zur Vor-
bereitung wurden 400 µl Probe zwei Stunden in der Vakuumzentrifuge getrocknet und an-
schließend in 800 µl 4 mM 3-Trimethyl-Silyl-Propion-2,2,3,3-d-säure (TSP) in D2O gelöst.
TSP wurde als Referenzverbindung zur Quantifizierung zugegeben. Das Singulett-Signal
entsprach neun Protonen. Zur Quantifizierung wurde die Fläche unter dem Signal verwen-
det. Die Nachweisgrenze lag bei ungefähr 0,5–1,0 g/l (siehe [Zaja 2001]).

A.3.2 Bestimmung der Proteinkonzentration

Die Proteinkonzentration in Lösungen wurde nach der Methode von Bradford bestimmt
[Bradford 1976], die auf einer ionischen Bindung des Farbstoffs Coomassie Brilliant Blue an
die basischen Aminogruppen der Proteine beruht, wodurch das Absorptionsmaximum des
Farbstoffs verschoben wird. Die mit Rinderserumalbumin erstellte Kalibriergerade war im
Bereich von 25–300 mg/l linear. Zur Messung wurden 50 µl Probe in 950 µl Bradfordreagenz
gegeben und inkubiert. Bei einer Wellenlänge von λ=595 nm wurde die Absorption und
damit der Proteingehalt photometrisch (Ultrospec 3000 pro) gemessen.
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A.3.3 TCA-Proteinfällung

Um Proteine aus zellfreiem Fermentationsüberstand zu entfernen (zur Extraktion) oder
zu konzentrieren (für die Gelelektrophorese), wurden diese mit Trichloressigsäure (TCA)
gefällt. Die Probe wurde dazu mit 10 % (v/v) TCA versetzt und 5 Min. bei Raumtempe-
ratur inkubiert. Anschließend wurden die Proteine abzentrifugiert, der Überstand entfernt
und das Pellet mit 200 µl 80 % Aceton gewaschen und 2 Min. zentrifugiert. Der Überstand
wurde abgenommen und das Pellet an der Luft getrocknet.

A.3.4 Polyacrylamid-Gelektrophorese

Die Auftrennung von Proteinen im Fermentationsüberstand nach dem Molekulargewicht
erfolgte mittels Polyacrylamid-Gelelektrophorese (PAGE) nach Laemmli [Laemmli 1970].
8 %ige Trenngele, überschichtet mit 5 %igen Sammelgelen wurden verwendet
[Sambrook u. a. 1989]. Die Proben (siehe Abschnitt A.3.3) wurden mit Probenpuffer ver-
setzt, zur Denaturierung 5 Min. auf 95 ◦C erhitzt und aufgetragen. Die Elektrophorese
erfolgte bei 100–180 V in der Mini-Gel Apparatur (Minigel Twin) in Laufpuffer. Die Größe
der Proteine wurde über einen Molekulargewichtsstandard abgeschätzt.

A.3.5 Rasterelektronenmikroskopie

Zur Vorbereitung für Aufnahmen mit dem Raster-Elektronen-Mikroskop wurden 500 µl
Probe durch einen Celluloseacetatfilter filtriert und die Zellen für 12 Stunden in Fi-
xierlösung gelegt. Anschließend wurde der Filter in Pufferlösung gewaschen und für jeweils
zwei Stunden in 40 %, 60 %, 80 % und 100 % Aceton in Wasser gelegt. Die Filter mit den
entwässerten Zellen wurden bei 4 ◦C in Aceton gelagert.

Die Proben auf den Filtern wurden in einem Bal-Tek CPD030 (Critical Point Dryer)
mit flüssigem Kohlendioxid am kritischen Punkt getrocknet und nach dem Aufbringen auf
einen Objektträger sofort im Bal-Tek MED020 mit einer Goldschicht belegt, d.h. vergoldet.
Die Dicke der Beschichtung wurde während des Vorgangs von einem MES010 (Bal-Tek)
kontrolliert. Danach wurden Aufnahmen mit dem Rasterelektronenmikroskop (JEOL JSM-
6300F, Beschleunigerspannung 5kV) gemacht und die Bilddaten elektronisch gespeichert.

A.3.6 Präzipitation von L-Phenylalanin zur Aufreinigung

Die mit L-Phenylalanin aufkonzentrierte Schwefelsäure aus der Reaktivextraktion wurde
bei 10 ◦C in einem gekühlten Becherglas gerührt. Die Probe wurde unter langsamer Zugabe
konzentrierter Natronlauge auf pH 3,5 titriert. Das ausgefallene Präzipitat wurde zunächst
filtriert und anschließend lyophilisiert.

A.3.7 GC-MS und ICP-MS-Analytik

Die Analysen wurden extern durchgeführt (Dr. Weßling Laboratorien GmbH).
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A.3.8 GC-Analytik

Die Bestimmung von Kerosin und D2EHPA in Fermentationsüberstand erfolgte mittels
Gaschromatographie (GC). Zur Vorbereitung mussten die organischen Bestandteile der
Proben in Dichlormethan extrahiert werden. Dazu wurden 4 ml Probe zweimal mit 1 ml
Dichlormethan ausgeschüttelt. Die GC-Messungen und vorab erfolgte GC-MS-Messungen
zur Identifizierung der Substanzen wurden im ICG IV der Forschungszentrum Jülich GmbH
durchgeführt.

A.3.9 Regelung der Glucosekonzentration

Als Ergänzung zu der in Abschnitt 4.3.5 dargestellten Glucoseregelung werden die durch
den Kalman-Filter abgeschätzten Werte angegeben. Abgeschätzt werden die Substratkon-
zentration cs, die Substratverbrauchsrate rs und die Änderung der Substratverbrauchsrate
αs. Für diese Werte gilt:

dc
∗

s

dt
= (cein

s − c
∗

s) ·
FR

VR

− r
∗

s (A.1)

dr
∗

s

dt
= α

∗

s (A.2)

dα
∗

s

dt
= α

∗

s ·
FR

VR

(A.3)

mit:
FR Substratzufuhr
VR Volumen des Reaktors

A.4 Abbildungen

Abb. A.1: Mikroskopaufnahmen: E. coli während einer Fermentation ohne (links) und mit
integrierter Reaktivextraktion (rechts), Vergrößerung: 1:1000
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A.4 Abbildungen

Abb. A.2: Rasterelektronenmikroskopaufnahme: E. coli während einer Fermentation

Abb. A.3: Proteinverteilung im Polyacrylamid-Gel

Bis-(2-Ethylhexyl)-Phosphat (D EHPA): C H O P2 16 35 4

P

OHO

O O

Abb. A.4: D2EHPA-Struktur
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(ppm)

-14-12-10-8-6-4-20246

-14-13-12-11-10-9-8-7-6-5-4-3-2-101234567

-14-13-12-11-10-9-8-7-6-5-4-3-2-101234567

D EHPA: FLUKA
2

D EHPA: MERCK
2

D EHPA: HOECHST
2

Abb. A.5: 31P-NMR-Spektren von D2EHPA. Die 31P-NMR-Analytik wurde von der DSM
durchgeführt.
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A.4 Abbildungen

Abb. A.6: GC-Chromatogramm von Kerosin. Die GC-Analytik wurde vom ICG 4 durch-
geführt.

Abb. A.7: GC-Chromatogramm von D2EHPA. Die GC-Analytik wurde vom ICG 4 durch-
geführt.
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B Symbol- und Abkürzungsverzeichnis

Parameter und Symbole

β Stoffübergangskoeffizient [m/s]
δ Dicke der Diffusionsschicht [m]
εE,RE Effizienz der Extraktion, Rückextraktion [–]
η dynamische Viskosität [Pa s]
λ Wellenlänge [m]
µ spezifische Wachstumsrate [h−1]
ν kinematische Viskosität [m2/s]
ω Winkelgeschwindigkeit [m/s]
π spezifische Produktbildungsrate [mol/(g·h)]
ρ Dichte [kg/m3]
σ spezifische Substratverbrauchsrate [mol/(g·h)]
τ Verweilzeit [h]

A Fläche [m2]
c Konzentration [g/l]
d Durchmesser [m]
CER Kohlendioxidbildungsrate [mol/(l·h)]
D Durchflussrate h−1

D Diffusionskoeffizient [m2/s]
E Extraktionsgrad [%]
ER Extraktionsrate [mol/h]
RER Rückextraktionsrate [mol/h]
g Erdbeschleunigung [m/s2]
J Fluss [mol/(m2·s)]
KM Michaelis Menten Konstante [mmol/l]
L Länge [cm]
OUR Sauerstoffaufnahmerate [mol/(l·h)]
p Druck [bar]
pO2 Gelöstsauerstoffkonzentration [%]
pH negativ-dekadischer Logarithmus [–]

der Wasserstoffionen-Konzentration
r spez. Reaktionsgeschwindigkeit [mmol/(l·h)]
r Radius [m]
RE Rückextraktionsgrad [%]
RQ Respirationsquotient [–]
RZA Raum-Zeit-Ausbeute [mol/(l·h)]
t Zeit [h]
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B Symbol- und Abkürzungsverzeichnis

T Temperatur [◦C]
TMP Transmembrandruck [bar]
V Volumen [l]

V̇ Volumenstrom [m3/s]
YXS Biomasse-Substrat-Selektivität [mol/mol]
YPS Produkt-Substrat-Selektivität [mol/mol]
YPX Produkt-Biomasse-Selektivität [mol/mol]

Einheiten

Bar Bar
cm Zentimeter
g Gramm
h Stunden
Hz Hertz
kDa Kilodalton
l Liter
m Meter
M mol/l
Min. Minute
s Sekunde
Upm Umdrehungen pro Minute

Abkürzungen

A Akzeptor
a aus
Abb. Abbildung
abs. absolut
A/D Analog/Digital
ampR Ampicillinresistenzgen
AroA 3-Enolpyruvylshikimat-5-Phosphat-Synthase
AroB 3-Dehydroquinat-Synthase
AroC Chorismat-Synthase
AroD 3-Dehydroquinat-Dehydratase
AroE Shikimat-Dehydrogenase
AroF DAHP-Synthase (L-Tyrosin)
AroG DAHP-Synthase (L-Phenylalanin)
AroH DAHP-Synthase (Tryptophan)
AroL Shikimatkinase II
ATP Adenosintriphosphat
bidest bidestilliertes Wasser
BTM Biotrockenmasse
C Carrier
C Kohlenstoff
ca. circa
CINC Costner Industries Nevada Corporation
CoA Coenzym A
D Donator
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DAD Dioden-Array-Detektor
D2EHPA Bis-2-Ethylhexyl-Phosphorsäure
diff. differentiell
DAH(P) 3-Desoxy-D-Arabino-Heptulosonat(-7-Phosphat)
DHQ 3-Dehydroquinat
DHS Dehydroshikimat
DSP Down Stream Processing
E Erwartungswert
e ein
e Abweichungsgröße
E. coli Escherichia coli
E4P Erythrose-4-Phosphat
EPSP 5-Enolpyruvylshikimat-3-Phosphat
F Zufuhr
FADH Flavin-Adenin-Dinucleotid
FDA Fließdiffusions-Analyse
FIA Fließinjektions-Analyse
FID Flammenionisationsdetektor
g Gas
GC Gaschromatographie
Glf Glucose-Facilitator
Glk Glucokinase
HPLC High-performance liquid chromatography
I Gütekriterium
i Komponente
Int. integral
IPTG 1-Isopropyl-β-D-thiogalactosid
k Verteilungskoeffizient
K Gleichgewichtskonstante
K12 E. coli Stamm
L Extraktionssmittel
l leicht
LB Luria-Bertani Medium
LC Liquid Chromatography
max. maximal
MGA Marker of Glucose Accumulation
MS Massenspektrometrie
MV Minimalvarianz
NADH Nicotinamid-Adenin-Dinucleotid
NADPH Nicotinamid-Adenin-Dinucleotidphosphat
NMR Nuclear Magnetic Resonance
NMWC Nominal Molecular Weight Cut-off
NP Nebenprodukt
O organisch
OD Optische Dichte
OLGA OnLine-General-Analyser
OPA ortho-Phthaldialdehyd
org. organisch
OTR Sauerstofftransferrate
P Produkt
PEP Phosphoenolpyruvat
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Pck Pyruvatcarboxykinase
Phe Phenylalanin
PheA Chorismatmustase/Prephenatdehydratase
Pi Phoshat
PID Proportional-Integrativ-Differentiell
pKs Säurenkonstante
pKb Basenkonstante
Ppc Phosphoenolpyruvatcarboxylase
Pps Phosphoenolpyruvatsynthase
Ptac Promotor
PTS Phosphotransferasesystem
Pyk Pyruvatkinase
R Reaktor
R Extraktionsgut
r Gewichtung
REM Raster-Elektronenmikroskop
RP Reversed Phase
S Substrat
s schwer
S3P Shikimat-3-Phosphat
SDS-PAGE Natrium-Dodecylsulfat-Polyacrylamid-Gelelektrophorese
SIA Sequential Injection Analyser
spez. spezifisch
Tkt Transketolase
Tal Transaldolase
TCA Trichloressigsäure
TCS-Zyklus Tricarbonsäure-Zyklus
Tyr L-Tyrosin
TyrA Chorismatmutase/Prephenatdehydrogenase
TyrB Aminotransferase
TyrR L-Tyrosin-Regulon
u Stellgröße
u. a. unter anderem
UV Ultraviolett
vgl. vergleiche
v/v Volumen/Volumen
w Sollwert
wt Wildtyp
w/v Gewicht/Volumen
X Biomasse
y Regelgröße
z Störgröße
Z. mobilis Zymomonas mobilis
z.B. zum Beispiel
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[Bongaerts u. a. 2001] Bongaerts, J. ; Krämer, M. ; Müller, U. ; Raeven, L. ; Wub-

bolts, M.: Metabolic Engineering for Microbial Production of Aromatic Amino
Acids and Derived Compounds. In: Metabolic Engineering 3 (2001), S. 289–300

[Boyadzhiev und Atanassova 1994] Boyadzhiev, L. ; Atanassova, I.: Extraction of phe-
nylalanine from dilute solutions by rotating film pertraction. In: Process Biochemistry

29 (1994), S. 237–243

[Boychyn u. a. 2001] Boychyn, M. ; Yim, S. ; Ayza, S. ; Shamlou, P. ; Blumer, M. ;
More, J. ; Hoare, M.: Characterization of flow intensity in continuous centrifuges
for the development of laboratory mimics. In: Chemical Enginieering Sciences 56
(2001), Nr. 16, S. 4759–4770

[Bradford 1976] Bradford, M.M.: A rapid and sensitive method for the quantification
of microgram quantities of protein utilising the principle of protein-dye binding. In:
Analytical Biochemistry 72 (1976), S. 248–254
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ter Intermediate des Aromatenbiosyntheseweges in rekombinanten Stämmen des Or-
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