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ZUSAMMENFASSUNG - ABSTRACT

Diese Arbeit fasst die integrierte Prozessentwicklung zur fermentativen Produktion von L-
Phenylalanin mit Escherichia coli zusammen. Der Begriff ,,integriert bezeichnet dabei die parallele,
sich gegenseitig beeinflussende, Entwicklung eines Fermentationsprozesses und die Identifikation
eines geeigneten, genetisch verdnderten Produktionsstammes. Zudem beschreibt diese Arbeit die
Integration einer zeitgleich am Institut etablierten Methode zur Aufreinigung der Aminoséure mittels
Reaktiv-Extraktion. ~Zur  Charakterisierung der L-Tyrosinauxotrophen, potentiellen L-
Phenylalaninproduzenten wurde ein hierflir universell einsetzbarer Fermentationsprozess entwickelt.
Dieser zeichnet sich insbesondere durch eine Regelung der Glucose- und L-Tyrosinzufuhr aus. Um
eine optimale Produktion zu gewihrleisten, erwies sich eine limitierte Zugabe der essentiellen
Aminosdure wihrend der Wachstumsphase und ein Glucoseiiberschuss von 5g/l iiber den
Fermentationszeitraum als optimal.

Dieser Prozess war reproduzierbar und in den halbtechnischen MaBstab scale-up fihig. Der Einsatz
der geregelten L-Tyrosinzufuhr erméglichte die Verwendung der fiir L-Tyrosin feedback-sensitiven
DAHP-Synthase (aroF). Durch die Uberexpression dieses nativen Enzyms und der Identifikation
sowie Eliminierung reaktionslimitierender Schritte innerhalb der Aromatenbiosynthese wurde die L-
Phenylalaninproduktion signifikant gesteigert. Zum Ende der Stammentwicklung konnten bei
geschlossener Kohlenstoffbilanz keine Intermediate der Aminosduresynthese mehr nachgewiesen
werden.

Im Verlauf der Stamm- und Prozessentwicklung wurde die Fermentationsdauer, zur Bildung von iiber
30g/1 L-Phenylalanin, von 50h auf 25h halbiert. Die integrale Produktselektivitiat wurde von 16,2% auf
24,4% und die integrale Raum-Zeit-Ausbeute von 0,8g/(1*h) auf 1,2g/(1*h) gesteigert.

Nach einem Scale-up des etablierten Fermentationsprozesses (300L) wurde durch die Integration des
Aufarbeitungsverfahrens L-Phenylalanin simultan abgetrennt und auf iiber 98% aufgereinigt. Durch
die Verringerung der L-Phenylalaninakkumulation konnte die integrale Produktselektivitit von 15%
auf iiber 20% gesteigert werden. Mit der Riickfiihrung des Fermentationsiiberstands in den Bioreaktor,
wurde in dieser Arbeit ein so genannter Hybridprozess geschaffen und dessen Funktionsfihigkeit
erstmals im PilotmaBstab gezeigt.

This work gives a summary of an integrated process development for the production of L-
phenylalanine by Escherichia coli. Hereby, the term ,integrated“ describes the simultaneous
development of the process and of different genetically engineered strains. Furthermore, this work
summarises the results obtained by the integration of a reactive-extraction DSP unit into the
fermentation process. An universal fermentation strategy was developed in order to characterise
potential auxotroph production strains of L-tyrosine. Two closed loop control strategies for glucose
(main carbon source) and L-tyrosine were introduced. To obtain optimal amino acid production, L-
tyrosine accumulation had to be prevented by limited feeding. Nevertheless, optimal growth should be
achieved. Furthermore, an glucose excess of 5g/1 was found to be positive for high production rates.
This process was reproducible and a scale-up to pilot scale was successful. The L-tyrosine feed control
permitted the use of feed-back sensitive DAHP-synthase (aroF). Overexpressing the native enzyme
and further identification and elimination of bottlenecks within the aromatic amino acid pathway lead
to a significant increase in L-phenylalanine production. Fermentation of the final production strain
resulted in the prevention of aromatic amino acid intermediates accumulation.

Genetic engineering as well as process development lead to increasing production rates. Therefore,
the fermentation time to reach more then 30g/l L-phenylalanine was reduced from 50h to 25h. The
integral product yield increased from 16.2% to 24.4% and the integral space time yield from 0.8g/(1*)
to 1.2g/(1*h).

The down stream operation unit was successfully integrated after scale-up to the pilot scale (300L
bioreactor). L-phenylalanine was extracted simultaneously from the fermentation process and
concentrated up to over 98% using only one purification step. Furthermore, the decreasing amino acid
concentration during the fermentation lead to an increase in product yield from 15% to more than
20%. By recirculating the fermentation medium back into the bioreactor, a so-called hybrid process
was established which proved its function for the first time in pilot scale.
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,,Die Wissenschaft braucht Zusammenarbeit,
in der sich das Wissen des einen
durch die Entdeckungen des anderen bereichert*

José Ortega y Gasset

1. EINLEITUNG

Die Biotechnologie ist definitionsgemil die integrierte Anwendung von Naturwissenschaften
und Ingenieurwissenschaften mit dem Ziel, Organismen, Zellen, Teile daraus und molekulare
Analoge technisch zu nutzen [1].

Schon seit fiinf- bis sechstausend Jahren hat der Mensch dieses Arbeitsgebiet erschlossen.
Zunichst wurden die natiirlichen Stoffwechselleistungen von Mikroorganismen zur
Produktion von Nahrungsmitteln wie Bier, Wein, Essig, Joghurt und Kiése genutzt. Anfang
des 20. Jahrhunderts begann die gezielte Produktion von Metaboliten, wie der Citronenséure.
Im Zuge der technischen Entwicklung wurden durch Selektionsdruck und Mutagenese,
Hochleistungsproduktionsstimme erzeugt, jedoch ohne iiber ein fundiertes Verstindnis der
Zellphysiologie und Stoffwechselwege zu verfiigen.

Im Laufe der letzten Jahrzehnte hat insbesondere die Molekulargenetik zu einem immer
groBleren Versténdnis der Zellfunktion gefiihrt. So erdffnen heute moderne Techniken wie
Genomanalyse, Proteindesign oder ,,Metabolic Engineering”, noch vor einigen Jahren
ungeahnte Moglichkeiten, niedermolekulare Substanzen, pharmazeutische Wirkstoffe oder
Proteine, durch Mikroorganismen effektiv herstellen zu kénnen. Durch Umsetzung dieses
Wissens in neue Produkte, ist so in den letzten zehn bis zwanzig Jahren ein neuer
Wirtschaftszweig entstanden.

Ein Teil dieser anwendungsorientierten Wissenschaft befasst sich mit der Herstellung von
niedermolekularen Molekiilen. Hierbei spielt die Produktion von Aminosduren eine
bedeutende Rolle. Im Laufe der Jahre wurden zahlreiche Anwendungsgebiete fiir isolierte
Aminosduren erschlossen, so dass die technische Aminosiduregewinnung heute von
wesentlichem wirtschaftlichem Interesse ist. Neben der Lebensmittelindustrie, werden
groBtechnisch hergestellte Aminosduren heute in der pharmazeutischen und kosmetischen
Industrie, sowie in der Landwirtschaft eingesetzt. Lag die Weltjahresproduktion 1992 bei
800.000 t mit einem Marktwert von umgerechnet 2,4 Mrd. US $ [2], so erreicht heute allein
die jéhrliche Produktion der Aminosduren L-Glutamat und L-Lysin einen Umfang von
1.200.000 t pro Jahr [3].

Die Aminosidure L-Phenylalanin wird zum {iberwiegenden Teil fiir die Produktion des
kiinstlichen Sii3stoffes Aspartam eingesetzt. Mit ungefdahr 10.000 t/a gehort sie zu den
Aminosduren mit einem der groleren Marktvolumen. Aufgrund des wachsenden
StBstoffmarktes ist auch ein steigender Bedarf an L-Phenylalanin zu erwarten [4]. Zur
Herstellung der Aminosdaure wurden anfangs enzymatische Methoden  oder
Ganzzellbiotransformationen eingesetzt. Die kostenintensive Bereitstellung von synthetischen
Vorstufen fiihrte jedoch zur Entwicklung von Fermentationsverfahren mit Uberproduzenten,



die die direkte Produktion von L-Phenylalanin aus Glucose und Ammoniak ermdéglichen
[193].

Die Holland Sweetener Company, ein Joint Venture der niederldndischen DSM und der
japanischen Tosoh, gehort zusammen mit NutraSweet Kelco Company und Ajinimoto zu den
grofiten Aspartamproduzenten der Welt [210]. Das hier angewendete Verfahren basiert auf
der enantioselektiven Kopplung von Z-Aspartat und L-Phenylalanin-methylester. Aufgrund
der Figenschaften des verwendeten Enzyms ist der Einsatz von D/L-Phenylalanin moglich
[94]. Das verbleibende D-Phenylalanin muss anschlieBend racemisiert werden, wodurch
zusitzliche Kosten entstehen. Eine Verwendung von fermentativ hergestelltem L-
Phenylalanin ist daher 6konomisch sinnvoller.

Die Entwicklung eines fermentativen Produktionsverfahrens erfolgt meistens sequentiell.
Zundchst wird der Produktionsstamm gentechnisch hergestellt, anschlieend erfolgt die
Entwicklung des Fermentationsprozesses und die Optimierung der Reaktionsbedingungen.
Zum Abschluss wird ein Verfahren zur Produktabtrennung und -aufreinigung etabliert. Diese
Vorgehensweise fiihrt zu langen Entwicklungszeiten und sehr oft zu nicht optimalen
Gesamtprozessen. Durch  die  parallele  Entwicklung  von  Produktionsstamm,
Fermentationsprozess und Aufarbeitung, kann die Zeit bis zum vollstindigen Prozess
wesentlich verkiirzt, und durch aktive gegenseitige Beeinflussung der Teilbereiche, ein
besseres Gesamtverfahren etabliert werden. Eine solche Entwicklungsstrategie setzt allerdings
ein interdisziplinédres Team und ein hohes Mall an Zusammenarbeit voraus.

Wihrend der fermentativen Herstellung von L-Phenylalanin mit E. coli akkumuliert das
Produkt im Reaktor. Verschiedene Autoren vermuten, dass eine Produktinhibierung durch die
Aminosdure zu einer Reduktion der erreichbaren Raum-Zeit-Ausbeute fiihrt [31]. Arbeiten
zur Analyse dieser Inhibierungen waren bisher nur biochemischer Art in Form von in vifro
Untersuchungen [34]. Bei der fermentativen Herstellung von L-Tryptophan konnte jedoch
eine Produktinhibierung beobachtet werden. Durch Integration eines Aufarbeitungsprozesses
in den Produktionsprozess zur selektiven Abtrennung von L-Phenylalanin, kdnnte eine
Akkumulation vermieden und demzufolge eine hohere Raum-Zeit-Ausbeute erreicht werden.

Im Rahmen des BioRegio-Projektes ,,Mikrobielle Aromatensynthese auf Zuckerbasis* sollte,
ausgehend von einem Escherichia coli Wildtypstamm, unter anderem ein fermentativer
Zugang zu L-Phenylalanin gefunden werden. Ziel war die effiziente Entwicklung eines
Produktionsprozesses - durch parallele Arbeiten - in allen drei Teilen der Verfahrensent-
wicklung. Die Projektpartner waren die Institute fiir Biotechnologie 1 und 2 des Forschungs-
zentrums Jiilich und die DSM-Biotech, ein Tochterunternehmen der holldndischen DSM.

Das Ziel der vorliegenden Arbeit bestand in der Entwicklung des Fermentationsprozesses zur
Herstellung von L-Phenylalanin mit Escherichia coli. Den reaktionstechnischen
Untersuchungen kam eine zentrale Bedeutung zu, da diese Ergebnisse, neben der
verfahrenstechnischen Entwicklung, auch zur Stammentwicklung beitragen sollten.
Vergleichbares galt auch fiir die Entwicklung des Aufarbeitungsprozesses. Hier sollte durch
die Integration der Aufarbeitung in den Fermentationsprozess, ein neuartiger Hybridprozess
entstehen. Dieses Verfahren sollte bis in den industriellen MaBstab scale-up fahig sein.



2. STAND DES WISSENS

2.1. BIOLOGISCHE GRUNDLAGEN

Escherichia coli ist ein umfassend untersuchter Prokaryont. Es zéhlt zu den ersten vollstindig
sequenzierten Organismen. Viele Erkenntnisse iiber genetische und stoffwechselphysio-
logische Vorginge in Prokaryontenzellen wurden durch die Arbeit mit ihm gewonnen. E. coli
ist ein einfach zu kultivierender Organismus mit einem kleinen Genom (~5-10°
Kilobasenpaare) [5].

E. coli ist gram-negativ, peritrich begeilielt, und bildet keine Sporen. Als Darmbewohner
gehort es zur Gruppe der Enterobacteriaceae (lat. ,.enteron®: Darm). Aufgrund begrenzter
Uberlebensfihigkeit auBerhalb des Darmes dient es als Indikator fiir die fikale
Verunreinigung von Wasser [5].

Die Energiegewinnung erfolgt bei E. coli sowohl durch Atmung als auch durch gemischte

Sauregidrung. Das befihigt £. coli zu einer fakultativ anaeroben Lebensweise.

2.1.1. GLUCOSEVERWERTUNG IN ESCHERICHIA COLI

Escherichia coli kann Glucose als Energie- und Kohlenstoffquelle nutzen. Sie wird unter
aeroben Bedingungen zu iiber 70% tiiber den Fructose-1,6-Bis-Phosphat-Weg (FBP-Weg) und
zu fast 30 % iiber den Pentose-Phosphat-Weg (PP-Weg) abgebaut [5]. Der 2-Keto-3-Desoxy-
6-Phosphogluconat-Weg spielt nur eine untergeordnete Rolle.

Der PP-Weg dient der Bereitstellung wichtiger Intermediate, z.B. Ribose-5-Phosphat fiir die
Nucleotidsynthese, Erythrose-4-Phosphat (E4P) fiir die Synthese aromatischer Aminoséuren
und NADPHj; als Reduktionsédquivalent [6].

Der Glucoseabbau iiber den FBP-Weg fiihrt unter aeroben Bedingungen in den
Tricarbonacidzyklus (TCA-Zyklus) (sieche Abbildung 1). Dabei werden ATP und
Reduktionsidquivalente in Form von NADH;, und FADH, gebildet, die in der Atmungskette
zur Bildung von ATP verwendet werden konnen. Die dabei freiwerdenden Elektronen werden
auf Sauerstoff iibertragen. Gebildetes NADPH, findet im anabolischen Stoffwechsel als
Reduktionsmittel Verwendung. Die Glucose wird neben der Oxidation zu CO, im aeroben
Stoffwechsel auch als Kohlenstoffquelle fiir die Synthese von Biomasse und Produkten
verwendet [7].

Neben der Erzeugung von Energie- und Reduktionséquivalenten spielt der TCA-Zyklus auch
eine wichtige Rolle in der Bereitstellung von Vorstufen fiir die Biosynthese. Da ihm dabei die
Intermediate entzogen werden, muss der Zyklus durch anaplerotische Reaktionen wieder
aufgefiillt werden. Die wichtigste anaplerotische Reaktion ist die Carboxylierung von PEP
(Phosphoenolpyruvat) zu Oxalacetat [8].

Escherichia coli ist neben der aeroben Lebensweise auch in der Lage, unter anaeroben
Bedingungen zu leben. Sauerstoff steht den Zellen dann als terminaler Elektronenakzeptor
nicht zur Verfiigung. Bei obligaten Aerobiern kommt die Atmungskette zum Erliegen und die
Zellen sterben ab.
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Abbildung 1: Schema der Glucoseverwertung bei Escherichia coli.

Viele Anaerobier haben durch Girung die Maoglichkeit, organische Substrate zu
Spaltprodukten, CO, und Protonen abzubauen. Die Spaltprodukte dienen als
Elektronenakzeptoren und werden ausgeschieden, Art und Zusammensetzung der
Girprodukte variieren dabei. Escherichia coli scheidet verschiedene Girprodukte aus, z.B.
Acetat, Lactat, Ethanol, Succinat und Formiat [5].

Die Energicausbeute ist unter anaeroben Bedingungen schlechter als bei aeroben
Verhiltnissen. Bei der Veratmung von 1 mol Glucose kann E. coli 26 mol ATP regenerieren,
die Vergidrung von 1 mol Glucose fiihrt, je nach Stoffwechselweg, zu 1 bis 4 mol ATP [5].
Die Organismen reagieren auf Sauerstoffmangel mit einem gesteigerten Substratumsatz, da
fir die Gewinnung einer der Atmung entsprechenden Menge an ATP ein Vielfaches an
Substrat umgesetzt werden muss.

Der Substratumsatz wird auch durch hohe Glucosekonzentrationen bei ausreichender
Sauerstoffversorgung erhoht. Es kommt zu einer Art Uberschussstoffwechsel, dem
sogenannten bakteriellen ,,Crabtree-Effekt®. Diesem liegen keine aktiven
Regulationsmechanismen zugrunde, sondern ein ,,Glucose-Uberschuss-Metabolismus®. Der



Substratiiberschuss fiihrt zu einem so hohen Stofffluss durch den Fructose-1,6-Bis-Phosphat-
Weg, dass die Endprodukte akkumulieren, in Acetat umgewandelt und von der Zelle
ausgeschieden werden. Dieses fiihrt zu einer partiellen aecroben Gérung (vgl. Abbildung 1).
Fiir die Biotechnologie ist die Kenntnis dieser Stoffwechselvorginge von gro3er Bedeutung.
So ist die aerobe Prozessfiihrung und eine geeignete Kontrolle der Glucosekonzentration fiir
die Produktion einer Aminosidure mit Escherichia coli unerlisslich, weil das Substrat beim
Auftreten des ,,Glucose-Uberschuss-Metabolismus® in  unerwiinschte Nebenprodukte
umgewandelt wird. Dadurch sinkt die Produktausbeute und die Aufarbeitung wird
aufwendiger [9, 10, 11].

Neben der Bereitstellung von Sauerstoff, Substrat und Spurenelementen als Cofaktoren, muss
bei vorliegenden Auxotrophien eine Versorgung der Zellen mit entsprechenden Vitaminen

und Aminosduren gewihrleistet werden.

2.1.2. SYNTHESE AROMATISCHER AMINOSAUREN IN ESCHERICHIA COLI
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Abbildung 2: Die Familie der natiirlich vorkommenden aromatischen Aminos&uren.

Zu der Familie der aromatischen Aminosiduren gehoren L-Phenylalanin, L-Tyrosin und
L-Tryptophan. Abbildung 2 zeigt die Struktur der drei Aminosduren. Das Kohlenstoffgeriist
stammt von 2 mol PEP und 1 mol E4P, also Intermediaten der Glycolyse bzw. des PP-Weges
(vgl. Abbildung 1). Bis zum Chorismat ist der Syntheseweg fiir alle drei Aminoséduren gleich
(siche Abbildung 3).

Aus Chorismat wird Prephenat gebildet, wenn L-Phe oder L-Tyrosin hergestellt werden soll.
Fiir die Synthese von L-Tryptophan muss Chorismat zunidchst zu Anthranilat umgewandelt
werden. Die Aminogruppe wird erst im letzten Syntheseschritt auf das Kohlenstoffgeriist
iibertragen [192].

Die Aktivitit einiger Enzyme dieses Stoffwechselwegs ist von der Anwesenheit bestimmter
Metallionen abhédngig. Zum Beispiel bendtigen die L-Phe (aroG), L-Tyrosin (aroF) und L-
Tryptophan (aroH) -spezifischen Isoenzyme der DAHP-Synthase (3-Desoxy-D-Arabino-
Heptulosonat-7-Phosphat-Synthase, siche Abbildung 3) Eisen [12], wi&hrend die
Chorismatsynthase (aroC) durch zu hohe Eisenkonzentrationen inhibiert wird [13]. Die



Aktivitdt der Shikimatkinase II (aroL) ist magnesiumabhéngig [14]. Bei der Fermentation ist

deshalb auf eine geeignete Versorgung mit Spurenelementen zu achten.
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Abbildung 3: Schema der Synthese aromatischer Aminosduren bei E. coli.

Fiir die Zelle ist es energetisch sinnvoll, dhnliche Substanzen iiber die gleichen Synthesewege
herzustellen und nicht alle Enzyme konstitutiv bereitzustellen. Die Existenz von effektiven
Regulationsmechanismen ist unerldsslich, um die Biosynthese an den aktuellen Bedarf der
Zelle anpassen zu kénnen.

Im ersten Schritt der Synthese aromatischer Aminoséuren, der Verkniipfung von PEP und
E4P zu DAHP (3-Desoxy-D-Arabino-Heptulosonat-7-Phosphat), findet eine Regulation der
Enzymaktivitit und Genexpression statt. Fiir die Kondensation zum DAHP stehen drei
isofunktionelle Metalloenzyme zur Verfiigung, die sich in ihrer Struktur unterscheiden. Sie
werden von den Genen arofl, aroG und aroF kodiert (siche Abbildung 3). Die Synthese und



die Aktivitit jedes Enzyms wird hauptsidchlich durch die Konzentration von jeweils einer
aromatischen Aminoséure reguliert. So inhibiert L-Phe die durch aroG kodierte DAHP-
Synthase, wogegen L-Tyrosin spezifisch die DAHP-Synthase, kodiert durch aroF und L-
Tryptophan, spezifisch das durch aroH kodierte Enzym hemmt. Keine Inhibierung ist jedoch
vollstdndig. Wihrend L-Phe und L-Tyrosin die entsprechenden spezifischen Enzyme zu
ungefihr 95 % hemmen, wird die L-Tryptophanspezifische DAHP-Synthase nur zu max. 60
% 1inhibiert [15]. Zudem ist bekannt, dass die L-Tyrosinspezifische DAHP-Synthase auch
durch hohe Konzentrationen an L-Phe gehemmt wird, das L-Phe-spezifische Enzym
wiederum durch L-Tryptophan reguliert wird [16].

Auf der Ebene der Transkription ist die Regulation &dhnlich ausgeprégt. Pittard fasst
zusammen [192], dass die L-Tyrosinspezifische DAHP-Synthase durch die Aktivierung des
fyrR-Regulons, in Anwesenheit von L-Tyrosin- (> 36 mg/l [140]) oder auch sehr hohen L-
Phe-Konzentrationen, reprimiert wird (Expressionrate verringert sich auf ungefihr 2,5 %).
Gleiches gilt fiir die L-Phe-spezifische DAHP-Synthase, nur, dass hier die Regulation
wesentlich schwiicher ausgeprigt ist. Uber eine Repression von aroH ist nichts bekannt.

Der zweite stark regulierte Schritt in der Aromatenbiosynthese, bezogen auf L-Tyrosin und L-
Phe, ist die Umwandlung von Chorismat (siche Abbildung 3). L-Phe hemmt die Chorismat-
Mutase/Prephenatdehydratase (kodiert durch phed), L-Tyrosin inhibiert die Chorismat-
Mutase/Prephenatdehydrogenase, die durch fyr4 kodiert wird [192]. L-Phe kann die erste
Aktivitét des bifunktionalen Enzyms zu maximal 90 %, die zweite Aktivitit zu maximal 55 %
hemmen [17,18]. Auf Ebene der Transkription findet bei diesem Enzym (pheA) keine
Repression statt, sondern eine Regelung der Expressionsrate iiber Attenuation [19].

Eine weitere Regulation der Aromatenbiosynthese findet iiber die Expressionsrate der
Shikimatkinase II, kodiert durch aroL, statt (siche Abbildung 3). Dieses Enzym wird nicht
inhibiert, jedoch erfolgt bei einem Uberschuss an L-Tyrosin oder L-Tryptophan iiber die
Expression des fyrR-Regulons eine Repression der Transkription. Dadurch wird nur ein
Zehntel der normal vorhandenen Enzymmenge gebildet [20]. Vor allem durch diese
Regulationsschritte ist der Organismus in der Lage, das Ausmal} der Chorismatbildung und
die weitere Umwandlung des Chorismats an seinen aktuellen Bedarf an aromatischen
Aminosduren anzupassen [192].

Alle weiteren an der L-Phe-Synthese beteiligten Enzyme im Aromatenbiosyntheseweg
werden weder reprimiert noch reguliert. Thre Expression erfolgt konstitutiv [21]. Trotzdem
konnen auch hier Limitierungen der L-Phe-Synthese hervorgerufen werden. So konnte Ogino
et. al. zeigen [22], dass bei Verwendung eines E. coli Stammes, der iiber eine feedback-
resistente DAHP-Synthase verfiigt, DAHP in den Zellen akkumulierte. Dies ist ein Hinweis,
dass auch die 3-Dehydrochinatsynthase (sieche Abbildung 3), kodiert durch aroB, zum
reaktionslimitierenden Schritt werden kann. Vergleichbares gilt fiir die Chorismatsynthase
(siche Abbildung 3), kodiert durch aroC. Hier konnte gezeigt werden, dass die spezifische
Aktivitdt nur bei 10 - 20 % der Aktivitdt der stromaufwirts liegenden EPSP-Synthase (5-



Enolpyrovylshikimat-3-Phosphat) (aroA4) liegt [23] und somit bei hohen Produktbildungsraten
reaktionslimitierend sein kann.

Die Uberproduktion einer aromatischen Aminoséure in einem Wildstamm von Escherichia
coli ist wegen der Regulationsmechanismen nicht moglich, weil die gebildete Menge an
Aminosdure immer nur dem Bedarf der Zelle entspricht [193]. Die Produktbildungsrate der

Zellen kann aber durch den Einsatz gentechnischer Methoden erhoht werden.

2.1.3. MOGLICHKEITEN DER L-PHENYLALANINSYNTHESE MIT ESCHERICHIA COLI

Verschiedene Autoren fassten zusammen, wie sich mit Hilfe des ,,Metabolic Engineering*
gezielt Informationen, unter Verwendung gentechnischer Methoden, in Mikroorganismen
verdndern lassen, um Produkte mit hoheren Ausbeuten und Raten zu produzieren [24, 25, 26,
27]. Fiir die Synthese aromatischer Aminosduren in Bakterien wie Escherichia coli spielt
dabei der Shikimisidureweg die entscheidende Rolle [192].

Die Aromatenbiosynthese in E. coli ist auf mehreren Ebenen stark reguliert [28, 29, 30, 31,
32]. Der erste Schritt, die Kondensation von E4P und PEP zu DAHP, wird durch Repression
und Feedback-Inhibierung reguliert (vgl. Abschnitt 2.1.2). Verschiedene Autoren, wie Frost
et. al. [33] und Backmann et. al. [34], schlagen die Uberexpression einer deregulierten,
feedback-resistenten Variante der L-Tyrosinspezifischen DAHP-Synthase vor (aroF) (vgl.
Abbildung 3), um diese Reaktion zu deregulieren. Es wird von Backmann et. al. [34] jedoch
darauf hingewiesen, dass bei unphysiologisch hohen Konzentrationen an L-Phe weiterhin eine
Feedback-Inhibierung der DAHP-Synthase auftreten kann.

Der zweite, sowohl durch Feedback-Inhibierung, als auch durch Attenuation auf
Transkriptionsebene regulierte Schritt, ist die Chorismat-Mutase/Prephenatdehydratase (pheA)
(vgl. Abschnitt 2.1.2). Auch hier wird die Uberexpression einer deregulierten Variante
empfohlen [35].

Die Shikimatkinase II wird nur auf der Ebene der Transkription reguliert [20]. Ist die
Aminosiure L-Tyrosin im Uberschuss vorhanden, wird jedoch das fyrR-Regulon exprimiert
[36, 37]. Das gebildete Protein setzt die Expression von arol (vgl. Abschnitt 2.1.2) auf ein
Zehntel der normalen Rate herab [20]. Es wird deshalb auch hier eine Uberexpression des
Gens empfohlen [38].

Alle weiteren Gene der Aromatenbiosynthese, bis hin zum L-Phenylalanin, werden weder
reprimiert noch deren Enzyme inhibiert. Dennoch konnen sie zum limitierenden Schritt der
Produktbildung werden, da auch der natiirlichen Expressionsrate Grenzen obliegt. So wurde
von Frost in mehreren Artikeln beschrieben [39, 40, 41], dass die 3-Dehydroquinatsynthase
(aroB) (vgl. Abbildung 3), bei Deregulation der stromaufwirts lokalisierten DAHP-Synthase,
die notwendige Umsatzgeschwindigkeit nicht mehr erreicht und es zur Akkumulation von
DAHP bzw. DAH kommt [22]. Vergleichbares gilt fiir die EPSP-Synthase (aro4) und die
Chorismatsynthase (aroC) (vgl. Abbildung 3) [30, 34]. Untersuchungen von Frost et. al.
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ergaben [42], dass eine Erhohung der Expressionsrate von aroA, aroB und aroC durch
intrachromosomale Modifikationen zu einer Verdopplung der L-Phe-Ausbeute fiihrten.
Zusammenfassend ergibt sich, dass bis zu sechs Gene der Aromatenbiosynthese dereguliert
bzw. liberexprimiert werden miissen, um einen uneingeschrinkten Stofffluss zu
gewihrleisten. Abbildung 4 gibt einen zusammenfassenden Uberblick iiber die Ansatzpunkte
fiir molekulargenetische Modifikationen.

D-Glucose

Acetat v
L-Phenylalanin

Abbildung 4: Zentralstoffwechsel und Aromatenbiosynthese von Escherichia coli.
Eingezeichnet sind die Gene, an denen das ,,Metabolic Engineering ansetzen kann.

Um die unerwiinschte Produktion der jeweils anderen aromatischen Aminosduren zu
unterdriicken, wurden Gene fiir die spezifischen Schritte der L-Tyrosinsynthese in L-Phe-
Produzenten durch Mutationen oder Deletionen ausgeschaltet, wodurch eine L-
Tyrosinauxotrophie entstand [192]. Der zusitzliche Vorteil dieser L-Tyrosinauxotrophen
Stdmme ist, dass durch Limitierung der L-Tyrosinzufuhr die Biomassebildung gesteuert
werden kann [43].

Neben der Deregulation der Aromatenbiosynthese ist bei der Entwicklung und Optimierung
eines Produktionsstammes zur Herstellung einer aromatischen Aminoséure, der Transport der
Zielsubstanz aus der Zelle wichtig [44]. Ein Transport in die Zelle wurde sowohl fiir L-Phe
[45, 46, 47], als auch fiir L-Tyrosin [48, 49] beschrieben. Ein Transportsystem zur
Aminosduresekretion, wie es zum Beispiel fiir den L-Lysintransport aus Corynebacterium
glutamicum beschrieben wurde [50], konnte fiir L-Phenylalanin bisher nicht nachgewiesen
werden. Einerseits weisen durchgefiihrte Untersuchungen auf einen unspezifischen Export
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durch Diffusion hin [51], andererseits werden Stimme mit einem selektiv verstirkten L-Phe-
Export durch die Membran beschrieben, was auf einen enzymatisch geregelten Export der
Aminosdure deutet [44]. Diese Untersuchungen konnten bisher nicht durch andere Autoren
bestétigt werden [52, 53, 54]. Dennoch wire das Auffinden und die ﬁberexpression eines L-
Phe-Exportsystems ein groB3er Schritt in der Stammentwicklung, wie schon fiir
Corynebacterium glutamicum gezeigt werden konnte [50].

Die Art der Durchfiihrung der gentechnischen Veridnderungen ist ebenfalls von Bedeutung.
Bei der Entwicklung von Produktionsstimmen wurden Gene des Aromatenbiosyntheseweges
zu Genkassetten zusammengefasst und unter die Kontrolle von Fremdpromotoren gestellt.
Dies erlaubt die Expression der betreffenden Gene zum gewiinschten Zeitpunkt (z.B. durch
Zusatz von Induktoren wie IPTG bei lac- und fac-Promotoren). Die Gene wurden dabei auf
einem Plasmid zusammengefasst, wobei dies und der Austausch des Promotors zu einer
hoheren Kopienzahl und héheren Enzymaktivitidten fiihrte [27, 29]. Andererseits fiihrte die
chromosomale Integration von Genkassetten zur Stabilisierung von Expression und
Enzymaktivitit [42].

Neben einem uneingeschrinkten Stofffluss durch die Aromatenbiosynthese, ist die
Bereitstellung von Vorldufermetaboliten von ebenso groBer Bedeutung. Abbildung 3 und
Abbildung 4 fassen zusammen, dass zur Herstellung von 1 mol L-Phe, 2 mol PEP und 1 mol
E4P benétigt werden. Um deren Bereitstellung zu erhdhen, kann an mehreren Stellen des
Zentralstoffwechsels eingegriffen werden.

Phosphoenolpyruvat:

Wie in verschiedenen Arbeiten gezeigt werden konnte, wirkt sich eine vermehrte
Bereitstellung von PEP vorteilhaft auf die Bildung von aromatischen Aminosduren bzw. auf
den Eingangsmetaboliten DAHP aus [77]. Eine Steigerung der PEP-Verfiigbarkeit wurde
durch Ausschaltung der PEP-Carboxylase (kodiert durch ppc; vgl. Abbildung 4), oder der
beiden Pyruvatkinasen (kodiert durch pyk; vgl. Abbildung 4) erreicht [55], d.h., durch eine
,Entkopplung® des Tricarbonsdurezyklusses (vgl. Abbildung 1). Als zweite Moglichkeit
wurde das Recycling von Pyruvat zu PEP durch Steigerung der PEP-Synthaseaktivitit
(kodiert durch pps; vgl. Abbildung 4) beschrieben [26, 56, 57, 58, 59, 60, 61, 62, 63].

Phosphotransferase-System:

In Escherichia coli wird tiber das PEP-abhingige Phospho-Transferase-System (PTS) (kodiert
durch pts; vgl. Abbildung 4) stochiometrisch 1 mol PEP zur Aufnahme und Phosphorylierung
von 1 mol Glucose verbraucht und steht in der Folge nicht mehr der L-Phe-Produktion zur
Verfiigung [55, 64, 65, 66, 67]. Die Auspriagung cines Transportsystems, bei dem Glucose
nach der Aufnahme durch eine ATP-abhiingige Kinase phosphoryliert wird, erspart den PEP-
Verbrauch und erméglicht die Bereitstellung eines hoheren Anteils PEP fiir die Biosynthese
tiber den Aromatenbiosyntheseweg. Verschiedene PTS-negative Stimme wurden beschrieben
(vgl. Abbildung 4), wobei in den meisten Arbeiten die Glucoseaufnahme dadurch wieder
ermoglicht wurde, dass der ATP-abhingige Glucosefacilitator aus Zymomonas mobilis
zusammen mit einer Glucosekinase in die Zelle eingebracht wurde [66, 68, 69, 70, 71, 72].
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Erythrose-4-Phosphat:

Neben der erhohten Bereitstellung von PEP ist auch die vermehrte Bereitstellung von E4P
vorteilhaft (vgl. Abbildung 4) fiir die Bildung von aromatischen Aminosiuren [73, 74]. Eine
erhohte Aktivitit der Transketolase (kodiert durch tkt; vgl. Abbildung 4) bei Uberexpression
des entsprechenden Gens von E. coli, in Kombination mit einer deregulierten DAHP-
Synthase, fiihrte zu einer verbesserten Produktion von L-Phe [75, 76, 77] oder Intermediaten
der Aromatenbiosynthese [78]. Zur weiteren, verbesserten Bereitstellung von E4P fiir die
Aromatenbiosynthese wurde auch die Expression der Transaldolase (kodiert durch fal; vgl.
Abbildung 4) verstirkt und auch hier konnte eine héhere DAHP-Bildung nachgewiesen
werden [26, 79].

2.1.4. STAND DER PROZESSENTWICKLUNG ZUR L-PHENYLALANINPRODUKTION

Die in der Vergangenheit entwickelten Verfahren zur Synthese von L-Phe basierten oft auf
enzymatischen Methoden, wobei u.a. isolierte Enzyme aus Pseudomonas putida [80],
Brevibacterium sp. [81], Rhodococcus sp. M4 [82], Sporosarcina ureae [83] oder Paracoccus
denitrificans [84] verwendet wurden. Ganzzellbiotransformationen von Phenylpyruvat zu L-
Phenylalanin wurden mit ruhenden [85], immobilisierten [86, 87] oder wachsenden E. coli
[88, 89, 90] oder Corynebacterium glutamicum Zellen [91] durchgefiihrt, genauso wie die Co-
Expression von Enzymen in Escherichia coli oder Candida boidinii [92, 93]. Aufgrund der
Kosten fiir die Herstellung der jeweiligen synthetischen Vorstufen, sind heute direkte
Fermentationsverfahren mit L-Phe-Uberproduzenten, ausgehend von Glucose und
Ammoniak, okonomisch sinnvoller [193]. Neben der Okonomie ist ein biotechnisches
Verfahren auch 6kologisch vorteilhaft, da statt Erdol ein erneuerbarer, preiswerter (0,3 €/kg)
Rohstoff in Form von Zucker eingesetzt wird.

O Aspartase )OJ\ N-Protection )OJ\
OH = OH 2 OH
HO —> HO._ -~ - HO. -~ Z-Asp
N M
0 O Prot
1. Coupling (Thermolysin)
2. Deprotection
Z-Asp + o N HN,, Aspartame
H,N ™~
O

rac. Phe-OMe L-Asp-L-Phe-OMe

Abbildung 5: Biokatalytische Schritte zur Herstellung von Aspartam mittels des
chemoenzymatischen ,,Thermolysin-Prozesses“ der Firma HSC (Holland Sweetener
Company) [94].
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Ausnahmen gibt es aber dennoch: Der grofite Anteil des weltweit produzierten L-Phe wird zur
Aspartamproduktion (L-o-Aspartyl-L-Phenylalanin-Methylester) verwendet [4]. Hierfiir wird
von der Firma HSC (Niederlande) ein chemoenzymatisches Verfahren angewandt [94]. Die
Vorstufen Fumarsdure und D-/L-Phenylalanin-Methylester werden chemisch synthetisiert.
Mit dem Enzym Aspartase wird enantioselektiv eine Aminogruppe mit Fumarsdure verkniipft
und Z-Aspartat gebildet. AnschlieBend wird Z-Aspartat mit dem racemischen Gemisch aus
D-/L-Phenylalanin-Methylester verbunden. Diese Reaktion wird von dem Enzym
Thermolysin katalysiert, das selektiv L-Phenylalanin-Methylester mit der a-Carboxyl-Gruppe
des L-Aspartat verbindet und es zu Aspartam umsetzt. Das zuriickbleibende D-Phenylalanin

kann wieder racemisiert und recycelt werden. Abbildung 5 zeigt ein Schema dieser Reaktion.

Die ersten fermentativen Prozesse zur L-Phe-Herstellung wurden fiir verschiedene
Organismen entwickelt, die zum Teil auch genetisch verdndert waren. So wurden u.a.
Corynebacterium glutamicum [95, 96, 97], Brevibacterium lactofermentum [98], Bacillus
subtilis [99], Bacillus flavum [100] oder Escherichia coli [44, 101, 102, 103, 104, 105]
eingesetzt. Entscheidend fiir die Auswahl eines geeigneten Organismus fiir die L-Phe-
Produktion waren jedoch auch hier letztendlich 6konomische Aspekte und die freie
Verfiigbarkeit von Wissen iliber den Organismus. Wie Backman et. al. [34] und Park und
Rogers [106, 107] zusammenfassen und auf Basis des ,,Metabolic Engineering®, unter
Zuhilfenahme von Genom-, Proteom- und Metabolomanalysetechniken, besteht heute das
meiste publizierte Wissen iiber E. coli.

Fiir eine Okonomisch basierte Prozessentwicklung bringt E. coli die Vorteile hoher
Wachstums- und Produktbildungsraten, kombiniert mit hohen Substratausbeuten mit sich.
Zudem ist der Einsatz einfacher, definierter Medienzusammensetzungen moglich, wodurch
die Produktaufreinigung vereinfacht wird. Es wurde deshalb insbesondere in die
Prozessentwicklung zur Produktion von L-Phe mit E. coli viel Arbeit investiert und viele
Ansitze sind bereits patentiert [70, 71, 75, 108, 109, 110].

Forberg et. al. [138, 140] entwickelte unter Einsatz eines rekombinanten L-Tyrosin
auxotrophen E. coli Stammes einen Fed-Batch Prozess, bei dem die Zugabe von Glucose und
L-Tyrosin gesteuert wurde. Nach Limitierung des Wachstums schloss sich unter weiterer
Zugabe von Glucose im limitierenden Bereich, die Produktbildungsphase auf hohem Niveau
mit ruhenden Zellen an. Die Produktbildung startete hier nicht schon wihrend der
Wachstumsphase, da die iiberexprimierte L-Tyrosinspezifische DAHP-Synthase L-
Tyrosinsensitiv war (aroF""). Da L-Tyrosin in der Wachstumsphase teilweise im Uberschuss
vorlag, wurde das Enzym reprimiert. Mit diesem Prozessansatz konnten integrale
Produktselektivititen von bis zu 20 % erreicht werden. Konstantinov et. al. [111, 112, 113,
114] entwickelte eine auf Kalkulation der OUR (Oxygen Uptake Rate) basierende,
modellgestiitzte Regelungsstrategie, die iiber einen parameteradaptiven Regler eine
Glucosekonzentration im limitierenden Bereich einstellte. Durch diese Regelungsstrategie
sollte die Bildung von Nebenprodukten wie Acetat vermieden werden. Mit diesem Prozess
konnten bis zu 46 g/l L-Phenylalanin innerhalb von 48 h produziert werden, wobei eine
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substratbezogene L-Phe-Ausbeute von bis zu 17 % (w/w), bei einer integralen Raum-Zeit-
Ausbeute von 0,85 g/(1*h), erreicht wurden. Als maximale, bisher erreichte L-Phe-Ausbeute
mit einem mehrfach verdnderten E. coli Stamm, wird ein Wert von 20 % (w/w) angegeben
[42, 138].

Der von Takagi et. al. [141] beschriebene Prozess basierte auf der Strategie von Konstantinov
et. al. [113, 114], jedoch verfeinerte er die von der Glucosezufuhr entkoppelte L-
Tyrosinzugabe wihrend der Wachstumsphase und kompensierte durch kontinuierliche
Zugabe geringer Mengen an L-Tyrosin, wihrend der Produktionsphase, den Verbrauch durch
den Erhaltungsstoffwechsel.

Unter Verwendung des temperatursensitiven A-Promotors zur Steuerung der Uberexpression
deregulierter Enzyme des Aromatenbiosyntheseweges konnte durch Aufpridgen periodischer
Temperaturshifts, mit Hilfe eines Wirmeaustauschers im Umlauf eines Bioreaktors, die L-
Phe-Konzentration um 55 % auf 28,5 g/l verbessert werden [115, 116].

Verschiedene Autoren vermuten eine Produktinhibierung durch L-Phe im Produktionsprozess
[31, 103, 114], die durch eine Inhibierung der deregulierten L-Tyrosinspezifischen DAHP-
Synthase bei unphysiologisch hohen L-Phe-Konzentrationen hervorgerufen werden konnte
[34]. Arbeiten zur makrokinetischen Analyse dieser Produktinhibierung, oder zur simultanen
Produktabtrennung bei der fermentativen L-Phe-Produktion zur Vermeidung einer

Akkumulation, sind bisher nicht bekannt.

2.1.4.1.Regelung der Glucose-Zufuhr
Wie schon von vielen Autoren beschrieben wurde, fiihrt bei fast allen E. coli-Prozessen, bei

denen Glucose als Hauptkohlenstoffquelle verwendet wird, ein Substratiiberschuss zur
Bildung von Acetat [117, 118, 119, 120]. Die Akkumulation dieses Nebenprodukts inhibiert
die weitere Produktbildung. Insbesondere bei der industriellen Produktion von
niedermolekularen Substanzen, aber auch bei der Herstellung von Proteinen oder Enzymen
wird dieses Problem aufgrund der Gradientenbildung in groflen Reaktoren noch bedeutsamer
[121, 122, 123].

Die Bildung von Acetat erfolgt, wenn die maximale Oxidationskapazitit der Zellen erreicht
ist. Dies ist der Fall, wenn aufgrund eines Glucoseiiberschusses im Medium die tiber das PTS-
System aufgenommene und im FBP-Weg verstoffwechselte Glucose, nicht in den
abzweigenden Wegen des Zentralstoffwechsel schnell genug ,abflieBen” kann. Die
akkumulierenden Intermediate, insbesondere PEP und Pyruvat, konnen nicht weiter oxidiert
werden und miissen in Form von Acetat in das Medium sekretiert werden.

Um die Bildung von Acetat bei einem E. coli Fermentationsprozess zur L-Phe-Produktion
nach der Wachstumslimitierung durch L-Tyrosin zu vermeiden, wurde die Produktbildung im
Fed-Batch Prozess bei verschiedenen gesteuerten Zulaufraten fiir Glucose untersucht. Es
konnte gezeigt werden, dass die Glucosezufuhr so erfolgen muss, dass eine ausreichende
Substratlimitierung in der Produktionsphase vorhanden ist, um die Bildung von Acetat zu
vermeiden. Auf der anderen Seite muss jedoch eine strenge Glucoselimitierung vermieden
werden, da ansonsten die maximale L-Phe-Produktbildungsrate nicht erreicht wird. Von
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Konstantinov et. al. [124, 125] wurde auf Grundlage dieser Untersuchungen ein auf Basis der
OUR-Berechnung empirisch ermittelter Regelalgorithmus fiir die Glucosezufuhr in der
Produktionsphase der Fermentation eingesetzt. Off-line Analysen ergaben einen sigmoiden
Verlauf der L-Phe-Konzentration im Reaktor. Jedoch fiel die Anndherung des Verlaufs an die
L-Phe-Endkonzentration zusammen mit der Bildung von bis zu 5 g/l Acetat [112, 113, 114].
Diese Konzentration hat, abgesehen von einem Einbruch der Kohlenstoffselektivitit, erste
inhibierende Auswirkungen auf die Zellen [126, 127]. Von den Autoren wurde diese
Anderung des Fermentationsverlaufs als Abbruchkriterium gewertet.

Auch andere Strategien zur Regelung der Glucosezufuhr im limitierenden Bereich, unter
Verwendung empirischer Zusammenhiénge und parameteradaptiver Regler, sind beschrieben
worden [128, 129, 130, 131] und werden in industriecllen Fermentationsprozessen eingesetzt
[122, 123]. Eine weitere Moglichkeit zur Regelung der Glucosezufuhr bildet die direkte
Messung der Konzentration im Bioreaktor. Hierzu wurden verschiedene Systeme beschrieben
[132, 133, 134, 200]. Bei diesen Regelungsansitzen wird jedoch nicht versucht, den
Glucoseverbrauch zu limitieren, sondern unter Verwendung entsprechender Regler eine
moglichst geringe Konzentration im Reaktor einzustellen und konstant zu halten [135, 136,
137].

Uber eine Regelung der Glucosekonzentration im weit iibersittigten Bereich auf konstantem
Niveau mit Hilfe dieser Techniken, unter Einsatz von E. coli, wurde bisher nicht berichtet. In
Bezug auf die Produktion von L-Phe wurden diese Techniken auch zur Regelung geringer
Glucosekonzentrationen nicht eingesetzt.

2.1.4.2 Regelung der L-Tyrosin-Zufuhr

Die Produktion von L-Phe mit E. coli, ausgehend von Glucose und Ammoniak, wurde bisher

in Batch-, Fed-Batch- und kontinuierlichen Ansidtzen untersucht. Es zeigte sich, dass die Art
der aufgezwungenen Wachstumslimitierung von entscheidender Bedeutung fiir die
Selektivitit der L-Phe-Bildung und die Hohe der erreichbaren spezifischen Produktbildungs-
rate ist [102, 103, 106, 108, 138, 139].

Da Uberproduzenten von L-Phe in der Regel L-Tyrosinauxotroph sind, bietet sich eine
Wachstumslimitierung iiber diese Aminosdure an. Mit Hilfe von unterschiedlichen Dosier-
geschwindigkeiten konnte gezeigt werden, dass maximale spezifische Produktbildungsraten
nach L-Tyrosinlimitierung erreichbar sind, wenn zuvor eine maximale Wachstumsrate
eingestellt wurde [138, 139, 140]. Die Wachstumsselektivitit Yxs fiir L-Tyrosin lag dabei bei
36 g Biotrockenmasse pro g L-Tyrosin. Takagi et. al. [141] zeigte zudem, dass bei
kontinuierlicher Zugabe geringer Mengen an L-Tyrosin von 10-20 mg/(1*h) wiahrend der
Produktionsphase (Kompensation des Erhaltungsstoffwechsels), die spezifische L-Phe-
Bildungsrate iiber eine lidngere Fermentationsperiode auf hohem Niveau gehalten werden
konnte. Uber eine Regelung der L-Tyrosinzufuhr wihrend der Wachstumsphase, ist hingegen

nichts bekannt.
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2.2. REAKTIONSTECHNISCHE GRUNDLAGEN

2.2.1. PROZESSFUHRUNG IN BIOREAKTOREN

Bioreaktoren werden beziiglich des Reaktortyps (z.B. Riihrkessel, Séulenreaktor oder
Stromungsrohr) und der Betriebsfiihrung [142] eingeteilt. Die Betriebsfiihrung bestimmt
wesentlich die Zeitprofile der Substrat- und Produktkonzentrationen, die hiufig die Raten
biologischer Reaktionen (Wachstum, Substratverbrauch, Produktbildung) bestimmen. Der in
der vorliegenden Arbeit eingesetzte Reaktortyp wird vereinfachend als idealer Riihrkessel
betrachtet [143]. Eine exakte Charakterisierung des Systems wurde nicht vorgenommen. Fiir
diesen Reaktortyp werden drei allgemeine Betriebsarten unterschieden. Fiir alle Betriebsarten

gilt die allgemeine Bilanzgleichung 2-1:

d\V,- c
% = ‘}m ’ cin - ‘-)()ut ' c()ur i rl ’ VR (2-1 )

r, -V, : Reaktorbezogene Reaktionsrate
(Produktbildungsrate 7t oder Substratverbrauchsrate &)

v, Volumenstrom in den Reaktor
Vo Volumenstrom aus dem Reaktor
Vr: Arbeitsvolumen des Reaktors
c: Konzentration
v, v
in out
[S]in - [S]out,[P]out

N
O

Abbildung 6: Schema eines idealen Riihrreaktors. Die Konzentrationen im Ablauf
entsprechen den Konzentrationen im Reaktor.
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Auf der Basis experimenteller Daten kann unter Verwendung von Gleichung 2-1 die
Reaktionsrate abgeleitet werden. Fiir Umsatzberechnungen in diskontinuierlichen Versuchs-
anordnungen, muss eine Integration vorgenommen werden. In Abbildung 6 ist das Schema
eines idealen Riihrkesselreaktors dargestellt.

In batch- oder satzweisen Verfahren werden alle Substrate vorgelegt, wihrend der
Fermentation werden nur Sauerstoff (bei acroben Prozessen) und Korrekturmittel (Séure,
Lauge, Antischaummittel) zugegeben. Der Prozess wird in der Regel so lange betrieben, bis
ein essentielles Substrat verbraucht ist oder ein gebildetes Produkt inhibierend bzw. toxisch
wirkt. Der Batchprozess zeichnet sich durch einen geringen apparativen Aufwand aus. Fiir ihn
gilt:

c(X.5.P) =f1)

v,

viorm — CONSI.
‘.} = ‘.}oul = O
Diese Verfahrensweise zeichnet sich aus durch:
o zeitverdnderliche Reaktionsbedingungen
o diskontinuierlicher Prozessverlauf

e begrenzte Anlagenverfiigbarkeit durch Riistzeiten

Im Batchansatz reduziert sich Gleichung 2-1 auf:

dc

— =4 2-2

” j (2-2)
da v=0 und Vi = const. ist. Die Volumeninderung durch die Probenahme ist zu

vernachlédssigen, da die Konzentrationsverhiltnisse im Reaktor nicht verdndert werden.

Beim kontinuierlichen Verfahren wird nach der Anwachsphase stindig frisches Medium im
gleichen Mal in den Bioreaktor dosiert wie Fermentationslosung abgezogen wird, so dass ein
FlieBgleichgewicht erreicht wird. Das Wachstum im Chemostaten wird durch die limitierte
Zugabe eines Substrates gesteuert. Im Fliegleichgewichtszustand gilt fiir den kontinuierlich
betriebenen Bioreaktor:

c¢(X,P,S) = const.

Vv,

Ferm

= const.

VY =v __=const.

out

Diese Verfahrensweise zeichnet sich aus durch:
» stationérer Zustand nach Anlaufphase
» konstante Reaktionsbedingungen

» hohe Anlagenverfiigbarkeit
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Im kontinuierlichen Verfahren gilt Gleichung 2-1; vereinfacht heif3t das:

AWy e) e o
dt n out

=v und Vr = const. ist. Verwendet man die Grofe der mittleren Verweilzeit 7

tr -V, (2-3)

davy,6 =v

oul

[h] bzw. die sogenannte Durchflussrate D [h'] ergibt sich:

Def 5
TV,

so erhilt man aus Gleichung 2-3:

dc

—=D(c, —c,)Er 2-5

dt ( in ()ut) i ( )
Fiir den stationdren Fall (dc/dt = 0) lautet somit die Bilanzgleichung des kontinuierlichen
Riihrkessels:

D(Cin - coul = I",. (2_6)
Ist im Fall eines mikrobiellen Wachstumsprozesses in einem kontinuierlichen Riihrkessel

X,, =0, so erhilt man unter Verwendung der Wachstumsrate u die bekannte Beziehung fiir

den Gleichgewichtszustand (Gleichung 2-7), der die Grundlage des sogenannten Chemostat-
betriebs von kontinuierlichen Prozessen bildet:

D=u (2-7)

Die Prozessdauer kann bis zu mehreren Wochen betragen. Den gut definierten,
reproduzierbaren Bedingungen eines funktionierenden Verfahrens stehen oft die Probleme
gegeniiber, die das Erreichen des FlieBgleichgewichts erschweren oder verhindern. Diese
stellen sich unter anderem durch eine falsche Steuerung oder Immobilisierung von Biomasse
an der Reaktorwand dar. Zudem kann es, bedingt durch die Selektion auf Wachstum und
optimale Substratausbeute, zur Anreicherung von Mutanten oder, bei Einsatz von Plasmiden,
zum Verlust dieser kommen [144].

Bei Fermentationen im Zulaufverfahren (engl.: fed-batch) werden nicht alle Substrate im
Bioreaktor vorgelegt, sondern man fiihrt ein oder mehrere Substanzen im Laufe des Prozesses
zu. Diese Zufuhr kann nach einem vorgegebenen Dosierprofil erfolgen oder unter
Einbezichung direkter oder indirekter MessgroBlen geregelt werden. Es wird keine
Fermentationslosung abgezogen. Bei Fermentationen im Zulaufverfahren gilt:

c(X.P)= (1)
VFerm = f(t)

v, =)V, =flo) v =0
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Fiir nutristatische Substratregelung:
c(S)= const.
Diese Verfahrensweise zeichnet sich aus durch:
o verlangerte Wachstum- und Produktionsphase
e hohere Biomasse- und Produktkonzentration
o die Einstellung von Substratkonzentrationen durch Regelung oder Steuerung der
Zulaufraten

Im Zulaufverfahren gilt Gleichung 2-1; mit v =0 ergibt sich:

AV, c,) .
— R R —y .c. *r .V 2-8
dt in in i R ( )

Die Wahl der Betriebsart fiir einen Prozess wird maBigeblich von der Reaktionskinetik
bestimmt. Beispielsweise verzégern katabolitreprimierte Prozesse das Wachstum in einer
satzweisen Fermentation. Der Mehraufwand der Fed-Batch-Fermentation lohnt sich hier, da
durch eine geringe Substratkonzentration im Reaktor eine Verzdgerung des Wachstums
vermieden werden kann [145].

Neben den hier beschriebenen Betriebsarten gibt es noch zahlreiche Spezialanwendungen,

z.B. Bioreaktoren mit Biomasseriickhaltung oder kontinuierliche Kaskaden.

2.2.2. KINETISCHE GROBEN
2.2.2.1.Wachstum

Das mikrobielle Wachstum kann als die Anderung der Biotrockenmassekonzentration {iber
die Zeit beschrieben werden. Das Differential dcy/dt bezogen auf die Biomassekonzentration
ist dann die Wachstumsrate u, also ein MaB fiir das Wachstum.

b 1 de,

c, dt

2.2.2.2.Substratverbrauch und Produktbildung
Analog zur Wachstumsrate beschreiben die auf die Biomassekonzentration bezogenen

Differentiale dcy/dt und dcp/dt die Substratverbrauchsrate ¢ bzw. die Produktbildungsrate 7

b 1 deg

2-10
c, dt ( )

b1 de,
c, dt

(2-11)
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2.2.2.3.0ound CO,

Der Sauerstoffverbrauch und die Kohlendioxidbildung werden iiber die Massenbilanz in der
Gasphase bestimmt. Da die Konzentrationen in der Fliissigphase sehr gering sind, werden sie
vernachldssigt (die CO,-Konzentration ist druck- und pH-abhingig, und kann bei einer
Anderung der Werte zu Fehlern fiihren). Die fiir die Gase iiblichen GroBen OUR (Oxygen
Uptake Rate = Sauerstoffaufnahmerate) und CER (Carbon Evolution Rate =
Kohlendioxidbildungsrate) berechnen sich wie folgt:

Def \'/g . ([02 ]m - [02 ]oul )

OTR = (2-12)
VR

Def v |CO -|CO, |
g Vel 2];,, [co.],) (2-13)
R

Ohne auf die detaillierte Beschreibung des Bilanzraumes einzugehen (siehe hierzu [145]),
lassen sich Gleichung 2-12 und 2-13 zu den Gleichungen 2-14 und 2-15 umformen, die eine
Berechnung durch Prozessgréflen erméglichen. Hierbei wird beriicksichtigt, dass O, bzw.
CO; sowohl in der Zuluft (¢r) als auch in der Abluft (®) enthalten sind:

. (=ve-vs)

v
OUR=—"9—.| V% - et 44 (2-14)
v, 22414 | % (1- Yy Y5, )

ro 1-Y* -Y<
CER=— Vi (Y‘” ( i~ ”’2) Y“] (2-15)

= v, '22’414- 0, m_ o,

2.2.2.4.Selektive Grofen
Als Bindeglied zwischen den Reaktionsthermen (Gleichungen 2-9, 2-10 und 2-11) werden

differentielle Selektivititskoeffizienten definiert, wie den differentiellen substratbezogenen
Biomasseausbeutekoeffizienten Yx;s oder den differentiellen substratbezogenen Produkt-
ausbeutekoeffizienten Yps:

bef dc
= 2-16
= (2-16)
bef de,
e 2-17
PX ch ( )
Def ch
o 2-18
= e (2-18)

Neben der Bestimmung der differentiellen Selektivitit, wird eine integrale Selektivitits-
bestimmung zur Beurteilung des Gesamtprozesses eingesetzt, wie fiir die substratspezifische
Produktbildung:



20

P AP

Yo =—

AS

Dabei wird von ¢ = 0 bis zu einem gewihlten Zeitpunkt (meistens ¢ = f,,4) das iiber den

(2-19)

Zeitraum gebildete Produkt durch die gesamte verbrauchte Substratmenge dividiert.

Neben der Bestimmung der differentiellen Produktivitit, wird eine integrale Produktivitéts-
bestimmung zur Beurteilung des Gesamtprozesses eingesetzt, auch integrale Raum-Zeit-
Ausbeute (RZA) genannt:

Def CP max ¢

RZA ~ — Lo =0 (2-20)

intgr — /
max

Die integrale RZA ist ein Quotient aus Gesamtproduktmenge bezogen auf Prozesszeit und

Reaktorvolumen. Fiir die differentielle Raum-Zeit-Ausbeute gilt:

Def
RZ4,, = %o

& (2-21)

2.2.3. KOHLENSTOFFBILANZ

Massenbilanzen werden oft fiir die Hauptelemente C, H, N, O oder auch P berechnet. Da
Elemente nicht veridndert werden konnen, kann auf die Einfiihrung von Reaktionstermen
verzichtet werden und es ergibt sich fiir die Massenbilanz ein einfaches Schema. Die
Akkumulation im Bioreaktor berechnet sich aus dem Massenfluss in den Bioreaktor,
abziiglich des Massenflusses aus dem Bioreaktor. Ublicherweise wird angegeben, welcher
Anteil des Elementes aus den Edukten in den Produkten wiedergefunden wird. Uber eine
Massenbilanz lassen sich die Exaktheit und die Vollstandigkeit der durchgefiihrten Analysen
tiberpriifen.

Das iiber die Begasung eingetragene CO;, sowie die iiber die wiassrige Phase in der Luft ein-
und ausgetragenen Mengen, werden vernachléssigt. Die integrale Kohlenstoffbilanz ergibt
sich wie folgt:

M ZV [ ]nR(I) + Zvn '[S]nR(/) 'VR(t)
n=l1

[

W, '[X]R(r) R() < ] _

X lende
w, [ ]R(()) R(0) ZV ([ ]nR(()) o+ J’( o Vo )dtﬂ _
Tende m ende
( _[( n(out) vout )dt]_'_zvn( j([P]n(oul) vout )dt }:|
_n= Y
i Tende
Veo, * J([COZ]-‘}g )dt :|
0

(2-22)




21

Mit:

we = Kohlenstoffanteil der Biomasse

Mc = Molmasse des Kohlenstoffs

n = Bezeichnung der Komponente

m = Anzahl der Komponenten

[X1rp = Biomassekonzentration zum Zeitpunkt t

[(X1rw) = Biomassekonzentration zum Zeitpunkt 0

Vi = stochiometrischer Koeffizient des Stoffes n
[Plnre = Konzentration des Produkts n zum Zeitpunkt t
[Plnroy) = Konzentration des Produkts n zum Zeitpunkt O
[Snra = Konzentration des Substrats n zum Zeitpunkt t
[Sr@) = Konzentration des Substrats n zum Zeitpunkt O
[STnin) = Konzentration des Substrats n im Zulauf

[Pl noun = Konzentration des Produkts n im Ablauf
[STncoun = Konzentration des Substrats n im Ablauf

v = Volumenstrom

Die Bilanzen anderer Elemente ergeben sich analog. Fiir die Bilanzierung eines satzweise

gefiihrten Verfahrens mit v, =v,, =0 entfallen alle Terme aus der Gleichung, die den

Volumenstrom des Mediums durch den Reaktor (v ) beinhalten. Fiir einen Prozess im

in? vour

Zulaufverfahren entfallen alle Terme, die einen Abflussvolumenstrom (v_ ) enthalten.

oul

2.3. VERFAHRENSTECHNISCHE GRUNDLAGEN DER MEMBRANFILTRATION

Im weitesten Sinne ist jede Membran ein Filter. Die Trennung erfolgt dadurch, dass
mindestens eine Komponente der zu trennenden Phase die Membran nahezu ungehindert
passieren kann, wihrend andere Komponenten mehr oder weniger stark zuriickgehalten
werden [208]. Durch die auf die Bestandteile der Phasen wirkenden unterschiedlichen
treibenden Krifte, kommt es zu einer Anreicherung von einer oder von mehreren Substanzen
in einer der Phasen [146]. Membrantrennverfahren sind deshalb definiert als Trennungen von
zwei oder mehr gelosten oder ungeldsten Komponenten aus einem Fliissigkeits- oder
Gasstrom [147].

Der Markt fiir Membranmaterial ist in den letzten Jahren stark gestiegen: Wihrend er 1985
noch 1 Mrd. US-$ betrug [146], lautete eine Schitzung allein fiir den US-Markt auf 1,3 Mrd.
US-$ im Jahr 1998. Dieser gliederte sich 1998 wie folgt auf (Abbildung 7):
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Pharmazie/ Medizin

Abbildung 7: Aufteilung des US- Marktes fiir Membranmaterialien 1998; der Gesamtmarkt
betrdgt 1,3 Mrd. US-$ (nach [148]).

Membrantrennverfahren zeichnen sich, im Gegensatz zur herkdmmlichen Filtration, durch
eine Trennung bis in den molekularen Bereich aus und stehen damit in Konkurrenz zu
klassischen Grundoperationen der Verfahrenstechnik wie der Destillation und der Adsorption
[208].

2.3.1. EINTEILUNG DER MEMBRANEN UND MEMBRANTRENNVERFAHREN

Membranen kénnen nach verschiedenen Kriterien eingeteilt werden [147, 208]:

e Herkunft: natiirliche/synthetische Membranen

e  Werkstoff: fliissige/feste Membranen, organische/anorganische Membranen

e Struktur und Morphologie: pordse/nicht-porose Membranen, asymmetrische/symmetri-
sche Membranen

e Wirkungsmechanismen: adsorbierende, diffundierende, ionenaustauschende, osmotische
Membranen

In der Membrantechnik werden groBtenteils feste, synthetische Membranen aus organischen
Polymeren verwendet [208]. Zu den gebrduchlichsten Rohstoffen zdhlen hierbei
Celluloseacetat, Polyamide und Polysulfone.

Technisch relevante, anorganische Membranen bestehen aus Metallen, Kohlenstoff oder
Keramik. Sie sind im Gegensatz zu synthetischen Membranen sehr teuer und tiberwiegend fiir
Mikrofiltrationen, d.h. mit Porengrof3en zwischen 0,8 bis 10 pm, erhiltlich [147, 208].
Symmetrische Membranen zeichnen sich durch definierte Porengrofen aus. Bei der
Auftrennung kénnen Teilchen in die Poren dringen und sie verstopfen, so dass die Standzeiten
der Membranen reduziert werden. Symmetrische Membranen sind nicht fiir den
Ultrafiltrationsbereich geeignet, da sie neben dem schnellen Verstopfen einen zu geringen
Permeatvolumenstrom aufweisen [146, 147].
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Asymmetrische Membranen bestehen aus einer 0,1-0,5 pm dicken Membran, die zur
Stabilisierung auf eine 150-300 pm dicke Stiitzschicht aufgebracht ist. Das Trennvermdgen
der Membran wird dadurch kaum beeinflusst. Durch die diinne Membran kann der Forderung
nach moglichst hohen Permeatfliissen nachgekommen werden, von denen die Kosten fiir
Membransysteme direkt abhidngen [149].

Membran Membran
H'a TR H'a B H"A
A —\ A ﬁ; <
o]
9. .
A AB —>A
a) b)

Abbildung 8: Vereinfachte schematische Darstellung des Stofftransports an einer
synthetischen Membran. a) passiver Transport b) trigergebundener passiver Transport. p:
chemisches Potential. p‘a>n ‘4. (nach [146]).

Membrantrennverfahren werden anhand der Partikel- oder Molekiilgrole, sowie nach dem
Trennprinzip aufgeteilt. Sie decken ein Groflenspektrum von wenigen nm bis mm ab. Die
treibende Kraft fiir den Transport iiber die Membran wird durch einen Gradienten im
chemischen Potential iiber die Membran bewirkt (Abbildung 8) [208].

1T pox) =) (T, p*)+ RTna, (T, p°,x)+V,(p= p°) (2-23)
Mit:
Ui = chemisches Potential der Komponente i [J/mol]
T = Temperatur [°C]
p = Druck [bar]
X; = Molenbruch der Komponente i [-]
,uo, pO = Referenzzustand
R = allgemeine Gaskonstante [J/(mol*K)]
a; = Aktivitdt der Komponente i [-]
17, = partielles molares Volumen der Komponente i [I/mol]

Wie Gleichung 2-23 zeigt (Symbole werden nur hier verwendet und sind nicht in der
Nomenklatur enthalten), kann eine Anderung des chemischen Potentials durch eine
Konzentrations-, Druck- oder Temperaturdifferenz zwischen den, iiber die Membran in
Verbindung stehenden, Phasen entstehen. Kann die zu transportierende Komponente entlang
ithres Gradienten frei durch die Membran diffundieren, so handelt es sich um einen passiven
Transport. Eine andere Moglichkeit ist der trigergebundene, passive Transport, bei dem die
zu transportierende Substanz wéhrend des Transports an eine Membrankomponente gebunden
ist. Hiufig bewirken mehrere Faktoren die Auftrennung: Bei der Ultrafiltration erfolgt sie
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aufgrund der Membranbeschaffenheit, der Partikelgréle und des hydrostatischen Drucks
[146].

Membranen werden zu Modulen mit unterschiedlicher Konfiguration angeordnet.
Unterschieden werden zwei Bauklassen: Schlauch- und Flachmodule (vgl. Abbildung 9).

1) Rohrmodul 2) Hohlfasermodul 3) Plattenmodul 4) Wickelmodul

Abbildung 9: Beispiele fiir Schlauch- (1,2) und Flachmodule (3.4).

Dabei werden folgende Anforderungen an ein Modul gestellt:
e mechanische, chemische, thermische Stabilitit

e kostengiinstige Fertigung

e gute Reinigungsmoglichkeit

e moglichst giinstiges Oberfléichen-/Volumenverhiltnis

Nicht jeder Membran- und Modultyp erfiillt alle Anforderungen gleichermalen. Fiir die
Entwicklung bzw. Optimierung eines Prozesses ist es daher entscheidend, das am besten
geeignete Modul zu identifizieren.

2.3.2. VERGLEICH EINIGER MEMBRAN- UND MODULKONSTRUKTIONEN

Innerhalb der Arbeit von Silberbach [204] sollte ein geeignetes Modul zur
Biomasseriickhaltung ausgewihlt werden. Dabei standen drei Module mit unterschiedlichen
Konstruktionen zur Auswahl:

e cin Hohlfasermodul fiir die Ultrafiltration

e cin Rohrmodul fiir die Ultrafiltration

e cin Rohrmodul fiir die Mikrofiltration

Bei Ultra- sowie Mikrofiltrationen zur Permeatabtrennung ist der Transmembrandruck die
Ursache fiir die Anderung des chemischen Potentials und damit die treibende Kraft des
Verfahrens (vgl. Abbildung 8 und Gleichung 2-23) [146, 208]. Ein Vorteil dieser Verfahren
ist die minimale Veridnderung der Milieuumgebung; da lIonen und niedermolekulare
Substanzen die Membran passieren, bleiben pH-Wert und Ionenstéirke konstant. Da bei relativ
geringem Transmembrandruck gearbeitet wird, ist der Energieeintrag geringer als bei anderen
Membranverfahren [147]. Die Unterschiede zwischen den Filtrationsverfahren sind in Tabelle
1 aufgelistet:
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Tabelle 1: Unterschiede zwischen Mikro- und Ultrafiltration.

Mikrofiltration Ultrafiltration
Trennbereich PartikelgrofBe Molekulargewicht
0,08-10 pm 1-1000 kDa
Transmembrandruck 1 bis 3 bar 1 bis 10 bar
Membranaufbau symmetrisch asymmetrisch
typ. Modulkonstruktionen | Wickel-, Platten-, Rohrmodule Hohlfasermodule
typischer Einsatzbereich Konzentrierung von Fraktionierung und Reinigung
Suspensionen von niedermolekular gelésten
Stoffen und Makromolekiilen

Die Trennbereiche der Verfahren iiberschneiden sich, weil die Abtrennung neben der Grofie
der Komponenten auch durch ihre Gestalt und Wechselwirkungen mit der Membran
beeinflusst wird. Mikrofiltrationsmembranen konnen symmetrisch sein, weil aufgrund der
Porengrofle ein relativ  geringer  Stromungswiderstand auftritt. Dem  erhohten
Stromungswiderstand der Ultrafiltrationsmembranen wird mit sehr diinnen Membranen, in
asymmetrischer Bauweise, entgegengewirkt. Zellen konnen sich in die Poren der
Mikrofiltrationsmembranen einlagern und diese verblocken. Bei Ultrafiltrationsmembranen
ist eine Einlagerung in die sehr viel kleineren Poren weniger leicht moglich.

Tabelle 2: Wesentliche Unterschiede zwischen Hohlfaser- und Rohrmodulen.

Hohlfasermodul Rohrmodul
Struktur selbsttragend Stiitzrohr
Oberfliche: Volumen < 10.000 m?m” < 80 m’m
Druckverlust in Faser hoch gering
Gefahr der Faserverstopfung hoch gering
Stromung laminar turbulent

Aufgrund der Modulkonstruktion (vgl. Tabelle 1) ergibt sich fiir Mikrofiltrationsmembranen
ein ungiinstigeres Oberflichen/Volumen-Verhiltnis, was eine geminderte Filtrationsleistung
mit sich bringt. Weitere Unterschiede zwischen Rohr- und Hohlfasermodulen sind in Tabelle
2 zusammenstellt.

Die beschriebenen Module werden alle im Kreuzstromverfahren (engl.: crossflow-) betrieben.
Der Zulauf stromt parallel an der Membran entlang, das Permeat wird senkrecht zur
Stromungsrichtung durch die Membran gedriickt (vgl. Abbildung 10). Dabei werden Scher-
und Auftriebskréifte an der Membranoberfliche erzeugt, was eine verringerte
Deckschichtbildung durch die Riickdiffusion von Partikeln zur Folge hat [150, 208].
Letztendlich wird dadurch eine Steigerung der Filtrationsleistung erzielt.
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Abbildung 10: Schema der Kreuzstromfiltration.

2.3.3. STOFFTRANSPORT AN DER MEMBRAN

Der wichtigste Parameter fiir die Einschédtzung der Filtrationsleistung ist der Permeatfluss, der
als das auf die Membranfliche bezogene Volumen definiert ist, welches pro Zeiteinheit
abgetrennt werden kann. Die mechanistischen Wirkungsprinzipien sind nicht vollstindig
verstanden. Dadurch wird die Modellierung des Permeatflusses als Funktion der

Betriebsparameter des Systems erschwert [147].
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Abbildung 11: Entwicklung des Permeatflusses wihrend eines Prozesses; dabei sind: TMP:

Transmembrandruck, T: Temperatur, : Uberstromungsgeschwindigkeit; cg: Konzentration
der Komponenten im Zulauf.

Zweil Prozesse bewirken die Reduktion des Permeatflusses wihrend der Filtration (vgl.
Abbildung 11): die Konzentrationspolarisation und das Fouling. Beide werden durch ein
Absetzen von Partikeln an der Membran verursacht.

Unter Konzentrationspolarisation versteht man die Aufkonzentrierung von zuriickgehaltenen
Zulaufkomponenten an der Membran, dadurch bildet sich eine Deckschicht. Ubersteigt die
Konzentration einer Komponente an der Membran die Loslichkeitsgrenze, kristallisiert sie
aus. Die Deckschichtbildung ist reversibel und kann durch eine Anderung der
Betriebsparameter gemindert werden, so dass der Permeatfluss wieder steigt. Fouling ist das
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Ergebnis der Wechselwirkungen zwischen Membran sowie den Komponenten des Zulaufs. Es
ist daher systemabhidngig. Fouling wird bevorzugt durch Proteine, Lipide und
niedermolekulare, hydrophobe Substanzen hervorgerufen [147, 151]. Die Konformation der
Proteine ist vom pH-Wert, der Salzkonzentration und der Ionenstdrke abhéngig. Ein
Bestandteil der bakteriellen Zellwand ist Murein, welches Peptidketten enthilt. Dadurch
konnen Zellen stark zum Fouling einer Membran beitragen. Fouling ist ein irreversibler
Prozess, der urspriingliche Permeatfluss kann nur wieder durch die Reinigung der Membran
erreicht werden [147, 151].

Im idealen Zustand, d.h. bei gleich grolen Poren in der Membran und Vernachldssigbarkeit
von Konzentrationspolarisation und Fouling, beschreibt das Hagen-Poiseuille’sche Gesetz
den Fliissigkeitsstrom in Ultrafiltrationsmodulen (Gleichung 2-24):

4> TMP
J= L (2-24)
32m L
Mit:
J = Permeatfluss [1/(m?*h)]
d; = Kanalinnendurchmesser [m]
n = dynamische Viskositit [Pa*s]
TMP = Transmembrandruck [bar]
L = Modulldnge [m]

Dieses Gesetz zeigt einen linearen Zusammenhang von Permeatfluss ./ und dem angewandten
Transmembrandruck 7MP als treibende Kraft. In experimentellen Ergebnissen ist allerdings
erkennbar, dass J bei hohen 7MP nicht mehr druckabhingig ist, er wird dann vom
Stoffiibergang kontrolliert (vgl. Abbildung 11). Dieser ist von verschiedenen Parametern des
Systems abhiingig.

Membran Gelschicht Grenzschicht Medium

|

i

Permeat -

Abbildung 12: Schema der Konzentrationspolarisation an der Ultrafiltrationsmembran.
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Die einfachste Erkldrung fiir den stoffiibergangskontrollierten, druckunabhingigen
Permeatfluss beruht auf der Film-Theorie (vgl. Abbildung 12). Die geldsten Stoffe des
Zulaufs mit der Konzentration ¢ werden durch Konvektion zur Membran transportiert. Durch
das Riickhalten einiger Zulaufkomponenten, entsteht ein Konzentrationsgradient an der
Membran. Bei hohen Konzentrationen der Komponenten cg, bildet sich eine Gelschicht an
der Membran, deren Sittigung ein Ausfallen der Komponenten zur Folge hat. Der
Konzentrationsgradient bewirkt auBerdem eine Riickdiffusion (Stefan-Strom) in das Medium.
Befinden sich Konvektion und Stefan-Strom der Zulaufkomponenten im Gleichgewicht, sind
die Konzentrationen im Zulauf cF und in der Grenzschicht ¢; konstant. Unter den Annahmen,
dass stationdre Verhiltnisse vorliegen und dass weder membranparallele Konzentrations-
gradienten, noch chemische Reaktionen vorliegen, fiihrt die Integration einer Stoffbilanz iiber
die zulaufseitige Konzentrationsgrenzschicht zur Gleichung 2-25 [208].

(c; —¢p) = exp— J -0, (2-25)
(cp=cp) D

Mit:

copr = Konzentration in Gelschicht, Permeat, Zulauf [g/1]

oG = Grenzschichtdicke der Gelschicht [m]

D = Diffusionskoeffizient [m?/s]

Bei vollstindigem Riickhaltevermdgen der Membran ist die Konzentration der betrachteten
Komponenten im Permeat gleich Null (cp = 0). Der Diffusionskoeffizient D und die
Grenzschichtdicke d; konnen wie in Gleichung 2-26 zum Stoffiibergangskoeffizienten &

zusammengefasst werden.

J=£-ln&=k-lni (2-26)
G Cr Cr
Mit:
k = Stoffiibergangskoeffizient [-]

Die Konzentrationen c¢; und cr kénnen nur durch Variation der physikalisch-chemischen
Eigenschaften der Rohldsung veridndert werden, diese sind bei einem vorgegebenen
Fermentationsverfahren konstant. Eine Verbesserung der Filtrationsleistung kann in diesem
Fall nur durch eine Steigerung des Stoffiibergangskoeffizienten k£ bzw. einer Reduzierung der
Grenzschichtdicke &g erreicht werden (sieche Abschnitt 2.3.3.1).

Die Abschitzung des Stoffiibergangskoeffizienten kann durch dimensionslose Kennzahlen

erfolgen. Es gelten:

konvektiver Stoffiibergang k-4,

Sherwood — Zahl(Sh) = (2-27)

diffusiver Stoffiibergang )
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) innere Reibung v
Schmidt — Zahl(Sc) = —— == (2-28)
diffusiver Stoffiibergang D
. . . a) . d
Reynolds — Zahl(Re) = 'Tragheltslfrafte = - (2-29)
innere Reibung v
Mit:
v = kinematische Viskositit [m?/s]
@ = Uberstromungsgeschwindigkeit [m/s]

Sh, Re und Sc konnen auf der Basis des Stofftransportes folgendermalBlen in Beziehung
gesetzt werden (Gleichung 2-30) [152]:

d 4
Sh = const. - (T’J .Re”-Sc” (2-30)

o, B und ysind prozessspezifische Konstanten. In der Ultrafiltration mit laminarer Stromung,
d.h. mit einer Reynolds- Zahl von < 2300 [152], gilt Gleichung 2-31 [208]:

Sh =1,62-(Re-Sc- %)"’33 (2-31)

Durch Einsetzen der Gleichungen 2-27, 2-28 und 2-29 in Gleichung 2-31 ergibt sich fiir 4:

2-32
d L ( )

2

o D2 0,33
k=162 [ J
Nach Gleichung 2-32 ist der Stoffiibergangskoeffizient nicht primidr von der Viskositit
abhéngig. Allerdings nimmt der Diffusionskoeffizient gemal} der Stokes-Einstein-Beziehung

n- D = const. (2-33)

mit zunehmender Viskositit ab. Die Kombination der Gleichungen 2-32 und 2-33 ergibt, dass

der Stoffiibergangskoeffizient mit steigender Viskositidt abnimmt (Gleichung 2-34).

k ~ 77—(),667 (2_34)

Eine Deckschichtbildung, die eine Verminderung der Porenfliche zur Folge hat, tritt in
nahezu allen Fillen der Ultra- und Mikrofiltration auf. Mikrofiltrationsmembranen kdnnen
durch diese zusitzliche Seclektionsbarriere wie Ultrafiltrationsmembranen wirken [153], bei
der Ultrafiltration kann sich eine virenundurchlissige Schicht bilden [218].

Ein Modell, das sowohl den druckkontrollierten, sowie den stoffiibergangskontrollierten
Bereich der Filtration einschliet, ist das Widerstandsmodell. Demnach gilt eine
Reihenschaltung der auftretenden Widerstande (Gleichung 2-35):
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TMP T'MP

J = =
n. R n, '(RM + R, +RPW)

(2-35)

R ist die Summe des membraneigenen Widerstandes Rj, und der Widerstinde durch die
Gelschicht Rg, und durch die Adsorption von Partikeln an den Porenwinden Rpy [154].
Der Transmembrandruck (7MP) ist folgendermal3en definiert (Gleichung 2-38):

P + P Aus

TMP =~ -P
2

Permeat

(2-36)

Bei der Filtration von reinem Wasser sind R; und Rpy gleich Null. Der membraneigene
Widerstand ist eine Konstante, so dass der Permeatflux nur vom an die Membran angelegten
Transmembrandruck abhéngt. Bei der Filtration einer Fermentationslosung kommt es zu einer
Deckschichtbildung und eventuell zum Membranfouling. Fiir Gleichung 2-35 bedeutet das ein
Ansteigen von R und Rpw, so dass der Transmembrandruck an Einfluss verliert und J
zunehmend von den Transportwiderstinden abhédngig wird.

In der Praxis liegen die Permeatfliisse oft hoher als durch Kalkulation erwartet [147, 149].
Dieses sogenannte ,Flux-Paradoxon* zeigt, dass die hier dargestellten Modelle die
tatsdchlichen Vorginge an der Membran nicht hinreichend beschreiben [147, 149]. In der
Literatur sind eine ganze Reihe von exakteren Modellen zu finden, die aber hiufig nur auf das
jeweils untersuchte System zutreffen [147, 149, 155, 156].

2.3.3.1.Minimierung von Konzentrationspolarisation und Fouling

Um die Filtrationsleistung zu maximieren und die Reinigungskosten zu verringern, miissen
Konzentrationspolarisation und Membranfouling minimiert werden. Die Verringerung der
Zulaufkonzentration c¢r oder der Grenzschichtdicke ¢&; fithren zu einer Reduzierung der

Konzentrationspolarisation. Abbildung 13 zeigt hierzu einige Moglichkeiten.

) verringern

Y Y Y
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Riickdiffusion Mischen senkrecht Membranoberfliche
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erhéhen

Abbildung 13: Schema der Moglichkeiten zur Reduzierung der Grenzschichtdicke (nach
[147, 157, 158]).
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Der Einfluss der Modulgeometrie geht direkt aus Gleichung 2-30 hervor. Die
Temperaturerhohung und die Verringerung von c¢p sind fiir einen bereits optimierten
mikrobiellen Produktionsprozess unerwiinscht. Das Mischen senkrecht zur Membran erfordert
einen hoheren Energieeintrag, sowie einen gesteigerten technischen Aufwand und ist in
Hohlfaser- oder Rohrmodulen mit engem Kanaldurchmesser nicht realisierbar.

Die Methode der Riickspiilung (engl.: backwashing) ist in der Trink- und
Abwassertechnologie zur Erhdhung der Membranstandzeiten etabliert [157, 159]. Durch
kurze Druckimpulse wird das Permeat wieder durch die Membran zuriickgepresst, dadurch
16st sich die Gelschicht. Die Riickspiilung erfordert permeatseitig druckstabile Membranen
und eine vorsichtige Durchfiihrung, weil es sonst zu internen Verblockungen kommen kann
[205, 208]. Der apparative Aufwand kann eine Anwendung in anderen Bereichen der
Biotechnologie unmoglich machen, zumal ein Permeatverlust pro Zeiteinheit einkalkuliert
werden muss [158].

Sowohl die Erhohung der Uberstromungsgeschwindigkeit, als auch das Einpressen von
Luftblasen in die Hohlfasern, bewirkt eine Erhohung der Scherkrifte, die die
Gelschichtbildung reduzieren [155, 157, 158]. Dabei muss eine Schadigung der
Mikroorganismen vermieden werden. Demgegeniiber steht eine Begiinstigung der
Gelschichtbildung aufgrund einer Steigerung des Druckgefilles im Modul, das durch die
Erhohung der Uberstromungsgeschwindigkeit hervorgerufen wird. AuBerdem erfordert diese
Erhohung einen gesteigerten Energieeintrag [208]. Dagegen kann der Energieeintrag durch
den zusitzlichen Luftstrom im Modul bei deutlich gesteigerter Filtrationsleistung gesenkt
werden [157, 158].

Die bisher vorgestellten Mallnahmen eignen sich allerdings nicht, um das Membranfouling zu
verhindern, weil die Wechselwirkungen der Losungsbestandteile stédrker sind als wirkende
Scherraten [151]. Das Fouling ist im wesentlichen von der Konformation der anwesenden
Proteine abhingig [151 157]. Diese kann durch Temperatur- und pH-Anderung oder der
Zugabe von Chelatbildnern variiert werden, allerdings muss mit Einfliissen auf den
mikrobiellen Prozess gerechnet werden. Ein Fouling durch hydrophobe Substanzen kann
durch die Verwendung einer hydrophileren Membran gemindert werden.

2.3.4. EINSATZ VON HOHLFASERMODULEN ZUR ZELLABTRENNUNG

Verfahren zur Abtrennung von zellfreien Fermentationsiiberstinden mittels Keramik- oder
Hohlfaser-Filtrationsmodulen, wurden schon von einigen Autoren beschrieben [153, 154,
155, 158, 201, 208] und in den Abschnitten 2.3 und 4.5 zusammengefasst.
Hohlfaserfiltrationsmodule aus Polysulfon zeichnen sich gegeniiber Keramikmodulen oder
auch Rohrmodulen aus Polysulfon durch im Verhiltnis geringere Volumenstrome und
Energieeintrédge aus [204]. Dies fiihrt zu wesentlich weniger Scherstress fiir die Zellen.
Hohlfasermodule aus Polysulfon hatten jedoch in der Vergangenheit den gravierenden
Nachteil, dass die einzelne Faser aus einer Stiitzschicht bestand, die aus Makrovoids



32

aufgebaut war und auf dessen Oberfldche die Membran aufgetragen wurde [160]. Dieser
Aufbau fiihrte unter anderem bei pulsierenden Druckschwankungen, wie sie Schlauchpumpen
verursachen, zu Defekten an der Membranoberfliche und Phasendurchbriichen von der
Retentat- zur Permeatseite [161, 205]. Diese Hohlfaserfiltrationstechnik war deshalb nur
bedingt einsetzbar. Der wesentliche Unterschied der in dieser Arbeit eingesetzten
Hohlfaserfiltrationsmodul zu  herkommlichen  Ultrafiltrationsmembranen, ist eine
schaumformige Struktur der Stiitzschicht (sieche Abbildung 14), die den Hohlfasern eine hohe
mechanische Stabilitidt verleiht. Durch den schaumférmigen Aufbau der Membranstruktur ist
eine sogenannte ,,Pin-hole-Bildung® (Locher in der Membran, die zu Phasendurchbriichen
fiihren) nicht mehr moglich [160]. Durch weitere Anderungen an der Konstruktion des
Moduls konnte zudem erreicht werden, dass die Module autoklavierbar bzw.
dampfsterilisierbar sind [205].

Abbildung 14: Querschnitt durch einen Kanal des Hohlfasermoduls mit schaumférmiger
Stiitzschicht (42-facheVergroflerung; Schleicher&Schiill).

Verschiedene Publikationen berichten iiber den Einsatz dieser Module in der Biotechnologie,
wie zum Beispiel zur Essigfiltration [162], aber auch zur Separation von Insektenzellen [163]
oder zur Virusfiltration und Separation tierischer Zellen [161]. Auch die Aufkonzentrierung
von Fermentationen der Hefe Pichia pastoris bis zu Zelldichten von 600 g/l Feuchtmasse,
wurde bereits beschrieben [164].

2.4. GRUNDLAGEN DER 'H-NMR

Die Kernresonanz-Spektrometrie (NMR) als strukturanalytisches Hilfsmittel besitzt eine
tiberragende Stellung in der Chemie. Die physikalische Grundlage der NMR ist der
Kernmagnetismus. Die Atomkerne gewisser Elemente wie Wasserstoff ('H), Kohlenstoff



33

(*C) und Phosphor (*'P) besitzen einen Eigendrehimpuls p und damit ein magnetisches
Dipolmoment (Gleichung 2-37).
fa=y-p (2-37)

Mit :

p = Eigendrehimpuls [J/s]

¥ = magnetogyrisches Verhaltnis [rad/Ts]

[l = magnetisches Moment [GyA]
Das magnetogyrische Verhiltnis ¥ ist dabei eine fiir die einzelnen Kernarten charakteristische
Konstante. Die Wechselwirkungen der magnetischen Kernmomente einer Substanz mit einem

dufleren Magnetfeld Bo , fihrt zu einem Kern-Energieniveau-Schema, da sich die

Kernmomente nur in bestimmten Energielagen zum &duBeren Feld ausrichten. Diese

sogenannten Kern-Zeeman-Niveaus haben die Energie (Gleichung 2-38):

E,= -y-P,B, (2-38)

Mit :

b, =Komponentedes Eigendrehimpulsin B,[J /5]

B, = iuBeres Magnetfeld[7]

y = magnetogyrisches Verhéltnis[rad/Ts]

E, = Energiel J ]
Mittels eines Hochfrequenzpulses konnen Ubergiinge zwischen den einzelnen Energieniveaus
induziert werden. Die dabei absorbierte Energie wird als Resonanzsignal dargestellt. Fiir
Kerne in unterschiedlichen Molekiilpositionen werden Resonanzsignale bei verschiedenen

Frequenzen gemessen, da bei konstantem BO der genaue Wert der Energie zwischen den

einzelnen Kernzustdnden von der elektronischen Umgebung des Kerns innerhalb des
Molekiils abhédngt. Durch die Analyse der Signale beziiglich ihrer Frequenzlage, Intensitiit,
Linienformen und Aufspaltung lassen sich schlieBlich chemische Strukturen, sowie deren
rdumliche Anordnung und Dynamik aufkldren [165].

Die exakte Resonanzfrequenz einer bestimmten Kernsorte hingt in charakteristischer Weise

von der Kernumgebung ab. Da sich die effektive Magnetfeldstirke am Kernort vom
Magnetfeld Bo um das induzierte Feld GBU unterscheidet, geht die Abschirmungskonstante o

in die Resonanzbedingungen mit ein (Gleichung 2-39 und 2-40).

B, =B,-0B, (2-39)

Mit:
o = Abschirmungskonstante [-]
EO = dulleres Magnetfeld [7]
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und v= 1 B (1-0) (2-40)
2r

<
I

Resonanzfrequenz[1/s]

B, = homogenes, statisches Magnetfeld [7']
o = Abschirmungskonstante [-]

¥ = magnetogyrisches Verhiltnis[rad/Ts]

Da die Lage der Kernresonanz-Absorption wegen v = f(éo) nicht durch eine absolute Skala

von v oder EU angegeben werden kann, wird die Signallage auf eine Referenzverbindung
bezogen. Bei 'H- und *C-NMR-Spektrometrie wird 3-tri-methylsilyl-propion-2,2,3,3-d-siure
(TSP) hdufig verwendet. Daraus ergibt sich fiir die Differenz der Signallage von untersuchtem
Kern X und TSP folgendes Verhiltnis (Gleichung 2-41):

Av= v(x)—w(TSP)= - AB (2-41)
27

Mit :

v =Resonanzfrequenz [1/s]

B =homogenes, statisches Magnetfeld 7]

¥ = magnetogyrisches Verhiltnis [rad/Ts]

Zur Bestimmung der Signallage definiert man als chemische Verschiebung o [-] des Kernes X
den Zahlenwert (Gleichung 2-42):

st~ 107 = (2-42)
Mit :
o(TSP)=0
Die chemische Verschiebung & ist eine von der Messfrequenz bzw. Magnetfeldstirke
unabhingige, fiir den betrachteten Kern in seiner Umgebung charakteristische Grofle. Da Av
im Vergleich zu v sehr klein ist, wurde der Faktor 10° eingefiihrt. So wird ¢ in ppm
angegeben. Der Umfang der 6-Skala betriigt bei der 'H-NMR etwa 10, bei der ?C-NMR rund
200 ppm. Die Fliche unter der Absorptionskurve eines Kernresonanz-Signals ist ein Mal fiir
die Intensitit der Ubergangs. Die Integration wird vom NMR-Spektrometer in Form von
Stufenkurven geliefert. Bei der lH—NMR—Spektrometrie ist die Intensitédt proportional zu der
Zahl der an dieser Stelle absorbierenden 'H-Kerne des Molekiils.
Die in der Kernresonanz gemessenen Signale zeigen zumeist eine Feinstruktur (Aufspaltung).
Nach der Anzahl der Teilbanden konnen sie als Singulett, Duplett, Triplett oder Multiplett
auftreten. Die Ursache der Aufspaltung liegt in der Wechselwirkung mit den Nachbarkernen,
die ein magnetisches Moment besitzen.
Kernresonanz-Spektren werden in der Analytik zumeist in deuterierten Losungsmitteln
(CDCls, D;0O) aufgenommen. Der Deuterierungsgrad liegt meistens unter 100 %, so dass mit
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Losungsmittelsignalen (z.B. HDO-Signal) gerechnet werden muss. Als Referenzsubstanz zur
Fixierung des Nullpunktes und als interner Standard fiir die Quantifizierung wird
tiblicherweise TSP verwendet.

Y
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Abbildung 15: Schematischer Aufbau eines CW-NMR-Spektrometers.

In Abbildung 15 ist der schematische Aufbau eines Kernresonanz-Spektrometers dargestellt.
Das Probenrohrchen befindet sich bei der Messung in den Polschuhen eines Permanent- oder
Elektromagneten, der ein statisches, homogenes Magnetfeld By erzeugt. Um die horizontalen
Feldinhomogenititen zu vermeiden, rotiert das Probenréhrchen um seine Léngsachse. Die
Kerne werden bei der Messung durch einen Hochfrequenzsender hoher Stabilitit angeregt.
Dabei wird in der senkrecht zur Senderspule und zum Magnetfeld angeordneten
Empféangerspule im Resonanzfall durch die in der Probe bei der Spin-Inversion induzierte
Magnetisierung ein Strom erzeugt. Das verstirkte Signal wird aufgezeichnet.
Die Resonanzbedingungen kénnen auf zwei Arten erfiillt werden:

« bei konstanter Feldstirke By die Frequenz variieren.

« bei konstanter Frequenz das Magnetfeld variieren.

In beiden Fiéllen werden die einzelnen Resonanzen nacheinander durch kontinuierliche
Veridnderung der Resonanzfrequenz bzw. der Feldstirke erfasst. Diese Methode wird als
Continuous-Wave-Technik (CW-Technik) bezeichnet.

Aufgrund der Tatsache, dass die Signale einer Substanz unter gleichen pH-Bedingungen
immer an der gleichen Stelle der ppm-Skala des 'H-NMR-Spektrums auftauchen und die
Anzahl der Protonen durch die Referenzsubstanz bestimmt werden kann, bietet diese Methode
den Vorteil, quantitative Analysen durchfiihren zu konnen, ohne die Reinsubstanz als
Standard zu bendtigen. Zur genauen Identifizierung miissen die Resonanzlagen, die
Signalformen sowie die Kopplungskonstanten der Substanz bekannt sein. AuBerdem ist es
erforderlich, alle Signale der gesuchten Substanz im Spektrum zu finden. Die Moglichkeit,
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dass eine andere Substanz an der gleichen Stelle gleiche Signale aufweist, muss
ausgeschlossen sein. Da alle Intermediate des Aromatenbiosyntheseweges bekannt sind, ist
die Quantifizierung mittels 'H-NMR mdoglich. Eine detaillierte Beschreibung der
theoretischen Grundlagen zur 'H-NMR-Messung ist der Arbeit von Zaja zu entnehmen [166].

2.5. INTEGRATION DER PRODUKTABTRENNUNG

2.5.1. MOTIVATION FUR DEN INTEGRIERTEN ANSATZ

Die Produktion niedermolekularer Metabolite wie Aminosiduren, Vitamine oder Derivate
hiervon durch fermentative Prozesse, wird oft erst Okonomisch sinnvoll, wenn hohe
Produktbildungsraten und Raum-Zeit-Ausbeuten erreicht werden konnen. Insbesondere durch
die heute etablierten, sehr effizienten Techniken der Gentechnik konnen rekombinante
Stamme entwickelt werden, mit denen unter Einsatz entsprechender Prozesstechnik diese
hohen Produktbildungsraten, Substratausbeuten, wie auch Raum-Zeit-Ausbeuten, erreicht
werden. Um den genannten Kriterien zu entsprechen, wird im allgemeinen die Fed-Batch-
Fermentationstechnik eingesetzt (vgl. Abschnitt 2.2.1). Bei diesem Verfahren akkumuliert das
Produkt iiber die Prozesszeit und wird nach Beendigung der Fermentation und Abtrennung
der Zellen aufgereinigt. Bei FEinsatz traditioneller Aufarbeitungsverfahren, wie z.B.
Festbettadsorption oder auch Ionenaustauschchromatographie, sinken die Aufarbeitungs-
kosten mit steigender Produktkonzentration.

Die Produktakkumulation wihrend der Fermentation, kann sich jedoch aufgrund von
stoffwechselphysiologisch bedingten Inhibierungen der Enzymreaktionen negativ auf die
weitere Produktbildung auswirken. Hat das Produkt sogar toxische Eigenschaften, ist oft der
gesamte Fermentationsprozess in Frage gestellt. Hier sind auch der modernen
Molekulargenetik oft Grenzen auferlegt. Um diese negativen Effekte im Vorfeld zu
vermeiden, gibt es aber einen prozesstechnischen Losungsansatz. Uber eine simultane
Produktabtrennung, d.h. durch Integration des Aufarbeitungsprozesses in den
Produktionsprozess, kann das Produkt sofort abgetrennt und damit eine Akkumulation
vermieden werden.

Unter einem integrierten Ansatz wird in der vorliegenden Arbeit eine an den Bioreaktor
gekoppelte und zur Fermentation simultan ablaufende, kontinuierliche Abtrennung des
Produktes (L-Phe) verstanden. Dabei wird iiber einen Umlauf zellfreier und produktreicher
Fermentationsiiberstand entnommen, das Produkt liber einen Aufarbeitungsprozess selektiv
abgetrennt und das produktarme Permeat in einem geschlossenen Kreislauf in den Bioreaktor
zuriickgefiihrt. Durch den integrierten Ansatz wird eine Verbesserung der Wirtschaftlichkeit
des Gesamtprozesses erwartet. Die Griinde hierfiir lassen sich in biologische und technische
Aspekte einteilen.
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Biologische Griinde:

Bei der Aromatenbiosynthese in E. coli handelt es sich um ein hochgradig reguliertes System
[7, 15], wobei insbesondere die von der DAHP-Synthase katalysierte Eingangsreaktion von
zentraler Bedeutung ist (vgl. Abschnitt 2.1.2). Zwar konnte eines der drei hier vorliegenden
Isoenzyme, die L-Tyrosinspezifische DAHP-Synthase, dereguliert werden (vgl. Abschnitt
2.1.4), jedoch fiihren auch unphysiologisch hohe Konzentrationen an L-Phe zu einer
Inhibierung des Enzyms [34, 167]. Weitere Autoren vermuten, dass hohe L-Phe-
Konzentrationen einen insgesamt sich negativ auswirkenden Effekt auf E. co/i haben [31, 103,
114]. Trennt man das produzierte L-Phe durch entsprechende Techniken bereits wihrend der
Fermentation ab, lésst sich dieser negative Effekt vermutlich vermeiden, wie schon fiir andere
Produkte gezeigt werden konnte [168].

Technische Griinde:

Auch technische Aspekte lassen eine integrierte Produktabtrennung interessant erscheinen
[169]. Verschiedene Autoren [170, 171] nennen relevante dkonomische Vorteile durch eine
integrierte Abtrennung des Wertstoffes aus der laufenden Fermentation. Ein wichtiger Aspekt
ist die theoretische Ausbeute von 100 % in der ersten Trennoperation. In vollsténdig
integrierten Ansétzen kann diese Ausbeute erreicht werden, weil die Fermentationslosung im
Kreislauf gefahren und vollstiandig recycelt wird. Des Weiteren konnen vorgelegte Nihrsalze
und Substrate bei selektiver Abtrennung des Produktes und Riickfiihrung des Permeates in
den Fermentationsprozess, weiter genutzt werden. Eine bessere Ausnutzung des
Reaktorvolumens durch die Integration, fiihrt ebenfalls zur Kostenersparnis [172]. Aufgrund
der kontinuierlich betriebenen Aufarbeitung und der im Vergleich zu satzweisen
Aufarbeitungsschritten kleinen Volumenstrome, sollten Investitionskosten eingespart werden
konnen [173, 174].

2.5.2. ANFORDERUNGEN AN DIE PRODUKTABTRENNUNG

Ein Aufarbeitungsverfahren, das in einen Fermentationsprozess integriert wird, sollte
folgende Merkmale aufweisen:

« keine toxischen Effekte auf den Fermentationsprozess

o geringe oder keine Veridnderung der Ionenstirke des Fermentationsiiberstands

o keine Beeinflussung der Mikroorganismen durch eine Gradientenbildung im Umlauf

(pO2, pH)
« moglichst geringe Verluste an vorgelegten Medienbestandteilen (Glucose, Salze)
» selektive Abtrennung des Produkts

» Aufkonzentrierung des Produkts

Verschiedene Aufarbeitungsverfahren wurden auf Basis der definierten Kriterien bewertet
und die Reaktiv-Extraktion, in den Arbeiten von Maal} [218], als aussichtsreichstes Verfahren
ausgewihlt. Bei diesem Aufarbeitungsverfahren handelt es sich um ein Fliissigmembran-
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verfahren. Dabei wird die filtrierte Fermentationslosung in einem geeigneten Kontaktor mit
einer organischen Phase in Kontakt gebracht. Aufgrund des ionischen Charakters des L-Phe,
kann es ohne eine Maskierung der Ladung nicht in die unpolare, organische Phase iibergehen.
In der organischen Phase ist ein Carrier gelost, der als Fliissigionentauscher fungiert und die
Ladung des L-Phe maskiert, so dass es sich in der unpolaren Phase 16sen kann. In einem
zweiten Kontaktor kann das L-Phe durch Gegenionen vom Carrier verdringt werden und in
eine wissrige Phase riickextrahiert werden. Abbildung 16 stellt schematisch die Integration

der Reaktiv-Extraktion in den Fermentationsprozess dar.

| Zuluft

Ultrafiltration

Abbildung 16: Integration der Reaktiv-Extraktion in den Fermentationsprozess [218].

Der Vorteil dieses Verfahrens liegt in der Selektivitit, welche durch die Affinitéit des
aromatischen Rings am L-Phe zu einer organischen Phase und der Ladung des Carriers
erzeugt wird. Durch diese Affinitdt werden mit einer hohen Selektivitiit Ionen extrahiert, die
liber einen aromatischen Rest verfiigen und eine Aminogruppe zur Maskierung besitzen. Der
einstellbare Gradient in Form der Gegenionen ermdoglicht eine Extraktion entgegen des L-
Phe-Gradienten, so dass auch aufkonzentriert werden kann [223]. Ein Nachteil ist die

mogliche Toxizitidt des Carriers auf die Zellen in der Fermentation [175].

2.5.3. REAKTIV-EXTRAKTION IN DER BIOTECHNOLOGIE

Die Gewinnung und Reinigung von fermentativ hergestellten Produkten stellt spezifische
Anforderungen an das Aufarbeitungsverfahren. Die Komponenten liegen in stark verdiinnten
wissrigen Losungen vor und sind oft Temperatur- und pH-sensitiv. Die bei Fermentationen
entstethenden Gemische bestehen meist aus Stoffen mit sehr &hnlichen physikalisch-
chemischen Eigenschaften. Zur Trennung dieser Komponenten stellt die Reaktiv-Extraktion
ein interessantes Werkzeug dar [218].
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Die Reaktiv-Extraktion bietet gegeniiber anderen Trennverfahren, fiir den Einsatz in der

Biotechnologie, einige Vorteile:

e Die Extraktionsausbeute kann wegen der hoheren Verteilungskoeffizienten gegeniiber der
Extraktion erheblich gesteigert werden [176, 177, 178].

e Die selektive Abtrennung stark polarer Carbonsiuren, wie Milchsidure oder Aminosduren,
ist nur durch Reaktiv-Extraktion moglich [177, 178, 179, 180, 181].

e Die Abtrennung von Citronensdure aus Fermentationslosungen, mittels Reaktiv-
Extraktion, wurde von Wieczorek und Brauer beschrieben [182].

e Die reaktive Aufspaltung eines Gemisches von Aminosduren ist wegen der hohen
Selektivitdt der Extraktionsmittel in Verbindung mit der organischen Phase als
Selektionsbarriere moglich [183].

e Die Extraktion von Penicillin kann durch den Einsatz von Reaktivkomponenten vom stark
sauren, in den neutralen pH-Bereich verschoben werden. Dadurch wird die Stabilitéit des
Penicillins erheblich gesteigert [177, 180].

AuBer in den Arbeiten von Wieczorek und Brauer [182] ist es bisher jedoch nicht méglich
gewesen, das Raffinat direkt in den Bioreaktor zuriickzufiihren. Statt dessen wurden
aufwendige Reinigungs- und Regenerationsschritte beschrieben, bevor eine Riickfiihrung
moglich ist.

Auch die nicht integrierte Reaktiv-Extraktion von L-Phe mit der ELM-Technologie
(Emulsion Liquid Membrane) ist bereits in der Literatur beschrieben worden [184, 185, 186,
187, 188]. Dabei wurden sowohl klassische Verfahren, wie eine pulsierte Siebbodenkolonne
[189], als auch membrangestiitzte Techniken [190] eingesetzt. Jedoch waren die
Trennleistungen und erreichten Selektivitdten sehr gering. Die hohe Toxizitdt der in den oben
genannten Arbeiten eingesetzten Carrier auf die Zellen, machen jedoch den Einsatz dieser
Techniken fiir einen industriellen Produktionsprozess unmoglich.
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3. PROBLEMSTELLUNG

Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Entwicklung eines Fermentationsprozesses zur Produktion
von L-Phenylalanin mit Escherichia coli. Parallel zu der Prozessentwicklung werden in enger
Zusammenarbeit von den Projektpartnern im IBT 1 potentielle E. coli Produktionsstimme
entwickelt und im IBT 2 ein Aufarbeitungsverfahren in Form einer Reaktiv-Extraktion
etabliert.

Anschliefend sollen unter Einsatz des entwickelten Fermentationsprozesses verschiedene
Stamme charakterisiert und hinsichtlich der L-Phe-Bildung bewertet werden. Ziel ist die
Identifikation eines geeigneten Produktionsstammes durch Eliminierung reaktionslimitier-
ender Schritte innerhalb der Aromatenbiosynthese. In publizierten Ansidtzen zur Prozess-
entwicklung konnte eine maximale integrale Produktselektivitit von 20 % [140] bei einem
differentiellen Maximum von 23 % erreicht werden. Konstantinov et. al. [114] berichtet liber
einen Prozess, in dem eine maximale differentielle Produktselektivitit von 24 % und eine
integrale Raum-Zeit-Ausbeute von 0,85 g/(1¥h) erreicht wurde. In dieser Fermentation wurden
nach 50 h 46 g/l L-Phe gebildet. Park und Rogers [106] publizierten einen Prozess, in dem
22,4 g/l L-Phe bei einer maximalen Raum-Zeit-Ausbeute von 0,72 g/(I*h) erreicht wurden.
Eine den Arbeiten zugrunde liegende 6konomische Abschétzung [235] fasst zusammen, dass
die fermentative Herstellung von L-Phenylalanin mit dem Erreichen einer Produktselektivitéit
von 35 % und einer Raum-Zeit-Ausbeute von 45 g/(1*d) eine wirtschaftlich relevante
Alternative zur chemischen Synthese darstellt.

AuBerdem soll zum Abschluss der Prozessentwicklung, nach einer MaBstabsvergroferung,
die Reaktiv-Extraktion zur simultanen L-Phe-Abtrennung in den Produktionsprozess
integriert werden. Eine Produktinhibierung durch L-Phe sollte so vermieden und die
Produktselektivitit des Gesamtprozesses erhoht werden.

Basierend auf den zur Entwicklung eines Produktionsprozesses notwendigen Teilbereichen
Stammentwicklung, Fermentation und Aufarbeitung, ergeben sich auch fiir die vorliegende
Arbeit drei Aufgabengebiete:

1. Entwicklung eines Fermentationsprozesses mit dem Ziel, neben einer hohen Raum-
Zeit-Ausbeute, integralen Selektivitit und Konzentration an L-Phe, eine hohe
Reproduzierbarkeit zu gewihrleisten und die Industrierelevanz, durch eine
MaBstabsvergroBBerung, zu zeigen. Zudem muss dieser Prozess so ausgelegt sein, dass
die Fermentation unterschiedlicher, gentechnisch verinderter, potentieller E. coli
Produktionsstimme mdoglich ist. Dadurch soll eine Charakterisierung unter
Vergleichbaren Produktionsbedingungen ermdéglicht werden. Die Stimme konnen sich
unter anderem durch unterschiedliche Wachstums-, Substratverbrauchs- oder Produkt-
bildungsraten voneinander unterscheiden. Unter Verwendung eines synthetischen
Mediums miissen deshalb Strategien entwickelt werden, um die Substrate Glucose und
L-Tyrosin, entsprechend den Bediirfnissen der verschiedenen Stimme, zuzufiihren.
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2.

Unter Verwendung des etablierten Fermentationsprozesses und einer umfangreichen
Analytik, sollen verschiedene E. coli Staimme fermentiert und deren Eignung als
Produktionsstimme beurteilt werden. Da die Stammentwicklung vorerst das Ziel hat,
die Aromatenbiosynthese zu deregulieren (siehe hierzu Abschnitt 2.1.3), liegt der
Schwerpunkt dieser Arbeit in der Identifikation reaktionslimitierender Schritte
innerhalb der Aromatenbiosynthese. Die Ergebnisse sollen der Weiterentwicklung des
Produktionsstammes im IBT 1 dienen.

AuBlerdem sollen mdogliche Nebenprodukte identifiziert und quantifiziert werden.
Nach dem Auffinden der Ursache fiir die Nebenproduktbildung soll deren
Konzentration, durch Veridnderungen der Prozessstrategie, gering gehalten werden.
Nach erfolgreicher Etablierung des Fermentationsprozesses im Pilotmalistab, soll in
diesem MabBstab eine Integration der Reaktiv-Extraktion in den Produktionsprozess
erfolgen. Da fiir dieses Aufarbeitungsverfahren die Bereitstellung von zellfreiem
Fermentationsiiberstand notwendig ist, muss zuvor ein geeignetes Verfahren zur
kontinuierlichen Permeatabtrennung identifiziert und charakterisiert werden.
AnschlieBend sollen die Fermentation, Permeatabtrennung und Reaktiv-Extraktion zu
einem Hybridprozess verbunden, und in einem Demonstrationsversuch die
Auswirkungen der einzelnen Prozessteile aufeinander untersucht werden. Neben den
okonomischen  Vorteilen einer simultan  zur  Produktion  verlaufenden
Produktaufreinigung, soll durch dieses Verfahren, die die weitere L-Phe-Bildung
inhibierende Akkumulation des Produktes verringert, und so ecine hohere
Produktselektivitit erreicht werden.

Die Aufgabenziele gliedern sich im Einzelnen wie folgt:

Prozessentwicklung:

Etablierung einer grundlegenden Fermentationsstrategie im Zulaufverfahren, zur
Produktion von L-Phenylalanin mit £. coli.

Entwurf einer Strategie zur Regelung der Glucosezufuhr innerhalb der Zulaufphase
der Fermentation. Dazu soll im Reaktor die Glucosekonzentration on-line gemessen
und mittels eines modellgestiitzten, adaptiven Reglers, entsprechend dem
Substratverbrauch, nachgefiihrt werden. Durch Einstellung verschiedener Glucose-
konzentrationen sollte der Einfluss verschiedener Substratniveaus auf Produkt- und
Nebenproduktbildung abgeschiitzt werden.

Nach der Identifizierung von Schliisselkomponenten (z.B. L-Tyrosinverbrauch) sollen
diese durch Implementierung weiterer, vom Glucoseverbrauch unabhingiger
Regelungsstrategien, optimal zugefiihrt werden.

Nach der Uberpriifung der Reproduzierbarkeit des entwickelten Prozesses, soll die
Féhigkeit zur Charakterisierung verschiedener Produktionsstimme untersucht werden.
Eine MaBstabsiibertragung in den 300 1 PilotmaBstab soll die Industrierelevanz der
Prozessstrategie zeigen.
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Stammcharakterisierung:

Eine umfangreiche off-line Analytik, sowie die differentielle bzw. integrale
Beschreibung der Kohlenstofffliisse, soll der Einschitzung der Qualitdt neuer
potentieller Produktionsstimme dienen.

Auf Basis des entwickelten Fermentationsprozesses, sollen in der Aromaten-
biosynthese gentechnisch verdnderte Stimme charakterisiert werden. Ziel dieser
Untersuchungen ist die Identifizierung eines Stammes, der, unter Vermeidung von
Nebenprodukten, eine empirisch einzuschitzende, optimale Kombination aus hoher
Raum-Zeit-Ausbeute, integraler Produktselektivitit und Konzentration an L-
Phenylalanin erreichen soll. Diese Arbeiten miissen in enger Zusammenarbeit mit der
Stammentwicklung des IBT 1 stattfinden.

Integrierter Ansaiz:

In Voruntersuchungen miissen die Auswirkungen der Integration der Reaktiv-
Extraktion auf den Fermentationsprozess abgeschitzt werden.

Die Etablierung, Charakterisierung und Mafstabsvergroflerung eines Systems zur
kontinuierlichen Permeatabtrennung soll die Verkniipfung von Fermentation und
Reaktiv-Extraktion zu einem Hybridprozess ermoglichen.

In einem Demonstrationsversuch im Pilotmal3stab soll in enger Zusammenarbeit mit
Maall [218] der Einfluss der integrierten Reaktiv-Extraktion auf den
Fermentationsprozess untersucht werden. Aus zellfreiem Fermentationsiiberstand soll
L-Phenylalanin kontinuierlich und selektiv abgetrennt und das produktarme Permeat
direkt in den Produktionsprozess zurlickgefiihrt werden. Untersucht werden die

Auswirkungen auf den Produktionsverlauf.
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4. MATERIAL UND METHODEN

4.1. MEDIEN UND LOSUNGEN

4.1.1. LB-MEDIUM

Bacto Trypton
Hefe-Extrakt
Natriumchlorid
Agar-Agar (ggf. )
Ampicillin (ggf.)

10 g/l
10 g/l
50¢/
15 g/l
0,1 g/l

Die Substanzen wurden in H>O bidest. gelost und der pH-Wert mit NaOH auf 7,2 eingestellt.

Bei Verwendung in Petrischalen wurde Agar-Agar zugegeben. Das Medium wurde 20 min bei

121 °C autoklaviert. Im Falle der Herstellung von Stammkulturen (LB-Medium) oder der
Untersuchung auf Plasmidstabilitit (LB-Agar), wurde nach dem Abkiihlen auf 60 °C
Ampicillin gegeben. Medium und Agarplatten wurden steril bei 4 °C gelagert.

4.1.2. STAMMLOSUNGEN DER SALZE

MgSO4*7 H,O 300 g/1
CaCL,*2 H,O 15 g/l
KH,PO4 150 g/1
K;HPO4 600 g/1
NaCl 100 g/1
(NH4),SO4 250 g/1
FeSO.,*7 H,O/Na-Citrat 7,5/100 g/1
Vitamin B; (Thiamin*HCI) 7,5 g/l
Glucose 500 g/1
Ampicillin 100 g/1

Die Salze wurden in H,O bidest. geldst und bei Raumtemperatur gelagert. Die Eisensulfat-/

Natriumcitrat-Losung wurde dunkel aufbewahrt, die Thiamin- und die Ampicillinlésung

wurden bei —20 °C verwahrt. Die Glucose wurde autoklaviert und bei Raumtemperatur

gelagert.

4.1.3. SPURENELEMENTESTAMMLOSUNG

Al (SOy4); * 18 H,O 2,0 g/l
CoSO, * 7 H,O 0,75 g/l
CuSO, * 5 H,O 2,5 g/l
H3BO; 0,5 g/l
MnSO, * 1 H,O 24 g/l
Na,MoO, * 2 H,O 3,0¢g/1
NiSO4 * 6 H,O 2,5¢g/l

ZnSO4 * 7 H,O 15 g/l
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Die Salze wurden in H,O bidest. bei pH 1 - 2 geldst (Zugabe von = 30 ml konz. HCI) und bei

Raumtemperatur gelagert.

4.1.4. VORKULTURMEDIUM

Stammldsung

MgSO,*7 H,O
CaCL,*2 H,O

KH,PO,

K>HPO,

NaCl

(NH4)2S04

FeSO4*7 H,O/Na-Citrat
Spurenelementeldsung
Vitamin B (Thiamin*HCI)
L-Tyrosin

Glucose

Ampicillin

Einsatz pro 1 1 Medium  Endkonzentration

[ml/l]
1,0 ml/1
1,0 ml/1
20 ml/
20 ml/
1,0 ml/1
20 ml/I
10 ml/I
1,5 ml/l
1,0 ml/l
10 ml/1
1,0 ml/1

[g/]
0,3 g/l
0,015 g/l
3,0 g/l
12 g/l
0,1 g/l
5,0 g/l
0,075/1,0 g/l
0,0075 g/1
0,08 g/l
5,0 g/1
0,1¢g/1

Bis auf die stark saure Spurenelementeldsung, wurden die Stammldsungen nacheinander in

H,O bidest. gegeben. AnschlieBend wurde die Spurenelementelésung und das ungeloste L-

Tyrosin zugegeben. Um das feste L-Tyrosin zu 16sen, wurde das Medium fiir ungeféhr eine

Stunde geriihrt. Der gepufferte pH-Wert lag bei 7,2. Das Medium wurde in eine zuvor

autoklavierte Vorratsflasche sterilfiltriert, bei 4 °C gelagert und, bei Bedarf, in zuvor

sterilisierte Erlenmeyerkolben umgeftillt.

4.1.5. HAUPTKULTURMEDIUM

Stamml6sung

MgS0,*7 H,O

CaCl,*2 H,O

KH,PO,

NaCl

(NH4)2S04

FeSO4*7 H,O/Na-Citrat
Glucose
Spurenelementeldsung
Ampicillin

Vitamin B (Thiamin*HCI)
L-Tyrosin

Einsatz pro 1 1 Medium

[ml/1]
10 ml/1
1,0 mi/1
20 ml/I
10 ml/1
20 ml/I
15 ml/I
30 ml/l
1,5 mi/l
1,0 mi/1
10 ml/1

Endkonzentration
(/1]
3,0g/1
0,015 g/
3,0 g/l
1,0 g/1
5,0 g/l
0,1125/1,5 g/I
15 g/l
0,1 g/1
0,075 g/
0,3 g/l
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Alle Komponenten wurden in der angegebenen Reihenfolge in H,O bidest. gegeben und nach
Zugabe des festen L-Tyrosin fiir mehrere Stunden unter Riithren gelost. AnschlieBend wurde
das Medium durch ein Mikrofiltrationsmodul (0,2 pm, Satobran, Satorius) in den zuvor
autoklavierten Bioreaktor sterilfiltriert. Der pH-Wert wurde mit Hilfe der pH-Regelung des
Bioreaktors auf 6,5 eingestellt. Die angegebenen Endkonzentrationen beziehen sich auf die
Medienzusammensetzung nach Inokulation der Vorkultur.

4.1.6. ZULAUFMEDIUM 1

Glucose 700 g/1
L-Tyrosin 8,0 g/1

Die Glucose wurde mit H>O bidest. angesetzt und frisch autoklaviert (20 min, 121 °C). Das
feste L-Tyrosin wurde fiir 12 h bei 160 °C hitzeinaktiviert. AnschlieBend wurde das L-
Tyrosin steril in die fliissige Glucoselosung gegeben. Das L-Tyrosin blieb ungelést und
bildete unter Riihren eine Suspension.

4.1.7. ZULAUFMEDIUM GLUCOSE
Glucose 700 g/1

Die Glucose wurde mit H,O bidest. angesetzt und frisch autoklaviert (20 min, 121 °C).
In den Schiittelkolbenexperimenten (vgl. Abschnitt 5.1) wurde eine Losung mit 500 g/l
Glucose verwendet.

4.1.8. ZULAUFMEDIUM L-TYROSIN

L-Tyrosin 25,0 g/1
(NH4)OH-Losung 5 %

H-O bidest. wurde mit 25 % (NH4)OH-Losung versetzt, um anschlieBend das L-Tyrosin darin
zu losen. Die Losung war autosteril und wurde bei 4 °C gelagert.

4.1.9. LAUGE
Fiir die pH-Regelung wurde autosterile eine 25 % (NH4)OH-Losung verwendet.

4.1.10. ANTISCHAUMMITTEL

Eingesetzt wurde unverdiinntes, autoklaviertes (20 min,121 °C) Sigma 289.
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4.1.11. IPTG-LOSUNG
IPTG 200 mM

Die Losung wurde in H,O bidest angesetzt und unsteril bei —20 °C gelagert. Bei Induktion der

Produktion (100 pM Endkonzentration) wurde die Losung iiber einen 0,2 pm Einwegfilter in

den Bioreaktor injiziert.

4.1.12. PROTEINMESSUNG UND DAHP-SYNTHASEAKTIVITATSBESTIMMUNG

Bradford-Reagenz

Coomassie brilliant blue G-250 100 mg/1
Ethanol abs. 50 ml/1
H3PO, 85% 100 ml/1

Das Coomassie blue wurde in Ethanol,, geldst und mit Phosphorsiure versetzt. Das Gemisch
wurde eine Stunde geriihrt, mit H,O bidest. aufgefiillt und durch einen Faltenfilter filtriert.
Die Losung wurde unter Lichtausschluss bei 4 °C gelagert.

Aufschlusspuffer
Phosphoenolpyruvat (PEP) 0,034 g/l
1,3-Bis(tris(hydroxymethyl)-methyl-amino)propan (BTP) 2,72 ¢/l

Die Substanzen wurden in H,O bidest. gel6st und bei 4 °C gelagert.

Losungen zur Photomelrie

1,3-Bis(tris(hydroxymethyl)-methyl-amino)propane (BTP) 27,2 g/l
Phosphoenolpyruvat (PEP) 1,68 g/l
FeSO,* 7 HO 0,28 g/l
Erythrose-4-Phosphat (E4P) 9,9 ¢/l

Von jeder Chemikalie wurde eine den Konzentrationen entsprechende Losung frisch mit H,O
bidest. angesetzt.

4.1.13. FIXIERLOSUNG FUR RASTERELEKTRONENMIKROSKOPIE

Glutardialdehyd 25%.q. 20 ml/1
NaH2P04 4,1 g/l
Na,HPO,4 * H,O 12,5 g/l

Die Substanzen wurden in H,O bidest. gelost. Im Falle der Verwendung als Waschpuffer,

wurde auf die Zugabe von Glutardialdehyd verzichtet.
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4.1.14 PUFFER FUR ON-LINE GLUCOSEANALYSE

NagHPO4 * HQO 8,36 g/]
KH,PO, 2,28 g/l
NaCl 5,84 g/l

Die Substanzen wurden in H,O bidest. gelost. AnschlieBend wurde der pH-Wert auf 7,35 - 7,4
mit HCI eingestellt und 0,1 ml/l TWEEN 20 zugefiigt. Zum Entgasen wurde der Puffer tiber
Nacht bei 80 °C verwahrt und anschlielend bei 4 °C gelagert.

4.2. BIOLOGISCHES SYSTEM

In der vorliegenden Arbeit wurden verschiedene, am Institut fiir Biotechnologie 1 und in
Zusammenarbeit mit der DSM Biotech GmbH, hergestellte, gentechnisch veridnderte Stdmme
verwendet. Die Moglichkeiten der Stammentwicklung mittels des ,,Metabolic Engineering*
mit dem Ziel der Uberproduktion von L-Phe mit E. coli, wurden bereits in Abschnitt 2.1.3
erldutert. Fiir die bisherige Prozess- und Stammentwicklung wurden Stimme verwendet, bei
denen in die Aromatenbiosynthese eingegriffen wurde. Mogliche Veridnderungen im
Glucoseaufnahmesystem oder in Bezug auf eine generelle Verbesserung der Bereitstellung
von Vorldufermetaboliten der Aromatenbiosynthese, werden in der laufenden Arbeit von
Riiffer [191] bearbeitet.

4.2.1. VERWENDETE E. COLI STAMME

Basierend auf E. coli K12 W3110, wurde vom Institut fiir Biotechnologie 1 der genetisch
verdnderte Stamm E. coli 4pF20 entwickelt. Auf diesem Stamm beruht die Entwicklung des
Fermentationsprozesses.

E. coli 4pF20 ist durch eine Deletion des Gens #yrd (Chorismatmutase/
Prephenatdehydrogenase) L-Tyrosinauxotroph (Abbildung 3). fyrd liegt im E. coli
Chromosom benachbart zu den Genen aroF und pheA. Auch diese stark regulierten Gene
(siehe hierzu Abschnitt 2.1.2) wurden deletiert. Der Stamm ist deshalb auch L-Phe-auxotroph.
Zur L-Phe-Produktion wurde in diesen Stamm, der als E. coli 4 bezeichnet wurde, das
Plasmid pF20 transformiert. Das Plasmid basiert auf dem Expressionsvektor pJF119EH und
besitzt eine Ampicillinresistenz als Selektionsmarker. Als Promotor ist ein IPTG-
induzierbarer, synthetischer fac-Promotor enthalten, der glucoseresistent ist. In den Vektor
kloniert sind die Gene aroF"" und pheAﬂ” (fbr: feedback-resistent) (Abbildung 3), die die
stark regulierten Stufen der L-Phe-Produktion deregulieren sollen [192, 193]. Das
gentechnisch verénderte aroP”" kodiert die L-Tyrosinspezifische 3-Desoxy-D-Arabino-
Heptusonat-7-Phosphat-Synthase (DAHP-Synthase) und ist feedback-resistent gegen L-
Tyrosin. Die L-Phe-spezifische DAHP-Synthase, kodiert durch aroG, wurde nicht weiter
verdandert. Das Gen pheAﬂ” kodiert fiir die Chorismatmutase/Prephenatdehydratase und ist
feedback-resistent gegeniiber L-Phe. Durch die Uberexpression der Gene auf einem Vektor,
wurden auch die Regulationsmechanismen auf der Ebene der Transkription ausgeschaltet.
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Die weiteren, in dieser Arbeit eingesetzten Stimme basieren alle auf E. coli 4pF20, d.h., es
wurde immer das Standardplasmid verwendet und Gene zugefiigt oder ausgetauscht. Bei den
zugefiigten Genen handelt es sich wahlweise um aroL” (wt: wildtyp) (kodiert fiir
Shikimatkinase II), aroB"" (kodiert fiir 3-Dehydrochinat-Synthase) und aroF"" (kodiert fiir
DAHP-Synthase) (Abbildung 3). Das L-Tyrosinspezifische Gen aroF, des stark regulierten
ersten Enzyms der Aromatenbiosynthese wurde gentechnisch modifiziert, so dass das Enzym
feedback-resistent gegeniiber L-Tyrosin ist. Das so genannte aroP" wurde in E. coli 4pF20
und 4pF26 tberexprimiert. In E. coli 4pF69, 4pF79 und 4pF81 wurde hingegen das L-
Tyrosinsensitive aroF"" kloniert. Alle anderen, durch diese Gene kodierten Enzyme werden
nicht inhibiert und wurden daher nicht gentechnisch verdndert, sondern als Wildtypgen
tiberexprimiert.

Die einzige Ausnahme bildet E. coli LJ110, bei dem es sich um den E. coli K12 W3110
Basisstamm handelt und E. coli 18, der iiber kein Plasmid verfiigt, dafiir jedoch die Gene
aroF", pheAﬂ’ "und arol”’ zusammen mit dem fac-Promotor, als Kassette chromosomal
integriert, enthélt.

Tabelle 3 gibt einen Uberblick iiber die eingesetzten Stimme:

Tabelle 3: Ubersicht der im LabormaBstab charakterisierten E. coli Stimme.

Bezeichnung: E. coli Name, Genotyp:

LJ110 E. coliK12 W3110

4pF20 LJ110, A(pheA tyrA aroF), pJF119EH aroF™ pheA™ (ampF)

4pF26 LJ110, A(pheA tyrA aroF), pJF119EH aroF™ phe™ arol** (amp®)

4pF69 LJ110, A(pheA tyrA aroF), pJF119EH aroF" pheA™ arol™" (amp"®)

4pF79 LJ110, A(pheA tyrA aroF), pJF119EH aroF" pheA™ aroB" (amp"®)

4pF79pF63 LJ110, A(pheA tyrA aroF) pJF119EH aroF" pheA™ aroB"* (ampF)
pACYCtac arol"* (cam®)

4pF81 LJ110, A(pheA tyrA aroF), pJF119EH aroF" pheA™ aroB"* arol ™
(amp")

18 LJ110, A(pheA tyrA aroF)::(Pic- aroF™ phe™ arol"")

4.2.2. STAMMHALTUNG UND VORKULTIVIERUNG

Fiir die Herstellung von Kryokulturen wurden 100 ml LB-Medium mit 0,1 g/l Ampicillin
angesetzt und von einer Agarplattenkultur beimpft. Die Kultivierung erfolgte in einem
Schiittelinkubator bei 37 °C mit 150 rpm und wurde bei einer optischen Dichte von ungefihr
3,5 beendet (ungefdhr 8 — 10 h). Die Kultur wurde in 100 ml steriles Glycerin gegeben, gut
vermischt, und ungeféhr 1,8 ml in Nalgene® Kryorshrchen abgefiillt. Diese wurden bei —80
°C gelagert.
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Die Anzucht der Vorkulturen erfolgte unter Verwendung von Vorkulturmedium in 1 1
Erlenmeyerkolben mit Schikanen. 250 ml Medium wurde stammabhidngig mit 0,5 bis 1,5 ml
Kryokultur angeimpft und liber Nacht mit 150 rpm bei 37°C inkubiert. Die Anzucht bis zu
einer optischen Dichte von ungefihr 3,0 dauerte 15 - 20 h (stammabhéngig).

Die Einhaltung der maximalen optischen Dichte der Kryo- und Vorkulturen ist notwendig, da
die Zellen ansonsten aufgrund der Nihrstofflimitation die stationdre Wachstumsphase
erreichen. Dies kann in einer Fermentation zu einer Beeintrichtigung von Wachstum und
Produktbildung fiihren.

4.3. OFF-LINE ANALYTIK

4.3.1. GLUCOSE

Die Bestimmung der Glucosekonzentration erfolgte mit einem Accutrend® Teststreifen und
entsprechendem Messgerit. Das auf dem Teststreifen immobilisierte Enzym Glucoseoxidase
wandelt die in der Probe enthaltene Glucose in Gluconolacton um. Das dabei dquimolar frei
werdende H,O; kann amperometrisch gemessen werden.

Der Messbereich des Accutrend® liegt bei 0,1 bis 6,0 g/l. Fermentationsproben wurden
entsprechend ihrer vermeintlichen Konzentration mit 0,9 % NaCl-Losung verdiinnt. Ungefihr
10 pl der Probe wurde auf den Einweg-Teststreifen gegeben. Nach ungefdhr einer Minute

konnte das Ergebnis vom Display abgelesen werden.

4.3.2. OPTISCHE DICHTE

Zur Bestimmung der optischen Dichte (ODgponm), wurden die Proben nach geeigneter
Verdiinnung mit 0,9 % NaCl-Losung in einem Shimadzu UV-160 Zweistrahl-
Spektralphotometer (UV 160, Shimadzu), gegen 0,9 %ige NaCl-Losung, vermessen.
Gemessen wurde die Absorption bei einer Wellenldnge von A = 620 nm. Die Stirke der
Absorption korreliert mit der Zelldichte (Lambert-Beer ‘sches Gesetz).

4.3.3. BIOTROCKENMASSE

Die Messung der Biotrockenmassekonzentration erfolgte durch Filtration von 2,5-10 ml einer
Fermentationsprobe, durch einen getrockneten, vorgewogenen Einweg-Sterilfilter
(Ausschlussgrenze 0,2 pm). AnschlieBend wurde der Filter mit einem entsprechenden
Volumen 0,9 % NaCl-Losung gespiilt. Die Filter wurden im Trockenschrank (80 °C) fiir 24 h
getrocknet. Nach 24 h Abkiihlen im Exsiccator wurden die Filter erneut gewogen und die
Biotrockenmassekonzentration berechnet.
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4.3.4. PLASMIDSTABILITAT

Um die Plasmidstabilitit abzuschitzen, wurden insbesondere fiir die kontinuierlichen
Fermentationen, Proben auf LB-Platten mit und ohne Ampicillin als Selektionsmittel
ausgestrichen. Hierzu wurden Proben mit 0,9 % NaCl-Losung von 107 bis 10” verdiinnt. Von
jeder Verdiinnung wurden zweimal je 100 ul auf LB-Platten mit und ohne Ampicillin
ausgestrichen, fiir 12 h bei 37 °C kultiviert und die gebildeten Kolonien gezidhlt. Aus dem
Verhidltnis der Anzahl der Kolonien auf den Platten, mit/ohne Ampicillin, lie} sich die

prozentuale Plasmidstabilitdt berechnen.

4.3.5. HPLC

Aminosduren im Fermentationsiiberstand

Die Konzentrationen der Aminosduren L-Phe und L-Tyrosin wurden mittels reversed-phase-
HPLC gemessen.

Da sowohl L-Phe, als auch L-Tyrosin, wenn es wihrend der Fermentation in hoheren
Konzentrationen vorliegt, ausfillt, wurden sofort nach der Probenahme 1:10 Verdiinnungen
mit 0,9 % NaCl-Losung vorgenommen. Entsprechend des linearen Messbereiches der HPLC
von 10 - 200 pM wurden verschiedene Verdiinnungen vorgenommen, um sowohl L-Phe, als
auch L-Tyrosin quantifizieren zu konnen. Teilweise wurde mittels dieser Methode auch L-
Alanin, L-Glutamat und Ammonium quantifiziert.

Fir die Messung wurden die Proben in der HPLC mit ortho-Phtaldialdehyd und
Mercaptoethanol derivatisiert und mit einem Gradienten der Puffer A und B eluiert (vgl.
Abschnitt 12.2). Die Analyten wurden an einem Fluoreszenzdetektor gemessen (HPLC-

Geriteparameter in Abschnitt 12.2).

Organische Sduren und Ethanol im Fermentationsiiberstand

Die organischen Sduren Acetat, Citrat, Lactat, Fumarat, Oxoglutarat, Pyruvat und Shikimat
sowie Ethanol wurden mittels Ionenausschlu3-HPLC chromatographisch getrennt und bei
A=215 nm durch einen UV-Detektor photometrisch bestimmt. Die Proben wurden zuvor
geeignet verdiinnt (HPLC-Gerédteparameter in Abschnitt 12.2).

4.3.6. HPLC INTRAZELLULARER METABOLITE

Zur Untersuchung des moglichen, inhibierenden Effektes hoher L-Phe-Konzentrationen auf
die weitere Produktbildung, sollten in kontinuierlich gefiihrten Fermentationen verschiedene
Produktkonzentrationen eingestellt werden (Abschnitt 5.3). In diesen Versuchen sollte zudem
die intrazelluldre L-Phe-Konzentration gemessen werden. Hierfiir wurden bei jedem "steady
state”" drei Proben zu je 5 ml 20 Minuten bei 4 °C und 15000 U/min abzentrifugiert. Der
Uberstand wurde verworfen, das Zellpellet in 5 ml eisgekiihlter 0,9 % NaCl-Losung
resuspendiert und erneut abzentrifugiert. AnschlieBend wurde das Zellpellet mit 2 ml 34,75
%iger HC1O, versetzt und resuspendiert [194]. Nach Zentrifugation, wurde der Uberstand mit
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I ml 5 M K,COs-Losung neutralisiert. Ausgefallenes KClO4 wurde durch Zentrifugation
entfernt. Der Uberstand wurde bei —18 °C gelagert und zur Quantifizierung mittels HPLC
geeignet verdiinnt.

In Verbindung mit der Messung der Zellzahl und ZellgroBenverteilung (Abschnitt 4.3.10),
sollte die intrazellulidre L-Phe-Konzentration bestimmt werden. Da bei der Berechnung des
Zellvolumens (Gleichung 4-1) auch Zellmembranen enthalten sind, ist die Berechung der
intrazelluldren L-Phe-Konzentration entsprechend fehlerbehaftet.

Zellvolumenanteil[-| = Zellzahl lml - J - mittleres Zellvolumen[ml ] 4-1)

zellint ernl — Phe|g /1]= L — Phe [g /1] Zellvolumenanteil[-| (4-2)

{Jberstand

4.3.7. PROTEINBESTIMMUNG

Die Bestimmung der Proteinkonzentration im Fermentationsiiberstand, erfolgte durch den
Bradfordtest [195]. Dabei binden die y-Aminogruppen der Proteine ionisch an den Farbstoff
Coomassie Brilliant Blue. Die dadurch bewirkte Verschiebung des Absorptionsmaximums
des Farbstoffs, kann photometrisch bei A = 570 nm gemessen werden. Sie korreliert mit dem
Gesamtproteingehalt der Probe.

Fir die Erstellung der Kalibrierreihe wurde Rinderserumalbumin, Fraktion V, in
Konzentrationen zwischen 5-50 mg/l verwendet. Die photometrische Messung der Proben,
wurde in einem Zweistrahl-Spektralphotometer (UV-160, Shimadzu) gegen H,O
durchgefiihrt. Zu 990 ul Bradfordtestlosung wurden in eine Quarzglaskiivette 10 pl des
Zellextraktes gegeben und eine Minute bei 37 °C inkubiert. AnschlieBend wurde das
Absorptionsmaximum der Losung im Spektralphotometer gemessen.

Die Bestimmung der Proteinkonzentration wurde fiir die Messung der spezifischen
Enzymaktivitit benotigt, die auf die Gesamtproteinkonzentration bezogen wurde.

4.3.8. DAHP-SYNTHASEAKTIVITAT

Bei der DAHP-Synthase handelt es sich um das erste Enzym der Aromatenbiosynthese,
welches auf verschiedenen Ebenen stark reguliert wird (Abschnitt 2.1.2). Da es fiir einige
Aspekte der vorliegenden Arbeit wichtig war, die Aktivitit dieses entscheidenden Enzyms
unter verschiedenen Versuchsbedingungen zu kennen, wurden Enzymaktivititstests
durchgefiihrt [196]. Hierzu wurden wéhrend der Probenahme 5,0 ml Probe abzentrifugiert,
der Uberstand verworfen, und das so erhaltene Zellpellet dreimal mit 0,9 %iger NaCl-Losung
gewaschen. Die so erhaltenen Zellpellets wurden bis zur weiteren Untersuchung bei —18 °C
gelagert.

Zur Bestimmung der Enzymaktivitdit mussten die Zellpellets zundchst mit je 1,0 ml
Aufschlusspuffer (Abschnitt 4.1.12) versetzt und sechsmal im 30 s Intervall mit einer
Ultraschallsonde aufgeschlossen werden. Zwischen den Behandlungen wurde eine Pause von
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30 s eingelegt, um eine zu starke Erwidrmung zu vermeiden. Nach dem Aufschluss wurden die
Proben eine Stunde bei 4 °C und 15.300 U/min zentrifugiert, um Zelltrimmer zu entfernen.
Zu 50 ul Zellextrakt in einer Quarzglaskiivette, wurden 500 ul BTP-Losung, 10 ul Eisen-(II)-
Losung, 50 ul PEP-Losung und 360 ul H,O bidest. gegeben.

Die zeitliche Anderung der Extinktion wurde mit einem Spektrophotometer (DU 640,
Beckmann) aufgezeichnet.

Nach der Hilfte der Zeit wurden 30 pl E4P-Losung hinzugefiigt, um die Enzymreaktion zu
induzieren und wiederum die zeitliche Anderung der Extinktion gemessen. Gleichung 4-3

wurde zur Berechnung der Aktivitit verwendet:

Akiivita[uy = 24/min 7 (4-3)
ev-d
Mit:
AA/min = Anderung der Absorption pro Minute des Hauptlaufes,
korrigiert um den Wert des Vorlaufes
V = Anfangsreaktionsvolumen
€ =28800 [M'cm™]
d = Breite des Strahlengangs [cm]
A = Probenvolumen [pl]
Aktivitét [U] = 1 Unit [pmol min’l] ist die Menge Substrat, die ein Enzym in

einer Minute umsetzt
Die Steigung des Vorlaufs (ohne E4P), wurde von der Steigung des Hauptlaufs (mit E4P)

abgezogen. Zur Bestimmung der spezifischen Aktivitit, musste der erhaltene Wert auf die
Proteinkonzentration in der Probe bezogen werden (Gleichung 4-4).

-_° (4-4)

m g Protein

Das Ergebnis hat die Einheit U/mg und bezeichnet die Menge an Substrat in pmol, die pro

spez

Minute, bezogen auf ein mg Gesamtprotein, umgesetzt wurde.

4.3.9. RASTER-ELEKTRONEN-MIKROSKOPIE

Zur detaillierten Untersuchung der Zellmorphologie, wurde bei der Durchfiihrung der
kontinuierlichen Experimente, die Raster-Elektronen-Mikroskopie angewandt. 500 pl der
Fermentationsprobe wurden durch einen Celluloseacetatfilter filtriert und die anhaftenden
Zellen mit Filter - erschiitterungsfrei - fiir 12 Stunden in Fixierlosung gelegt. Der so
behandelte Filter wurde anschlieBend vorsichtig mit Pufferlésung gewaschen und fiir jeweils
zwel Stunden nacheinander in 40 %, 60 %, 80 %, 100 % Aceton /H,O bidest. eingelegt. Die
so entwisserten Zellen wurden, bis zur weiteren Probenvorbereitung, bei 4 °C in Aceton
gelagert.

Die gesammelten Proben wurden in einem Bal-Tek CPDO030 (Critical Point Dryer) mit
flissigem CO, am kritischen Punkt getrocknet und nach dem Aufbringen auf einen
Objektriger sofort im Bal-Tek MEDO020 mit einer Goldschicht belegt (vergoldet). Die Dicke
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der Beschichtung wurde wihrend des Vorganges von einem MESO10 der Firma Bal-Tek
kontrolliert. Von den so vorbereiteten Proben wurden mit dem Rasterelektronenmikroskop
(JEOL JSM-6300F, Beschleunigerspannung 5kV) Bilder angefertigt. Die Bilddaten wurden
elektronisch gespeichert.

4.3.10. ZELLZAHL UND ZELLGROBENVERTEILUNG

Mit dem CASY®1 (Cell Counter and Analyser System 1), wurden Anzahl und Volumen-
verteilung der Zellen in einer Fermentationsprobe gemessen. Das Gerdt misst die
Leittdhigkeit. Hierzu werden die Zellen in einem schwachen Elektrolyten suspendiert und mit
konstanter Stromungsgeschwindigkeit durch eine Kapillare definierter Geometrie gesaugt.
Wihrend der Messung wird liber zwei Platinelektroden eine Spannung an die Kapillarstrecke
angelegt. Die elektrolytgefiillte Kapillare stellt einen definierten elektrischen Widerstand dar.
Beim Durchtritt durch die Kapillare verdringen die Zellen eine ihrem Volumen entsprechende
Menge der Elektrolytlosung, es kommt zu einer Verringerung der Leitfihigkeit entlang der
Kapillarstrecke. Diese ist das MaB fiir das Volumen der Zellen. Uber eine Pulsflichenanalyse
wird das Messsignal vom Gerit ausgewertet. Mit der verwendeten Kapillare konnten Partikel
mit einer GroBe von 0,1 - 5,0 pm erfasst werden.

Zur Messung wurde zunichst eine Verdiinnung von 1:10 000 pro OD der Fermentationsprobe
mit dem Elektrolyten CASYTON (vgl. Abschnitt 12.1) hergestellt. Von dieser Verdiinnung
wurden mehrere Proben von je 10 ml gemessen und gemittelt. Aus diesen Daten liel} sich das
Zellvolumen pro ml Fermentationsprobe berechnen. Neben der Zellzahl und
GroBenverteilung, ist dieser Wert fiir die Berechnung der intrazelluldren L-Phe-Konzentration
entscheidend (Abschnitt 4.3.6).

4.3.11. 'H-NMR EXTRAZELLULARER METABOLITE

Die 'H-NMR-Analytik wurde an einem mit Puls-Fourier-Transform-Technik ausgestatteten
NMR-Spektrometer durchgefiihrt. Die Betriebsfrequenz des Spektrometers betrug 300 MHz.
Im Rahmen der Etablierung der 1H—NMR—Analytik wurden Versuche zur Probenvorbereitung,
der Standardlésung, der Quantifizierbarkeit, der Reproduzierbarkeit, der Bestimmung der
Nachweisgrenze, der Empfindlichkeit und des Linearitdtsbereichs durchgefiihrt [166].

Fiir die Messungen mittels der 'H-NMR-Analytik wurde als Losungsmittel D,O verwendet.
Als Referenzverbindung und fiir die Quantifizierung, wurde der Losung 3-Trimethyl-Silyl-
Propion-2,2,3,3-d-sdure (TSP) zugefiigt. Das TSP-Signal trat als Singulett auf und entsprach
neun Protonen pro Molekiil. Fiir die Auswertung wurde die Fliche unter dem Signal
integriert. AnschlieBend wurden die restlichen Signale des Spektrums integriert und auf die

Integralfldache des TSP-Signals bezogen. Die Auswertung erfolgte nach Gleichung 4-5:

¢(X) = Integralfliche (X) - Verdiinnungsfaktor - ¢ (TSP) 4-5)
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Diese Arbeiten wurden von Zaja im Rahmen einer Diplomarbeit bearbeitet [166]. Die
Methode lieB3 eine Quantifizierung der gemessenen Substanzen mit einer Nachweisgrenze von
0,5 bis 1,0 g/l zu und war reproduzierbar [166]. Die Fermentationsiiberstinde mussten nach
der entwickelten Methode aufbereitet und gemessen werden. Von den Fermentations-
tiberstinden wurden jeweils 400 pl entnommen, zwei Stunden in der Vakuumzentrifuge
getrocknet und anschlieBend in 800 ul, einer Losung aus 4 mM TSP in D,O, geldst. Die
Probenlésung wurde in Messrohrchen umgefiillt und mittels 'H-NMR-Spektrometrie mit 96
Scans, bei einer Betriebsfrequenz von 300 MHz, analysiert.

Die fiir die Auswertung der Daten bendtigten Referenzspektren der Intermediate, wurden mit
der Reinsubstanz erstellt. Da manche der zu untersuchenden Substanzen kommerziell nicht
erhiltlich waren, wurden die Daten iiber die Kopplungen, die Resonanzlagen und die

Signalformen aus der Literatur [197, 198, 199] entnommen.

4.4. ON-LINE ANALYTIK

4.4.1. pH-WERT

Zur Messung des pH-Wertes wurde eine Gel-pH-Elektrode verwendet, die nach Kalibrierung
(Zwei-Punkt-Kalibrierung bei pH 4,01 und 7,0) mit dem Bioreaktor sterilisiert werden
musste. Der gemessene pH-Wert wurde iiber einen Messverstirker an die Prozesssteuerung
tibertragen und vom Prozessrechner aufgezeichnet. Ein integrierter PID-Regler steuerte eine
Schlauchpumpe an und fiihrte bei einem Abfall des pH-Wertes 25 %ige Ammoniakldsung zu.
Eine Sdurezugabe war bei dieser Prozessfiihrung nicht notwendig.

4.4.2. SAUERSTOFFPARTIALDRUCK

Zur Messung der Gelostsauerstoffkonzentration wurde eine pO,-Elektrode verwendet, die vor
der Kalibrierung gemeinsam mit dem Bioreaktor sterilisiert werden musste. Die Kalibrierung
erfolgte im Fall einer Standardfermentation bei 37,0 °C, 1000 rpm und 0,4 bar Uberdruck, bei
einer Begasung von 1 vvm. Fiir den Abgleich des Nullpunktes wurde mit Stickstoff begast.
Die Einstellung der maximalen Sauerstoffsittigung erfolgte mit Raumluft. Der gemessene
pO2-Wert wurde iiber einen Messverstirker an die Prozesssteuerung iibertragen und vom

Prozessrechner aufgezeichnet.

4.4.3. DRUCK, TEMPERATUR, BEGASUNG

Die Prozessparameter wurden durch entsprechende Elektroden gemessen. Eine Kalibrierung
zu Versuchsbeginn war nicht notwendig. Die gemessenen Werte wurden liber Messverstirker
an die Prozesssteuerung iibertragen und vom Prozessrechner aufgezeichnet. Integrierte PID-
Regler stellten konstante Werte ein.
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4.4.4. CO, UND O;IM ABGAS

Die prozentualen Anteile beider Gase wurden in einem Teilstrom der Abluft bestimmt. Das
Gerdt zur Abgasanalyse arbeitete nach zwei Messprinzipien. CO, wurde durch
Nahinfrarotabsorption, O, paramagnetisch gemessen. In das Gerdt war eine Pumpe integriert,
durch die ein konstanter Gasstrom von 1 1/min eingestellt wurde.

Die Kalibrierung erfolgte am vorbereiteten Bioreaktor, vor dem Inokulieren. Fiir den
Nullabgleich wurde mit Stickstoff begast. Die Kalibrierung des O,-Setpoints wurde mit
Raumluft (20,9 %), die des CO,-Setpoints mit Kalibriergas (10 %) durchgefiihrt.

4.4.5. GLUCOSE

Die semi-kontinuierliche Messung der Glucosekonzentration im Bioreaktor hatte das Ziel, das
Substratniveau durch entsprechende Mess- und Regelungstechnik (Abschnitt 5.4.3 und 5.4.1)
nach Beendigung der Batchphase konstant zu halten.

Der Anschluss eines Umlaufs und die Integration eines Filtrationsmoduls (siehe hierzu
Abschnitt  5.4.2), ermoglichten die kontinuierliche Bereitstellung von zellfreiem
Fermentationsiiberstand (Permeat). Das Permeat wurde am Verteiler (Manifold), eines auf
SIA-Technik (Sequential Injection Analyser) basierenden OnLine Glucose Analyser (OLGA)
vorbeigefiihrt [200]. In Intervallen von ungefiahr 120 s wurde aus dem Permeatstrom eine 10
pul Probe entnommen und die Glucosekonzentration bestimmt. Abbildung 17 stellt den
schematischen Aufbau des Analysegerites dar.

MeBzellen

Abfall

Laufpuffer

@— Propanol

Probe

Manifold

(v( v

Kal 1 Kal 2

Abbildung 17: Fliebild der OLGA (IBA GmbH, Géttingen).
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Zur Konzentrationsbestimmung wurde in die Messkiivette des Gerétes, vor jedem Versuch,
ein frischer Biosensor eingesetzt. Das auf dem Biosensor immobilisierte Enzym
Glucoseoxidase wandelt die in der Probe enthaltene Glucose in Gluconolacton um. Das dabei
dquimolar frei werdende H,O,, kann amperometrisch gemessen werden. Uber einen
Messverstidrker wurde das Signal an einen OLGA eigenen PC (OLGA spezifische Software
unter Windows 3.1.) weitergeleitet und dort ausgewertet. Die Auswertung erfolgte iiber eine
Kalibriergerade. Die hierfiir notwendige Zwei-Punkt-Kalibrierung erfolgte automatisch in
Abstinden von 60 - 90 min mit Kalibrierlosungen von 2,0 und 10,0 g/l Glucose (gelost in
OLGA-Puffer). Als Medium fiir die verschiedenen Spiil- und Verdiinnungsvorgénge, die von
dem Gerit durchgefiihrt wurden, diente der OLGA-Puffer (Abschnitt 4.1.14). Die Totzeit des
gesamten Systems, d.h. von der Probenahme bis zur Auswertung, lag bei unter 120 s.
Abbildung 18 zeigt ein Foto der OLGA mit Kennzeichnung der einzelnen Komponenten.

Abbildung 18: Foto vom Aufbau der OLGA. Die Funktion der Komponenten ist wie folgt: 1
Messzelle; 2 Mikrodosierpumpe; 3 Schlauchpumpe; 4 Ventil fiir Laufpuffer; 5 Ventil fiir
Isopropanol; 6 Ventil fiir Kalibrierlosung 1; 7 Ventil fiir Kalibrierlosung 2; 8 Ventil fiir
Spiillosung; 9 Ventil fiir Probe; 10 Bioreaktorventil; 11 Abfallventil; 12 Messzellenventil; 13
Injektionsmanifold; 14 Kontroll-Leuchte ,,Power*; 15 Kontroll-Leuchte ,Error*; 16
Schlauchfiihrung Abfall; 17 Schlauchfiihrung Laufpuffer; 18 Isopropanol.
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Bei den meisten Fermentationen sollte eine Glucosekonzentration von 5,0 g/l im Bioreaktor

eingestellt werden. Die hierfiir notwendigen Geréteeinstellungen der OLGA waren wie folgt:

Sensormessbereich:
Kalibrierlosung 1:
Kalibrierlosung 2:
Allgemein:

Standardinjektionszyklus:

Bioreaktor:

Kalibrierung:

1,0-30 mM

2,0 g/1

10,0 g/

Injektionen pro Probe:
Injektionen pro Standard:
Auswertung:

Zyklen bis Rekalibrierung:

Zyklen bis Isopropanol:

Vorspiilen: 20 s
Injektion: 2s
Zelle vorspiilen: 10 s
Messung: 40's
Injektionspause: 3s
Messzyklenpause: 3s
Isopropanol: 5s
Nachspiilen: 60 s
Ansaugen: 10 s
Ausspiilen: 15s
Ansaugen: 5s
Ausspiilen: 8s

1
2
Signalhohe
30
60
25 pl/s
Sul/s
30 nl/s
50 pl/s
3pul/s
3ul/s
25 ul/s
25 pl/s
25 pl/s
25 nl/s
15 pl/s
20 nl/s

Bei Fermentationen, die bei 0,1 g/l und 30 g/l geregelt werden sollten, wurden folgende

Parameter verindert.

Sensormessbereich:
Kalibrierlosung 1:
Kalibrierlosung 2:
Auswertung:
Injektion:

30 g/l:

Sensormessbereich:
Kalibrierlosung 1:
Kalibrierlosung 2:
Auswertung:
Injektion:

0,1 g/l:

10-30 mM

25¢g/1

35 g/l
Signalhohe/-flache
20s  Spl/s

1,0-10 mM

0,1 g/1

1,0 g/l
Signalhohe/-flache
5s 10 nl/s



60

4.5 FILTRATION

Zur Auswahl standen Filtrationsmodule von drei Firmen, die laut Herstellerangaben iiber

vergleichbare Filtrationsleistungen verfiigen:

Tabelle 4: Vergleich der Filtrationsmodule.

Hersteller 1. Schleicher & 2. Millipore 3. ETL Verfahrens-
Schuell technik GmbH
Gehausematerial Polysulfon Edelstahl PVC
Lange 0,37 m 0,807 m 0,539 m
d 1,0 mm 2,3 mm 11 mm
Anzahl Kanéle 50 19 1
Membranflache 0,042 m2 0,111 m2 0,018 m?
Trenngrenze 500 kDa 0,2 pm 100 kDa
Material Polysulfon Keramik Polysulfon
Trennverfahren Ultrafiltration Mikrofiltration Ultrafiltration
Modulkonstruktion Hohlfasermodul Rohrmodul Rohrmodul
Strémungsfiihrung laminar turbulent turbulent
Scherrate an der 10160 s™ 61182s™ 42080 s
Membran
Druckstabilitat max. 3,5 bar hoch 1,5- 6 bar
max. Temperatur autoklavierbar autoklavierbar 45°C
pH-Stabilitat 2-13 1-14 2-12
empf. Férdervolumen 180 I/h 5000 I/h 1800 I/h

Der Kalkulation der Scherraten lagen die von den Herstellern empfohlenen Volumenstrome
fiir Wasser - als Referenzsystem - zugrunde. Sie erfolgte nach folgender Gleichung 4-6:

3
y = 32 Vr I L (4-6)
7w Anzahl der Fasern | d,
Mit:
VF = Volumenstrom des Zulaufs [m3/s]
d; = Kanalinnendurchmesser [m]

Die Vorteile der beiden Rohrmodule (Nr. 2, 3) liegen in der turbulenten Strémungsfiihrung,
der Unempfindlichkeit gegen Verstopfung und dem geringen Druckverlust. Die Triebkraft des
Prozesses bleibt, bei relativ geringer Tendenz zur Konzentrationspolarisation, liber die Linge
des Moduls erhalten. Bei beiden Modulen kann die Membran einfach aus dem Stiitzrohr
entfernt und ausgetauscht werden.
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Das Mikrofiltrationsmodul (Nr. 2) zeichnet sich durch die Stabilitdt seiner Keramikmembran
aus, die durch Autoklavierbarkeit und Chemikalienbestédndigkeit leicht zu handhaben ist.
Bakterien konnen die Poreneingiinge der Mikrofiltrationsmodule leichter verstopfen [201,
202]. Fiir die hohe, empfohlene Uberstromungsgeschwindigkeit, muss eine entsprechende
Pumpe zur Verfiigung stehen.

Die Investitionskosten fiir das Ultrafiltrationsrohrmodul (Nr. 3) sind geringer, als fiir die
anderen beiden Module. In einem Experiment mit Wasser konnte eine geringe Druckstabilitéit
des Stiitzrohrs aus PVC gezeigt werden, da es aus mehreren geschweil3ten Teilen besteht.
AuBerdem besitzt das Modul nur eine Packungsdichte von 57,14 m?/m3.

Die Polysulfonmembran beider Ultrafiltrationsmodule (Nr. 1, 3) besitzt aufgrund ihrer
Hydrophobizitit eine erhdhte Bindungskapazitit fiir Proteine. Beide Ultrafiltrationsmodule
sind nur bedingt autoklavierbar, so dass eine chemische Sterilisation erforderlich ist.

Das Hohlfasermodul besitzt eine sehr hohe Packungsdichte. Dies ist vorteilhaft, da hierdurch
das Innenvolumen des Moduls und folglich auch die Verweilzeit der Zellen im Umlauf
(mogliche Sauerstofflimitierung) gering gehalten werden kann. Zudem ist ein vergleichsweise
geringer Forderstrom durch das Modul notwendig. Dies ist besonders in Anbetracht der
benotigten Pumpkapazitit fiir einen spiteren Scale-up des Filtrationsmoduls, wichtig. Ein
weiterer Vorteil ist die geringe Scherrate an der Membran. Die Scherrate des
Hohlfasermoduls ist um 83,33 % niedriger, als im Mikrofiltrationsmodul und 75 % niedriger
als im Rohrmodul zur Ultrafiltration (Tabelle 4). Eine hohe Scherrate kann sich negativ auf
die Stabilitdt von Plasmiden auswirken [203].

In den Arbeiten von Silberbach [204] wurde eine detaillierte Charakterisierung der drei
genannten Filtrationsmodule durchgefiihrt. In Hinblick auf die Problemstellung waren die
Parameter Scherrate, Forderstrom und Verweilzeit im Modul von besonderer Bedeutung.
Dabei wurden die besten Ergebnisse mit dem Hohlfasermodul erreicht. In den weiteren
Arbeiten, in denen eine Abtrennung von Permeat notwendig war, wurde deshalb mit diesem

Modultyp gearbeitet.

4.5.1. VERWENDETE HOHLFASERFILTRATIONSMODULE UND PUMPEN

Innerhalb der vorliegenden Arbeit wurden drei Hohlfaserfiltrationsmodule der Firma
Schleicher&Schiill eingesetzt. Alle Module hatten einen Hohlfaserinnendurchmesser von 1,0
mm und eine Porenausschlussgrenze von 500 kDa.
e Kontinuierliche Probenahme (Abschnitt 5.4.2):
Modultyp: UFP-500-E-T1A
Linge: 0,185 m
Filtrationsfliche: 0,0023 m?
e Untersuchung des Einflusses der Permeatabtrennung (Abschnitt 5.2.1):
Modultyp: UFP-500-E-4A
Linge: 0,362 m
Filtrationsfliche: 0,042 m?
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e Integration der Aufarbeitung im Pilotmalstab (Abschnitt 5.5.1):

Modultyp: UFP-500-E-65
Linge: 0,732 m
Filtrationsfliche: 4.4 m?2

Die fiir die Biomasseriickhaltung zu verwendende Pumpe, sollte folgende Kriterien erfiillen:
e geringe Verweilzeit zur Vermeidung einer Sauerstofflimitation der Organismen

e geringe Pulsation zur Vermeidung einer hohen mechanischen Belastung durch Kavitation
e geringe Scherraten zur Vermeidung einer hohen mechanischen Belastung

e Gewihrleistung von Sterilitiit; im PilotmaBstab zudem CIP- und SIP-Fihigkeit

e Druckstabilitit bei Uberdruck im Reaktor oder Aufbau eines Transmembrandrucks

Bei allen drei Applikationen wurde sich fiir Schlauchpumpen der Firma Watson&Marlow

entschieden. Folgende Pumpen kamen zum Einsatz:

e Kontinuierliche Probenahme (Abschnitt 5.4.2):
Typ: U501; Forderstrom: bis zu 1,6 1/min

e Untersuchung des Einflusses der Permeatabtrennung (Abschnitt 5.2.1):
Typ: U504; Forderstrom: bis zu 3,5 1/min

e Integration der Aufarbeitung im PilotmaBstab (Abschnitt 5.5.1):
Typ: VRI840; Forderstrom: bis zu 150 1/min

4.5.2. HANDHABUNG VON HOHLFASERMODULEN

Vor dem ersten Einsatz wurde jedes Modul, der Bedienungsanleitung entsprechend, eine
Stunde lang mit einer 50%igen Ethanollosung gespiilt, da es zum Schutz vor Austrocknung
mit Glycerin gefiillt war. AnschlieBend wurde es mit H,O bidest. 2 h gereinigt [205].

Die chemische Sterilisation der Module erfolgte mit einer 0,5 bis 2,0 M NaOH-Losung
(abhingig vom Einsatzort und Alter des Moduls), die 0,5 bis 2 h durch das Modul gepumpt
wurde (detaillierte Beschreibung von Konstruktion und Sterilisation in Abschnitt 5.2.1,
Abschnitt 5.4.2, Abschnitt 5.5.1). Der Umlauf wurde anschlieSend sofort an den Bioreaktor
angeschlossen, der dann autoklaviert wurde.

Die Reinigung des Moduls erfolgte im allgemeinen mit 0,5 bis 2,0 M NaOH-Losung, die je
nach Einsatzort und Verschmutzungsgrad des Moduls, 2 bis 20 h zirkulierte. Anschlielend
wurde fiir mindestens 2 h mit H,O bidest. gespiilt. Die Reinigungsschritte wurden bei 50 °C
(NaOH) bzw. Raumtemperatur (H,O) durchgefiihrt.
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5. APPARATIVER AUFBAU UND FERMENTATIONSDURCHFUHRUNG

Um den Aufbau der im Folgenden beschriebenen Prozessfiihrungen in Bioreaktoren und die
Durchfiihrung der Fermentationen zu verdeutlichen, ist der theoretisch zu erwartende Verlauf
einer Fermentation in Abbildung 19 dargestellt werden. Das im Medium vorgelegte L-
Tyrosin, sowie die Glucose, werden von den Zellen zum Wachstum benétigt. Sobald die
Konzentration der Substrate einen festgelegten Wert unterschritten haben, wird ihr Zulauf
gestartet. Die Konzentration soll auf konstantem Niveau gehalten werden, die Wachstumsrate
wird durch die direkte Abhingigkeit von der L-Tyrosinverfiigbarkeit bestimmt. Die
Produktion von L-Phe wird durch die Zugabe von IPTG induziert. Sind die Zellen bis zu
einer bestimmten optischen Dichte gewachsen, wird das weitere Wachstum durch Limitierung
der L-Tyrosinzufuhr gestoppt. Die anschlieBende Glucosezufuhr dient der L-Phe-Synthese.

Der in Abbildung 19 dargestellte theoretische Fermentationsverlauf ist stark idealisiert. Die
Glucosezufuhr wurde anfangs nicht geregelt, sondern manuell gesteuert. Die Zufuhr von L-
Tyrosin erfolgte innerhalb der Prozessentwicklung, unter Einsatz verschiedener Strategien.

-
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Abbildung 19: Theoretischer Verlauf einer Fermentation im Zulaufverfahren.

5.1. FERMENTATION IM SCHUTTELKOLBEN (ZULAUFVERFAHREN)

Die Versuche wurden in einem umgebauten Schiittelkolbeninkubator durchgefiihrt, in dem 12
1 1 Schiittelkolbenansitze mit Temperatur-, und pH-Regelung, sowie Substratdosierung,
parallel untersucht werden konnten [206, 207]. Die Kolben waren hierfiir mit pH-Elektroden
versehen, deren Messsignal iiber einen parallelen Messverstarker zu einem zentralen
Prozessrechner weitergeleitet wurde. Die in die Software des Prozessrechners integrierten
PID-Regler, steuerten ein fiir jeden Kolben separates Schlauchquetschventil, mit dem das pH-
Korrekturmittel (5 M KOH in 17,5 % Ammoniakwasser) dosiert werden konnte (siehe
Abbildung 20). Jeder Kolben wurde in einer festgelegten Abfolge bedient.
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Abbildung 20: Bild eines pH-geregelten = Abbildung 21: Bild der Fed-Batch-Schiittel-
Schiittelkolbens im Fed-Batch-Betrieb. kolbenanlage Unitron von Dasgip mbH (Jiilich;
Deutschland).

Uber ein zweites, baugleiches System wurde das Substrat zugefiihrt (Glucose, 500 g/1), wobei
hier ein, zuvor fiir jeden Ansatz individuell berechnetes Steuerungsprofil, in den
Prozessrechner programmiert wurde. Sowohl das Prozessdatenerfassungsprogramm (Fed-
Batch Pro), als auch die parallelen pH-Messverstéirker und Schlauchquetschventile, lieferte
die Firma Dasgip mbH (Jiilich; Deutschland). Eine vergleichbare Anlage ist in Abbildung 21
dargestellt.

Die Schiittelkolben wurden, nach Kalibrierung der pH-Elektroden, mit jeweils 90 ml
Fermentationsmedium gefiillt, autoklaviert und nach dem Einbau in die Anlage mit 10 ml
Inokulum versetzt. Nach dem Start der Fermentation wurde bei einer ODg2onm von ungefahr 5
die Produktbildung, durch Zugabe von 100 pM steriler IPTG-Losung gestartet. Nach
Erreichen einer Glucosekonzentration von 5-7 g/, wurde die Substratdosierung gestartet.
Diese konnte, abhingig von der Glucoseverbrauchsrate, im Verlauf der Fermentation
individuell angepasst werden. Nach 24 h wurde ein L-Tyrosin-Puls (0,05 g/
Endkonzentration) zugegeben. Die Fermentationsdauer betrug 30 h. Anschlieend wurde von
jedem Kolben das Endvolumen bestimmt, um bei einer spiteren Berechnung von
volumenbezogenen Raten, den durch die Probenahme entstandenen Volumenfehler zu
berticksichtigen.

Neben den Untersuchungen in Schiittelkolben im Zulaufverfahren, sollten auch einfache
Batchexperimente in 1 1 Kolben mit Schikanen unternommen werden (250 ml Medium). Die
Ansitze wurden in einem Schiittelkolbeninkubator bei 37 °C und 145 rpm durchgefiihrt und
beendet, wenn in den entnommenen Proben keine Glucose mehr nachgewiesen werden

konnte.
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5.2. FERMENTATION IM 7,5 L BIOREAKTOR (ZULAUFVERFAHREN)

Im Vorfeld der Integration der Aufarbeitung im Pilotmalistab, musste ein Verfahren zur
Permeatabtrennung in Form eines Filtrationsumlaufs etabliert werden. Dieser sollte spiter die
Bereitstellung von Permeat fiir die Reaktiv-Extraktion gewihrleisten. Unter Verwendung
eines 7,5 1 Bioreaktors sollte ein geeignetes Filtrationsmodul ausgewihlt, charakterisiert und
dessen Einfluss auf den Fermentationsprozess untersucht werden. Da die Aufarbeitung zu
einem Eintrag des organischen Losungsmittels und Carriers (D,EHPA-Kerosin) in die
Fermentation fiihrt, sollte in diesem MaRstab au3erdem der Einfluss der Reaktiv-Extraktion
auf den Produktionsprozess ,,simuliert werden. Durch entsprechende, manuelle Zugabe des
Gemisches konnten die Auswirkungen untersucht werden. Die in diesem Bioreaktor
durchgefiihrte Prozessfithrung ist in einem FlieBbild in Abbildung 22 dargestellt.

Glucose |:>-DTQO®—

L-Tyrosin |:>-[>T<O@>%/
E A

........................................

Abbildung 22: Aufbau der 7,5 1 Fed-Batch-Fermentation (Geriteliste in Abschnitt 12.2). Der
in Abschnitt 5.2.1 detailliert beschriebene Filtrationsumlauf, wurde im FlieBbild
vernachlissigt. Auf einen vollstdndigen Prozessaufbau wird in den folgenden Abschnitten zur
Apparatetechnik von Fermentationen im Zulaufverfahren verzichtet und nur die wesentlichen
Elemente dargestellt.

Der Reaktor (L 1523, BioEngineering; Schweiz) war mit einer Mess- und Regeleinheit
verbunden, iiber die Temperatur, pH-Wert, Sauerstoffpartialdruck, Drehzahl, Zuluft und
Reaktorinnendruck gemessen bzw. geregelt wurden. Sauerstoff- und Kohlendioxidgehalt der
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Abluft konnten iiber eine Abgasanalytik bestimmt werden. Die Einstellung der Substratzufuhr
erfolgte manuell. Die eingestellten Zulaufraten wurden iiber ein Dosiersystem, bestehend aus
Waage, Schlauchpumpe und Dosierstrecke, geregelt zugefiihrt und die Zuflussraten, als
Analogsignale, an das Prozessdatenerfassungsprogramm Medusa weitergeleitet.

Vor der Sterilisation des Reaktors (121 °C, 20 min) wurde die Verschlauchung, d.h.
Zulaufflaschen, Schlduche und Anstechnadeln autoklaviert und angebracht sowie die pH-
Elektrode kalibriert. Nach der Sterilisation wurden 3,6 1 Fermentationsmedium iiber ein
Mikrofiltrationsmodul in den Reaktor sterilfiltriert. Nach Einstellung von Temperatur (37 °C)
und pH-Wert (6,5) wurde die pO;-Elektrode und Abgasanalytik kalibriert.

// ;g//: |
. ////////;//// ////’ i ;

Abbildung 23: Bild des 7,5 1 Bioreaktors mit Peripherie.

Zum Start der Fermentation wurden 400 ml Vorkultur inokuliert. Drehzahl und Zuluft wurden
auf 250 rpm bzw. 1 vvm eingestellt und im Fermentationsverlauf manuell angepasst (pO; >
30 %). Sobald die Glucosekonzentration im Bioreaktor 10 g/l unterschritt, wurde die manuelle
Glucose- und L-Tyrosinzufuhr gestartet. Die L-Tyrosinzufuhr wurde beim Erreichen ODgonm
von 80 gestoppt.

Antischaummittel wurde bei Bedarf manuell iiber eine entsprechende Schlauchpumpe
zugefiihrt. Die Fermentation wurde nach 30 h beendet. Abbildung 23 zeigt ein Foto des
Bioreaktors. An den Reaktor ist bereits der Filtrationsumlauf montiert (vgl. Abschnitt 5.2.1).
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5.2.1. ANSCHLUSS DES FILTRATIONSUMLAUFS

Zur Bereitstellung von zellfreiem Fermentationsiiberstand wurde ein Filtrationsumlauf
konstruiert. Unter Einsatz der in Abschnitt 5.2 beschriebenen Prozessfiihrung sollte dieser
charakterisiert werden. Der Filtrationsumlauf ist in Abbildung 24 schematisch dargestellt.

Reakt
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Abbildung 24: Schema des Filtrationsumlaufs (Gerételiste in Abschnitt 12.2).

)
)

Abbildung 25 zeigt ein Foto des Filtrationsumlaufs. Die Fermentationslosung wurde aus
einem Seitenstutzen des Reaktors durch das Filtrationsmodul gefordert, das Retentat durch ein
Septum im Reaktordeckel zuriickgefiihrt. Hinter dem Modul sind Durchflussanzeiger, pO;-
Elektrode und Manometer montiert. Am Bioreaktorein- und ausgang sind die Ventile
erkennbar, mit denen der Transmembrandruck eingestellt werden konnte. Das Permeat wurde
auf einer Waage gesammelt und der Volumenstrom iiber eine Dosierstrecke bilanziert.
Anschliefend wurde das Permeat in den Reaktor zuriickgefiihrt.

Abbildung 25: Bild des Filtrationsumlaufs.
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Die Module, die fiir eine Permeatabtrennung zur Verfligung standen, wurden bereits in
Abschnitt 4.5.1 beschrieben und von Silberbach detailliert charakterisiert [204]. Diese
Untersuchungen fiihrten zu dem Ergebnis, das Hohlfaserultrafiltrationsmodul weiter zu
verwenden (vgl. Abschnitt 4.5.1). Die Trenngrenze der Ultrafiltrationsmembran lag bei 500
kDa. Ultrafiltrationsmodule sind hdufig nicht fiir die Filtration von zellhaltigen Losungen
geeignet, da die diinnen Kanile zu schnell verstopfen [208]. Bei diesem Hohlfasermodul mit
einem Kanaldurchmesser von 1,0 mm bestand jedoch keine Gefahr (E. coli ist
durchschnittlich 0,5-2 pm groB). Aufgrund der Hydrophobizitdt der Membran, musste jedoch
mit verstirktem Fouling, bedingt durch die erhohte Bindungskapazitit fiir Proteine, gerechnet
werden [201].

Die erforderlichen Uberstromungsraten waren geringer als bei den anderen Modulen, so dass
eine vergleichsweise geringe Pumpleistung erforderlich war. Die Stromung ist bei den
eingestellten Betriebszustiinden immer laminar gewesen. Zudem waren die Scherraten an der
Membran des ausgewédhlten Moduls geringer, als bei den anderen beiden Modulen (vgl.
Tabelle 4 in Abschnitt 4.5.) Da keine Informationen iiber die Scherstressempfindlichkeit des
E. coli-Stammes vorlagen, sollten die Zellen einem moglichst geringen Scherstress ausgesetzt
werden.

Da das Hohlfasermodul nur bedingt autoklavierbar war, wurde es zunidchst chemisch
sterilisiert und anschlieBend mit Hilfe von Sterilkupplungen an den Reaktor angeschlossen
(vgl. Abschnitt 4.5.2). Der Filtrationsumlauf wurde 2 h nach der Induktion der L-Phe-
Produktion gestartet.

In einigen Versuchsansitzen wurde eine D,EHPA-Kerosinmischung (,,Simulation* der
Reaktiv-Extraktion) mit einem Dosimaten kontinuierlich in den Permeatvolumenstrom
gegeben. Die Zugabe des reinen D.EHPA musste manuell erfolgen, da der Dosimat den

Carrier, aufgrund seiner hohen Viskositit, nicht dosieren konnte.
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5.3. FERMENTATION IM 7,5 L BIOREAKTOR (KONTINUIERLICHES VERFAHREN)

Zur Untersuchung zellphysiologischer Parameter (Plasmidstabilitit, Enzymaktivitit,
Morphologie, Reaktion der Zellen auf verschiedene L-Phe-Konzentrationen und Zugabe des
Carriers D,EHPA, etc.), wurden im 7,5 1 Bioreaktor kontinuierliche Fermentationen von
Engteld durchgefiihrt [209].

o

(NH4)OH|:>?®——> 0
........................

O

MEDUSA

Abbildung 26: Schematischer Aufbau der kontinuierlichen Fermentation im 7,5 1 Bioreaktor
(Geriteliste in Abschnitt 12.2).

Abbildung 26 zeigt den schematischen Aufbau der Anlage. Das Arbeitsvolumen betrug 4,0 1.
Der Reaktor war auf einer Waage gelagert, die iiber einen PID-Regler (in die Prozess-
steuerung implementiert) und in Verbindung mit einer Schlauchpumpe das Arbeitsvolumen
konstant hielt. Der pH-Wert wurde mit 25 % Ammoniakwasser auf 6,5 eingestellt. Des
Weiteren wurden Temperatur (37 °C), Zuluft (2 1/min in der Batchphase; 6 I/min im
kontinuierlichen Betrieb) und Reaktorinnendruck (1,3 bar) geregelt. Weiterhin wurden die
Gelostsauerstoffkonzentration und die CO,- und O;-Anteile im Abgas bestimmit. Uber die
Regelung der Riihrerdrehzahl wurde ein pO; > 30 % sichergestellt. Alle Messsignale wurden
tiber analoge Leitungen an ein SMP-Interface weitergegeben, dort digitalisiert und an den
Prozessrechner (MEDUSA als Software) zur Datensicherung gesendet. Die Substratgefdf3e
standen auf Waagen, um die Gewichtsabnahme, und damit den Verbrauch an Medium, zu
ermitteln. Das Hauptmedium enthielt Glucose, Nihrsalze und Antischaummittel. Es wurde,
wie auch das pH-Korrekturmittel, tiber eine Schlauchpumpe in den Reaktor gefordert.
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Abbildung 27: Bild des 7,5 | Bioprozesses zur kontinuierlichen Fermentation.

Die notwendige Wachstumslimitierung erfolgte iiber die L-Tyrosinzugabe. Die Zulaufrate
wurde so eingestellt, dass die Fermentation bei Glucosesittigung betrieben werden konnte.
Die Zugabe der IPTG-Ampicillinlosung erfolgte zur konstanten Expression der
plasmidkodierten Gene und zum Selektionsdruck. Beide Losungen wurden iiber Dosimaten
zugefiihrt. Die IPTG-Ampicillinlosung wurde auf 2 °C gekiihlt. Abbildung 27 zeigt den
Gesamtaufbau der Anlage.

Die Fermentationen im kontinuierlichen Betrieb wurden bei Durchflussraten von D = 0,1 h'!
(400 ml/h) und D = 0,2 h (800 ml/h) durchgefiihrt. Tabelle 5 fasst die Zuflussraten der drei
kontinuierlich zugefiihrten Losungen zusammen. Die Zugabe des pH-Korrekturmittels wurde
vernachldssigt. Die Zusammensetzung der Medien ist im Anhang (Abschnitt 12.5)
zusammengefasst.

Tabelle 5: Forderraten der Lésungen bei verschiedenen Durchflussraten.

Losung Zufuhr (ml/h)
(D=0,1h" (D=0.2h"
¢ Glucose- und Nihrsalze 391,1 782,2
o L-Tyrosinlosung (25 g/1) 6,5 13,0
o IPTG-Ampicillinlosung 2,4 4.8

e Ammoniakwasser nach Bedarf
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In dem Glucosendhrmedium wurden verschiedene L-Phe-Konzentrationen eingestellt (O - 30
g/1), um in den Fliessgleichgewichtszustinden (,,Steady States) den Einfluss des ,,Produktes‘
zu untersuchen. Diese Versuche wurden bei Zufuhr der maximal 16slichen Menge D,EHPA-
Kerosin (0,03 ml/l) fiir D = 0,1 h! wiederholt, um eine Aussage iliber die Wirkung des
Carriers auf den Zellenzustand und die L-Phe-Produktbildungsrate, treffen zu konnen. Tabelle
6 fasst die durchgefiihrten Fermentationsreihen zusammen.

Tabelle 6: Untersuchte ,,Steady States* im kontinuierlichen Betrieb.

Verdiinnungsrate Konzentration L-Phe [g/]]

D =0,2 h" [800 ml/h] 0 5 10 20 30

D =0,1h" [400 ml/h] 0 - 10 - 30

D =0,1 h"' [400 ml/h]

0 - 10 - 30
+D,EHPA (0,03 ml/1)

Die einzelnen ,,Steady States* sollten nach jeweils fiinf Verweilzeiten eingestellt sein, d.h.
nach 25 h (D =02 h") bzw. 50 h (D = 0,1 h""). Zwar ist zu diesem Zeitpunkt erst das
hydrodynamische und nicht das biologische Gleichgewicht erreicht, jedoch war diese

Vereinfachung aufgrund der Eigenschaften des E. coli-Stammes notwendig.
Der Ablauf eines Experimentes verlief wie folgt:

Vorkultivierung:
Siehe Abschnitt 4.2.2..

Satzweise Fermentation:

Der Bioreaktor wurde mit Leitungswasser sterilisiert (121 °C, 20 min). 2,7 1 Batchmedium
wurden iiber ein Mikrofiltrationsmodul in den Reaktor sterilfiltriert, Temperatur und pH-Wert
eingestellt und pO,-Elektrode und Abgasanalytik kalibriert (1,3 bar, 2 1/min, 900 rpm). Mit
Inokulation von 300 ml Vorkultur wurde die Fermentation gestartet.

Kontinuierliche Fermentation:

Nach 10 Stunden erreichte die ODgonm ungefidhr 15 und die Glucosekonzentration war auf
ungefahr 10 g/l gesunken. Zu diesem Zeitpunkt wurden die Zuldufe gestartet. Der Druck
wurde auf 1,4 bar und die Riihrerdrehzahl auf 1300 rpm erhoht. Bei Erreichen eines
Volumens von 4,0 1 startete die Gewichtsregelung automatisch. Alle Parameter, auller der
Gelostsauerstoffkonzentration, wurden bis zum Erreichen des ersten ,Steady States* auf
konstante Werte geregelt.

Schematisch lédsst sich der Ablauf von der Kryokultur bis zum Fliessgleichgewichtszustand
wie in Abbildung 28 zusammenfassen.



72

Kryokultur

17 h

Start der Gewichts- ,Steady state”

Inocculation Zulaufe regelung Probennahme

m Batch Fermentation

Ende
der
Volumenzunahme \| kontinuierliche Fermentation\ | Férmentation

10 h 2h 25h/50h

Abbildung 28: Zeitlicher Verlauf einer kontinuierlichen Fermentation.

5.4. FERMENTATION IM 20 L BIOREAKTOR (ZULAUFVERFAHREN)

Zu Beginn der Arbeiten wurde eine einfache Prozessstrategie etabliert, die auf einem
Fermentationsprozess der Firma DSM Biotech GmbH basierte [210]. Ein Schema dieses
Prozesses ist in Abbildung 29 dargestellt.

Dieser Versuchsaufbau wurde zur Entwicklung des Fermentationsprozesses und der in den
folgenden Abschnitten 5.4.2, 5.4.3 und 5.4.4 beschriecbenen Regelungsstrategien verwendet.
Ziel der Prozessentwicklung war es, die Fermentationsstrategie grundsitzlich beizubehalten,
jedoch durch Entwicklung und Einbindung von verschiedenen Regelungsstrategien die
Reproduzierbarkeit zu verbessern. Zudem sollte das Verfahren den Einsatz verschiedener
genetisch verinderter E. coli Produktionsstimme ermoglichen, um diese unter den gleichen,

definierten Fermentationsbedingungen zu charakterisieren.

Glucose + 0002

L-Tyrosin
Abgas
Glucose

@ ........ .

pH

(NH4)0H|:>-©—'> O
@ ........ o [

pO,
Zquft|:>& \VAVAV, VAVAV;

Abbildung 29: Schema des einfachen Reaktoraufbaus im 20 1 MaBstab (Geriteliste in
Abschnitt 12.2).
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Fir die Fermentation im 20 | Bioreaktor (ISF 200, Infors; Schweiz) und die spitere
MaBstabsvergroBerung, musste eine umfangreiche Prozesskontrolle und Datenerfassung
eingesetzt werden. Diese wird spéter fiir beide Prozessaufbauten gemeinsam beschrieben.

Vor der Sterilisation des Reaktors (121 °C, 20 min) wurde die pH-Elektrode kalibriert und
alle notwendigen Verschlauchungen angebracht. Anschlieend wurde in den sterilen Reaktor,
tiber ein Mikrofiltrationsmodul, 6,75 1 Fermentationsmedium sterilfiltriert. Die Batchvorlage
wurde mit einer Konzentration von 110 % angesetzt, damit nach 10 %iger Inokulation der
Vorkultur die Anfangskonzentration vorlag (ungenutzte Nihrsalze der Vorkultur wurden
vernachlissigt). Bei 37 °C und einem pH-Wert von 6,5 (25 % Ammoniakwasser) wurde die
pO»-Elektrode und Abgasanalytik mit Stickstoff zum Nullabgleich und mit Raumluft zur
Einstellung der von 100 % (pO;) bzw. 20,9 % (O,) (CO; zusitzlich mit technischem Gas; 10
9% CO,) kalibriert (1000 rpm, 1,2 bar, 1 vvm).

Die Prozessperipherie umfasste folgende Komponenten: Das Ammoniakwasser stand auf
einer Waage und war und einer Dosierstrecke verbunden, die ein analoges Messsignal
sendete. Auch die Abgasanalytik sendete analoge Signale. Die Dosiersysteme fiir Glucose und
L-Tyrosin bestanden aus Waage, Schlauchpumpe und Dosierstrecke und verfiigten iiber eine
serielle Schnittstelle. Antischaummittel konnte iiber eine Schlauchpumpe manuell zugegeben
werden.

Die Fermentation wurde durch die Inokulation von 750 ml Vorkultur (ODgxpnm = 3,0)
gestartet. Als Startbedingungen wurden 500 rpm, 1,2 bar und 0,33 vvm eingestellt. Alle drei
Parameter wurden wihrend der Fermentation angepasst, um einen pO, > 30 % sicherzustellen
(Riihrerdrehzahl,x = 1800 rpm; Zulufty,x = 15 1/min; Reaktorinnendruckp,x = 1,6 bar).

Bei Erreichen einer Glucosekonzentration von ungefihr 5 g/l wurde die Zufuhr der Glucose-
L-Tyrosinlosung gestartet und im weiteren Verlauf manuell abgeglichen, um eine
Glucosekonzentration von 5 g/l konstant zu halten. Beim Erreichen einer optischen Dichte
von 10 - 15 wurde die L-Phe-Produktion durch Zugabe von 100 pM IPTG induziert. Die L-
Tyrosinhaltige Glucoseldsung wurde bis zu einer optischen Dichte von ungefahr 80 zugefiihrt,
dann wurde auf eine Glucoselosung umgeschaltet. Bis zu einer Fermentationsdauer von 50 h
wurde die Zufuhr an Glucose regelméfig angeglichen, um im Reaktor eine Konzentration von
ungefdhr 5 g/l konstant zu halten. Fiir eine kontinuierliche hohe Expressionsrate wurde nach
24 - 28 h eine zweite IPTG-Induktion (100 pM) vorgenommen.

Im Verlauf der Prozessentwicklung wurden weitere technische Komponenten in den
Versuchsaufbau integriert. Abbildung 30 fasst in einem FlieBbild die grundsitzlichen
Verinderungen im Prozessaufbau zusammen. Im Folgenden soll beschrieben werden, welche

technischen Verdnderungen vorgenommen wurden.
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Abbildung 30: Schema des zur Standardfermentation eingesetzten Reaktoraufbaus
(Gerdiiteliste in Abschnitt 12.2).

Die zugefiihrten Substrate (Glucose und L-Tyrosin) wurden entkoppelt und iiber getrennte
Systeme zugefiihrt. Die Glucoselésung enthielt 700 g/l. 25 g/l L-Tyrosin wurden in Form
einer alkalischen Losung (pH = 11) zugegeben. Ein Filtrationsumlauf zur kontinuierlichen
Entnahme von zellfreiem Fermentationsiiberstand wurde, vor der Sterilisation des Reaktors,
chemisch sterilisiert und an den Reaktor angeschlossen. Ein Analysegerit zur Bestimmung
der Glucosekonzentration (vgl. Abschnitt 4.4.5) im Reaktor wurde mit der kontinuierlichen
Probenahme verbunden. Beim Erreichen einer Glucosekonzentration von 5 - 7 g/l, konnte die
Glucosezufuhr gestartet werden. Die Zulaufrate wurde nicht mehr manuell eingestellt,
sondern iiber die Bestimmung der Glucosekonzentration und den Einsatz eines
entsprechenden Regelkonzeptes angeglichen. Auch die L-Tyrosinzufuhr erfolgte iliber einen
Regelungsansatz. Uber einen reaktionstechnischen Zusammenhang wurde eine fiir Wachstum
und Produktbildung optimale Zulaufrate eingestellt. Abbildung 31 zeigt ein Foto des
gesamten Prozessaufbaus, wie er in der Folge fiir die Charakterisierung neuer E. col/i Stimme

und zur Untersuchung reaktionstechnischer Parameter eingesetzt wurde.
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Abbildung 31: Bild des 20 | Bioreaktors inklusive Peripherie zur Fed-Batch-Fermentation.

5.4.1 PROZESSDATENERFASSUNG

In diesem Kapitel soll das Verfahren zur Datensicherung beschrieben werden, das bei der
Fermentation im 20 | Reaktor (Abschnitt 5.4) und bei der spidteren MaBstabsvergroflerung
zum FEinsatz kam. Die wesentlich einfachere Dateniibertragung bei den anderen,
beschriebenen Fermentationsprozessen, ist den jeweiligen Kapiteln zu entnehmen.

Die Datenerfassung der prozesstechnischen Parameter erfolgte bei den durchgefiihrten
Fermentationen iiber einen Prozessrechner mittels der Software LabView. Alle von der
Steuereinheit des Bioreaktors erfassten Daten (Temperatur, Drehzahl, Druck, Begasungsrate,
pH, pO2, Gewicht) wurden iiber eine serielle Schnittstelle eingelesen. Die Regelung aller
Prozessvariablen (aufler Gewicht) erfolgte liber PID-Regler, die in die Mess- und Regeleinheit
des Bioreaktors implementiert waren. Nur die Geldstsauerstoffkonzentration wurde manuell,
durch Verdnderung von Drehzahl, Begasungsrate und Reaktorinnendruck, eingestellt.

Die Erfassung analoger Signale erfolgte iiber einen zweiten PC mittels der Software Medusa
2.0 (Forschungszentrum Jiilich GmbH; IBT 2). Hier wurden die Werte externer
Analysegerite, wie die O,- und CO,-Abgaskonzentration und der analoge Waagenwert der
Ammoniakwasservorlage, gespeichert, nachdem sie in einem SMP-Interface digitalisiert
wurden. Des Weiteren steuerte dieser PC die Dosiersysteme fiir Glucose und L-Tyrosin (beide
Systeme waren iiber serielle Schnittstellen mit dem PC verbunden), wobei Medusa die
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einzustellenden Zulaufraten sendete (Sollwert) und die Dosierstrecken die gemessenen
Istwerte zur Datensicherung zurlickschickten.

Die im Versuch zur integrierten Produktabtrennung zusitzlich auftretenden analogen Werte
der Permeatbilanzierungswaage und der pO,-Elektrode im Umlauf, wurden digitalisiert
(SMP-Interface) und im LabView-PC gespeichert.

Ein dritter PC wurde aufgestellt, um die OLGA zu steuern und das Messsignal der
Glucosemessung auszuwerten. Dieser PC, der ein OLGA-eigenes Programm betrieb, schickte
das Messsignal liber eine serielle Schnittstelle an den LabView-PC zur Datensicherung. Der
LabView-PC wiederum sendete die Daten der Glucosemessung (Konzentration und
Probenahmezeitpunkt) und die Messungen des Reaktorgewichts und der Begasungsrate, iiber
eine sericlle Schnittstelle an den Medusa-PC, da hieriiber die Regler betrieben, und die
Dosiersysteme gesteuert wurden. Die StellgroBBe zur indirekten Regelung der L-Tyrosinzufuhr
wurde vom Medusa-PC berechnetet. Aus den Werten der Abgasanalytik, des Reaktorgewichts
und der Begasungsrate konnte die volumetrische OUR berechnet werden. AnschlieBend
wurde aus einem empirischen Zusammenhang die volumetrische L-Tyrosinverbrauchsrate
abgeleitet und eine dementsprechende Zulaufrate eingestellt.

5.4.2. KONTINUIERLICHE PROBENAHME

Im Zusammenhang mit der in Abschnitt 5.4 beschriebenen Etablierung einer on-line
betricbenen Glucoseanalytik war es notwendig, einen Filtrationsumlauf zur kontinuierlichen
Bereitstellung von zellfreiem Fermentationsiiberstand in den Bioreaktor zu integrieren. Als
zentrale Komponente wurde ein Hohlfaserultrafiltrationsmodul mit einer aktiven Flidche von
23 cm? und einer Porenausschlussgrenze von 500 kDa eingesetzt. Das im Cross-flow Betrieb

eingesetzte Modul wurde in einen, aus alkalibestindigem Schlauch konstruierten Umlauf

@,

eingepasst.

lucose

oY
~

Ruckfluss

Zufluss 4@ C DTC

Abbildung 32: FlieBbild des Umlaufs zur kontinuierlichen Probenahme (Geriteliste in
Abschnitt 12.2).
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Wie in Abbildung 32 schematisch dargestellt ist, wurden in den Umlauf Manometer, zur
Druckkontrolle, und Membranventile, zum Austausch des Moduls, eingebaut. Der Umlauf
wurde mit Animpfnadeln versehen, die an Seitenstutzen des Bioreaktors angeschlossen
wurden. Der Umlauf wurde mit einer Schlauchpumpe (Forderleistung 1,6 1/min) betrieben,
wodurch eine Verweilzeit von unter 2 s sichergestellt werden konnte (Innenvolumen des
Filtrationsumlaufs ungefihr 20 ml). Die hohe Fordergeschwindigkeit war notwendig, um eine
Sauerstofflimitierung der Zellen zu vermeiden.

Da das Filtrationsmodul nur bedingt thermisch sterilisiert werden konnte, wurde der gesamte
Umlauf fiir mindestens 30 min mit 0,5 bis 2,0 M NaOH-L6sung (hohere Konzentration bei
dlteren Modulen) bei Raumtemperatur chemisch sterilisiert. Nach Anschluss des Umlaufs an
die Seitenstutzen konnte der Reaktor sterilisiert werden. Nach der Sterilisation wurde das im
Reaktor enthaltene H,O durch den Umlauf gefordert, um die noch darin enthaltene
Natronlauge zu verdiinnen. Die verdiinnte NaOH-Losung wurde iiber das Probenahmeventil
abgefiihrt.

Wihrend der Fermentation konnten iiber das Ultrafiltrationsmodul 1-2 ml/min zellfreies
Permeat abgetrennt werden. Uber einen Seitenstutzen am Modul, wurde das Permeat von
einer Schlauchpumpe durch einen Teflonschlauch (& = 1,0 mm), zum on-line Glucose
Analyser (OLGA) gefordert. Das Geridt entnahm aus dem Permeatstrom ungefihr alle 120 s
10 pl Probe (vor der Probenahme wurden die Schlduche mit 30 pnl Permeat gespiilt). Da das
Lumen auf der Permeatseite inklusive des Moduls weniger als 1,5 ml umfasste, konnte bei
dem erreichten Permeatvolumenstrom eine Totzeit von ungefihr einer Minute sichergestellt
werden. Abbildung 33 zeigt ein Bild des Umlaufs.

Abbildung 33: Bild des Filtrationsumlaufs zur kontinuierlichen Probenahme.
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Um die Volumenreduktion im Reaktor durch die Permeatabtrennung so gering wie mdglich
zu halten (1 - 2 ml/min Permeatabtrennung fiihren zu 2,5 - 5,0 1 wihrend einer Fermentation),
wurde das iiberschiissige Permeat an der OLGA vorbei, in eine sterilisierte
Druckausgleichsflasche gefordert. Mittels einer weiteren Schlauchpumpe konnte das
gesammelte Permeat anschliefend wieder in den Bioreaktor zuriickgefiihrt werden. Der
Druckausgleich war notwendig, da die OLGA drucklos betrieben werden muss [211] und bei
einer direkten Riickfiihrung der Reaktoriiberdruck auf das System wirken wiirde.

Nach Beendigung einer Fermentation wurde das gesamte Probenahmesystem vom Reaktor
getrennt, fiir mindestens 2 h mit 0,5 bis 2,0 M NaOH bei Raumtemperatur gereinigt und
anschlieBend mit H,O gespiilt.

5.4.3. REGELUNG DER GLUCOSEKONZENTRATION

Die Messung der Glucosekonzentration erfolgte tiber die OLGA (vgl. Abschnitt 4.4.5), wobei
eine Totzeit, von der Probenahme bis zur Auswertung der Messung, von ungefidhr 120 s
erreicht wurde. Die Weitergabe des Messsignals an den PC (Medusa als Software), der den
Regler betrieb, ist Abschnitt 5.4.1 zu entnehmen. Die vom Regler berechnete Stellgréfie
(Glucosezulaufrate) wurde iiber eine serielle Schnittstelle an die entsprechende Dosierstrecke
weitergeleitet. Von der Dosierstrecke wurde die eingestellte Istgrole wiederum zur
Datensicherung zuriickgesendet.

Die Regelung der Glucosezufuhr im geschlossenen Regelkreis erfolgte iiber ein spezifisches

Reglersystem, das im Folgenden néher beschrieben werden soll.

Geschatzte Konzentration 151
Geschatzter Verbrauch 9s

Is). 2 v e 51
Sollwert T / . / StellgréBe | ' Zustandsgr(j'rse

[S]
MessgrdBe

Abbildung 34: Schema des modellgestiitzten, adaptiven Regelkonzeptes zur Substratregelung
in Prozessen [212, 213]. Basierend auf einem einfachen Prozessmodel, werden mit der

totzeitbehafteten Messgrofle [S] (Substratkonzentration) und der Stellgrof3e VS (Pumprate)

die geglitteten, aktuellen ZustandsgroBlen geschétzt ([S] und QS ). Mit dieser Information
werden die Reglerparameter der Prozessdynamik angepasst.
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Fir die Regelung verrauschter, diskreter und totzeitbehafteter Zustandsgrolen bei nicht-
linearem Verhalten der Regelstrecke, ist in Medusa ein modellgestiitztes, parameteradaptives
Regelkonzept implementiert [214]. Das Prinzip dieses Regelungskonzeptes ist in Abbildung
34 dargestellt. Es wird dabei die in der Regelungstechnik {ibliche Nomenklatur verwendet, die
ausschliellich in diesem Abschnitt eingesetzt und nicht im Abkiirzungsverzeichnis aufgefiihrt
wird.

Die Echtzeitbestimmung der Prozessvariablen [ S ] und QS , erfolgte mit einem erweiterten,

semikontinuierlichen Kalman-Filter [215]. Der Kalman-Filter minimiert die Varianz des
Schitzfehlers aller geschitzten GroBen bei Eintreffen eines diskreten, totzeitbehafteten
Analysenwertes. Die Bestimmung der Glucosekonzentration und der Glucoseverbrauchsrate
zur nichsten Abtastzeit, erfolgt durch die Losung der Differentialgleichungen des
Prozessmodells (Gleichung 5-1 bis 5-3).

di81, _v,-(S1, =1S1,)

+7 + 5-1
dr v, s T & (5-1)
dry .
—=C+ 5-2
d &> (5-2)
de .V,
oy S 5-3
di Ve £ (5-3)

Die Anderung der geschitzten Substratkonzentration [S] iiber die Zeit in Gleichung 5-1,
ergibt sich aus dem zudosierten Substratvolumen und der geschitzten Substratverbrauchsrate
(7). Der stochastische Anteil g, beriicksichtigt das Messrauschen. Um die exponentielle
Veridnderung der Substratverbrauchsrate zu erfassen, wird die Zeitabhéingigkeit der
geschitzten Verbrauchsrate durch zwei weitere Differentialgleichungen (Gleichung 5-2 und

5-3) beriicksichtigt, die ebenfalls stochastische Therme (g, und g,) beinhalten. Die

Anderung von ¢ hingt, nach einem Vorschlag von Stephanopoulos und San [216], von der

Zeitkonstante des Zulaufverfahrens (v,, /V,)ab. Die Losung von Gleichung 5-4 macht

deutlich, dass ein exponentieller Verlauf von ¢ beriicksichtigt wird.

¢=exp Vi ¢ |+ const. (5-4)
VR

Die geschiitzte Substratkonzentration und der geschitzte Substratverbrauch zur néchsten

Abtastzeit, werden dem Minimal-Varianz-Regler [214] iibermittelt, der daraufhin die

StellgroBe verdndert, um die Einhaltung des Sollwertes (Glucosekonzentration) zu

gewihrleisten. Dazu wird eine Funktion £ ,,, minimiert, welche die Abweichung der

geschitzten Glucosekonzentration zur ndchsten Abtastzeit vom Sollwert S, und die

Abweichung der aktuellen Pumprate vom Arbeitspunkt v, beinhaltet:

)

F(t+1) = {5(2/+1> tu- ‘}(2/)} (5-3)
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s = ([S]— [SL) = RegelgroBBenabweichung
v=[-v,)= StellgréBenabweichung
U= Gewichtungsfaktor

Es ist zu beachten, dass der Regler somit nicht die aktuelle, sondern die zu erwartende
RegelgroBenabweichung in das Giitekriterium einbezieht [217]. Der Arbeitspunkt der
StellgroBe entspricht dem Wert, bei dem sich unter stationdren Bedingungen automatisch der
Sollwert der Substratkonzentration einstellen wiirde. Da dieser Wert im Zulaufverfahren nicht
konstant ist, wird ndherungsweise ein Mittelwert der letzten Stellgréflen als Gleichwert
genommen. Der Gewichtungsfaktor # bestimmt, wie schnell die Stellgroe an den
Gleichwert herangefiihrt wird. Bei u# >1 wird die StellgroB3e an den Gleichwert angepasst, bei
u <1 wird eine groBere StellgréBenabweichung akzeptiert und die Regelgréflenabweichung
minimiert. Fiir die Konfiguration des Reglers stand in Medusa eine Benutzeroberfliache zur
Verfiigung, die die Eingabe aller relevanten Parameter ermdglichte. Fiir die Regelung der

Glucosekonzentration wurden folgende Parametereinstellungen vorgenommen:

Rauschanteil g,: 0,5 absolut 10 % relativ
Rauschanteil g,: 0,5 absolut 5 % relativ
Rauschanteil g,: 0,5 absolut 2 % relativ
Gewichtung u : 13

Gleichwert V._: Mittelwert der letzten 10 Stellgréfen

5.4.4. INDIREKTE REGELUNG DER L-TYROSINZUFUHR

Die Zufuhr der Aminosdure L-Tyrosin in der Wachstumsphase, war aufgrund der L-
Tyrosinauxotrophie der E. coli Produktionsstimme notwendig. In Verbindung mit dem
Einsatz einer L-Tyrosinsensitiven DAHP-Synthase, musste jedoch eine Akkumulation an L-
Tyrosin vermieden werden (siche hierzu Abschnitt 2.1.2). Die Einfiihrung einer
Regelungsstrategie fiir L-Tyrosin wihrend der exponentiellen Wachstumsphase, sollte eine
optimale Versorgung der Zellen sicherstellen.

¢\ min 1-Y% -Y°
OUR . = min ye ( 0, (,()2)‘ ve |. mol (5-6)
vol / 0, 1— Yw _ Yw 0, (l ] mm)
v, L 22’414|:_:| 0, 4o,

mol

Mit:

Y(i : O,-Anteil in der Zuluft (0,2093) [%]
YO"Z’ : Or-Anteil in der Abluft [%]

YCO’O2 : CO,-Anteil in der Zuluft (0,0003) [%]
Yg‘})z : CO,-Anteil in der Abluft [%]

VS :Begasungsrate

V. : Fliissigvolumen
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Ab dem Ende der Batchphase wurde die volumetrische Sauerstoffverbrauchsrate (OUR)
berechnet (Gleichung 5-6). Diese von der Biomassekonzentration und -aktivitit abhidngige
Rate, lieB sich aus den vorhandenen Messwerten der Abgasanalyse, dem Gewicht des
Fliissigvolumens im Reaktor und der Begasungsrate durch den Medusa-PC, berechnen.

Der PC berechnete aus der volumetrische OUR, aufgrund des in Gleichung 5-7 beschriebenen

empirischen Zusammenhangs, die volumetrische L-Tyrosinverbrauchsrate.

OUR.__, {n;m;l} B 30{ mmol}

V[ g }_ L (5:7)
l-h [mmol:|
m
g
Mit:
Ve : volumetrische L-Tyrosinverbrauchsrate
m : Zulauffaktor

Der Zulauffaktor m wurde bei Standardfermentationsbedingungen auf 1 eingestellt, konnte
jedoch zur Einstellung einer geringen Akkumulation (m < 1) bzw. strengeren Limitierung (m

> 1) der L-Tyrosinzufuhr angepasst werden.

Abschliefend wurde auf der Basis von szr die L-Tyrosinzufuhr berechnet (Gleichung 5-8)

V,‘yr[g} - - th)} ikl p[ﬂ
v el

p : ndherungsweise Dichte der L-Tyrosinvorlage (1.000 g/1)

(5-8)

Mit:
V.

e L-Tyrosinzulaufrate

¢, - Konzentration der L-Tyrosinvorlage

Die Zuflussrate wurde vom Medusa-PC iiber eine serielle Schnittstelle an die Dosierstrecke
fiir L-Tyrosin weitergeleitet, die dann den Sollwert an der Schlauchpumpe einstellte und den
gemessenen Istwert wiederum an den Medusa-PC zur Datensicherung zuriicksendete.
Wihrend der Fermentation wurde L-Tyrosin bis zu einer ODgonm von 80-90 zudosiert.
Anschliefend wurde das Zellwachstum limitiert und fiir den Erhaltungsstoffwechsel eine
konstante L-Tyrosinzufuhr von 150 mg/h bzw. 20 mg/(1*h) (bezogen auf das vorgelegte
Batchmedium von 7,5 1) eingestellt. Der Volumenstrom an 25 g/l L-Tyrosinldsung entsprach
damit 6,0 ml/h.

5.5. FERMENTATION IM 300 L BIOREAKTOR (ZULAUFVERFAHREN)

Die Ziele dieser Fermentationsreihe lagen in der MalBstabsvergroBerung des bisherigen
Prozesses und der Integration einer Aufarbeitungsstrategie mittels Reaktiv-Extraktion, die von
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Maal} entwickelt wurde [218]. Innerhalb der Produktionsphase der Fermentation im
PilotmaBstab sollte zellfreies Permeat abgetrennt, und der Aufarbeitung zugefiihrt werden.
Mit Hilfe der Reaktiv-Extraktion sollte das gebildete L-Phe selektiv aus dem Permeat
extrahiert, und das L-Phe-arme Raffinat anschlieBend in den Bioprozess zuriickgefiihrt
werden. Produktion und Aufarbeitung sollten zu einem Hybridprozess ,,verschmelzen®.

Wiihrend fiir den Scale-up des Bioprozesses aus dem 20 1 Reaktor (vgl. Abschnitt 5.4) in den
Pilot-Maf3stab nur die bereits entwickelte und beschriebene Prozessperipherie am 300 1
Reaktor angebracht wurde, musste fiir die integrierte Produktabtrennung ein Umlauf zur
Permeatabtrennung neu konstruiert und an den Reaktor angeschlossen werden. Anschlielend
konnte die Reaktiv-Extraktion, {iber den Umlauf, in den Gesamtprozess integriert werden.

Zur Durchfiihrung der Fed-Batch-Fermentation wurde die erprobte Prozessperipherie vom 20
1 Reaktor abmontiert und am 300 1 Reaktor aufgebaut, wobei teilweise groflere
Schlauchpumpentypen eingesetzt wurden.

Das Anlagenschema ist Abbildung 30 zu entnehmen. Wihrend im Labormaf3stab 750 ml
Vorkultur in 6,75 1 vorgelegtes Fermentationsmedium inokuliert wurden, lagen jetzt 112 1
Fermentationsmedium vor. Ein dem 300 1 Reaktor vorgeschalter 30 1 Reaktor wurde deshalb
als zweiter Vorkultivierungsschritt eingesetzt. Nach der Sterilisation wurden 11,0 1
Vorkulturmedium in den Reaktor sterilfiltriert. Die zweite Vorkulturstufe wurde mit 1,0 1
Zellensuspension (ODeonm ungefihr 3,0) gestartet und ungefédhr 6 h bis zu einer ODgpnm VON
3,0 fermentiert. Anschlieend wurde die gesamte Kultur liber ein Ablassventil, und zuvor
sterilisierte Leitungen, in den 300 1 Reaktor iiberfiihrt und die eigentliche Fermentation mit
einem Anfangsvolumen von ungefidhr 124 | gestartet.

Die Vorbereitung und Durchfiihrung der Fermentation entsprach der in Abschnitt 5.4
beschriebenen Prozessfithrung. Da Riihrerdrehzahl (1500 rpm), Begasungsrate (1 vvm) und
kja-Wert des 300 1 Reaktors geringer waren als im 20 1 LabormaBstab, musste bei bis zu 2,0
bar Druck fermentiert werden. Auf diese Weise wurde ein pO; > 20 % sichergestellt.

5.5.1. KONTINUIERLICHE PERMEATABTRENNUNG

Die kontinuierliche Permeatabtrennung sollte der Bereitstellung von zellfreiem
Fermentationsiiberstand fiir die selektive Produktabtrennung mittels Reaktiv-Extraktion
dienen. Voruntersuchungen [204] dienten als Grundlage zur Auslegung der bendtigten
Filtrationsfliche des Hohlfaserfiltrationsmoduls, um einen Permeatstrom von 15-20 1/h zu
gewdhrleisten. Es wurde eine notwendige Filtrationsfldche von ungefihr 4 m? abgeschitzt.
Dementsprechend sollte fiir den zu konstruierenden Umlauf, ein Hohlfaserultrafiltrations-
modul mit 4,4 m? aktiver Filtrationsfliche verwendet werden (500 kDa; 1,0 mm
Innendurchmesser der Hohlfasern). Der Forderstrom wurde von einer Schlauchpumpe VRI
840 der Firma Watson&Marlow erzeugt. Die Pumpe zeichnete sich neben einer stabilen
Pumprate bei einem Gegendruck bis zu 3 bar, SIP- und CIP-Mdéglichkeit und geringen
Scherraten, durch eine maximale Forderrate von 150 1/min aus. Die hohe Pumprate war
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notwendig, um einer mdoglichen Sauerstofflimitierung der Zellen im Umlauf

entgegenzuwirken. Abbildung 35 zeigt ein Foto des Hohlfasermoduls, Abbildung 36 ein Foto
der verwendeten Schlauchpumpe.

Abbildung 35: Bild des Hohlfasermoduls. Abbildung 36: Bild der Schlauchpumpe.

Abbildung 37 zeigt ein FlieBbild des Umlaufs. Alle Rohrverbindungen bestanden aus
gebeiztem V2A-Stahl, hatten einen Innendurchmesser von 36 mm und waren tiber Tri-Clamp-
Stutzen miteinander verbunden. Als 2- und 3-Wege-Héahne wurden Kugelventile (Innendurch-
messer 31 mm) mit Teflondichtungen verwendet. Sie dienten der Trennung von Bioreaktor
und Umlauf sowie zur Sterilisation. Da das Filtrationsmodul nur chemisch sterilisiert werden
durfte, die Verbindungen zum Reaktor jedoch, zusammen mit diesem, thermisch sterilisiert

werden mussten, wurde der Umlauf in Form von zwei sich iiberlagernden Kreisldufen
konstruiert (vgl. Abbildung 37).

=& °
Rﬁckfluss@ : %

Permeat

N

Abbildung 37: FlieBbild des Filtrationsumlaufs zur Permeatabtrennung (Geriteliste in
Abschnitt 12.2).



84

Die Sterilisation erfolgte in zwei Schritten: Zuerst wurde iiber ein Kugelventil (8) mit der
Schlauchpumpe 2 M NaOH in den Umlauf gepumpt. Durch horizontale Einstellung der
Ventile (3), (4), (7) und einer 90° Einstellung der Ventile (2) und (5) zirkulierte die
Natronlauge fiir 2 h. Durch Umkehr der Ventile (3) und (4) in die 90° Stellung und der
Ventile (2) und (5) in die horizontale Position, konnte das Hohlfasermodul vom Kreislauf
abgekoppelt, und der Umlauf mit dem Reaktor verbunden werden (Ventile (1) und (6) waren
nun gedffnet). Die Natronlauge wurde teilweise aus dem Umlauf in den Reaktor gepumpt und
von dort iliber das Probenahmeventil abgelassen. Der Reaktor wurde mit Leitungswasser
gefiillt, die Schlauchpumpe im Umlauf in SIP-Stellung gebracht und der Bioreaktor mit dem
Umlauf autoklaviert (20 min, 121 °C). Nachdem das H,O im Reaktor auf 50 °C abgekiihlt
war, wurden die Ventile (3) und (4) in die gerade Position gestellt und das natronhaltige
Filtrationsmodul (Umstellung der Schlauchpumpe auf Pumpbetrieb) mit dem sterilen H,O
gespiilt. Der Reaktor wurde {iber das Ablassventil entleert und die weitere
Fermentationsvorbereitung folgte der Beschreibung in Abschnitt 5.4.

Der beschriebene Umlauf, inklusive Filtrationsmodul, hatte ein Innenvolumen von ungefihr 5
1. Mit einem, wihrend der Fermentation eingestellten Fordervolumen von 120 - 150 I/min
konnte eine Verweilzeit der Zellen von ungefihr 2 s gewihrleistet, und eine
Sauerstofflimitierung vermieden werden. Zur Kontrolle wurde direkt vor dem Reaktoreingang
eine pO,-Elektrode in die Rohrleitung eingesetzt und die Gelostsauerstoffkonzentration

gemessen.

Abbildung 38: Bild des Umlaufs zur Permeatabtrennung.
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Als weitere Sicherungsmalinahme wurde zwischen Schlauchpumpe und Hohlfasermodul ein
Manometer eingesetzt, das bei einem Uberdruck im Umlauf von 3,0 bar die Stromversorgung
der Schlauchpumpe unterbrach. So konnte ein Bersten des Umlaufs bei einer Verblockung der
Filtrationsmoduls vermieden werden. Abbildung 38 =zeigt ein Foto des Umlaufs mit
Schlauchpumpe und Hohlfaserfiltrationsmodul.

5.5.2. INTEGRATION DER REAKTIV-EXTRAKTION

Abbildung 39 stellt schematisch dar, wie der Hybridprozess aufgebaut war. Die prinzipielle
Funktionsweise der Reaktiv-Extraktion wurde bereits in Abschnitt 2.5.2 beschrieben. Der
apparatetechnische Aufbau der Anlage ist den Arbeiten von Maal3 zu entnehmen [218, 219].

L-Tyrosin:>-@§— ~0,7co, |
% H H d g

Glucose C Abluft” 1 M H,SO,

’
Glucose

ganische NaOH
Kreislauf

‘.,
Q
®
A
<
<€

Permeat 10% D,EHPA

0 Kerosin

L-Phenylalanin

Abbildung 39: FlieBbild des Hybridprozesses (Fermentation, Filtration und Reaktiv-
Extraktion) (Geriteliste in Abschnitt 12.2).

Die Reaktiv-Extraktion musste mit zellfreiem Fermentationsiiberstand versorgt werden. Uber
den Filtrationsumlauf abgetrenntes Permeat wurde drucklos in ein Gefdll auf einer Waage
geleitet. Zur Bilanzierung des Permeatvolumenstroms wurde der Waagenwert, mittels einer
Dosierstrecke, an einen Prozessrechner weitergeleitet (vgl. Abschnitt 5.4.1). Ein PID-Regler
steuerte wiederum eine Schlauchpumpe an (analog) und hielt iiber die Regelung der Pumprate
den Fliissigkeitsstand im Gefil3 konstant.
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Das Permeat wurde von der Schlauchpumpe mit einer Zulaufrate von 15 - 20 1/h in die
Extraktionsanlage gefordert. Dort wurde ein Raffinatvolumen von ungefihr 5 1 durch die
Hohlfasern des ersten Moduls im Kreislauf gefahren. Das L-Phe-arme Permeat wurde aus der
Raffinatvorlage mittels einer Fiillstandssonde, die eine Schlauchpumpe ansteuerte, ohne eine
weitere Sterilbarriere, wieder zuriick in den Bioreaktor gefordert.

Die organische Phase, bestehend aus einer 10 %igen D,EHPA-Kerosinmischung, zirkulierte
im Mantelraum beider Module (Abbildung 39). Die Akzeptorphase (50 I einer 1 M H,SOu-
Losung) wurde durch die Hohlfasern des zweiten Moduls gefordert. Das dort angereicherte L-
Phe wurde nach Beendigung der Fermentation, durch Titration auf den isoelektrischen Punkt,
prézipitiert und anschlieBend filtriert und lyophilisiert [223, 224].

Abbildung 40 zeigt ein Foto der Fermentation im 300 I MaBstab mit Umlauf und
Bilanzierungswaage (in der Mitte unten). Alle Schlauchverbindungen und Gefafe wurden vor
dem Versuch autoklaviert.

Abbildung 40: L-Phe-Fermentation im Pilotma@stab mit angeschlossenem Umlauf.

Die Permeatabtrennung und Reaktiv-Extraktion wurde zum Ende der Wachstumsphase
gestartet. Zu diesem Zeitpunkt sollten ungefdhr 5 g/l L-Phe vorliegen und eine hohe
Extraktionsleistung sichergestellt sein. Abbildung 41 zeigt eine detaillierte Darstellung des
Hybridprozesses.
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Abbildung 41: FlieBbild der Pilotanlage zur L-Phe-Produktion mit integrierter Aufarbeitung.
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6. ERGEBNISSE

6.1. VORUNTERSUCHUNGEN IM SCHUTTELKOLBEN UND 20 L BIOREAKTOR

Die in diesem Kapitel zusammengefassten Ergebnisse stellen Untersuchungen zur Abschétz-
ung einzelner Parameter dar, die sich bei der spéteren Entwicklung des Produktionsprozesses
entscheidend auswirken konnen. Die Untersuchungen wurden in verschiedenen Versuchs-

anordnungen durchgefiihrt, auf die jeweils kurz verwiesen wird.

6.1.1. AUSWAHL EINES GEEIGNETEN MEDIUMS

Als Nihrmedium fiir E. coli standen drei synthetische Medien zur Auswahl
(Zusammensetzung in Abschnitt 4.1.4 und Anhang 12.5). Auf komplexe Medienbestandteile
sollte, aufgrund spéter zu erwartender technischer Schwierigkeiten in der Aufarbeitung,
verzichtet werden. Das Tanaka-Medium ist ein Standardmedium, das im IBT 1 verwendet
wird, bei dem Pan-Medium handelt es sich um ein Standardmedium aus dem IBT 2. Beide
Medien werden vornehmlich fiir Schiittelkolbenexperimente verwendet. Das DSM-Medium
wurde schon in der Vergangenheit zur L-Phe-Synthese mit E. coli eingesetzt [210]. Fiir dieses
Medium liegen separate Vorschriften fiir den Vorkultur- und Hauptkulturansatz vor.

In einem Versuch sollten die drei Medien (DSM-Vorkulturmedium) hinsichtlich
Wachstumsgeschwindigkeit und erreichbarer optischer Dichte von E. coli untersucht werden.
Hierzu wurde der E. coli Wildtyp LJ110 in satzweisen Schiittelkolbenversuchen fermentiert.
Die Ansidtze wurden nach Vorschrift vorbereitet und bei 145 rpm und 37 °C fermentiert. Die
Verlaufe der ODg20nm sind in Abbildung 42 dargestellt.

Tanaka-Medium DSM-Medium
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Abbildung 42: Untersuchung synthetischer Medien hinsichtlich Verlauf der optischen Dichte
(ein Versuchskolben des Tanaka-Mediums musste vorzeitig abgebrochen werden).
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Beim Vergleich der ODgzonm bei t = 10 h fillt auf, dass sich bei Verwendung des Pan-
Mediums eine geringere Wachstumsrate einstellte, als bei den anderen Medien. Auch bei
deren Vergleich zeigt sich, dass mit dem DSM-Medium eine ODgonm von ungefihr 5,0, bei
Einsatz des Tanaka-Mediums nur von 4,0 erreicht wurde. Hierbei sollte darauf hingewiesen
werden, dass das Tanaka-Medium keinerlei Spurenelemente enthilt. Dies kann sich in Bezug

auf einen spiteren Einsatz als Fermentationsmedium entscheidend auswirken.

6.1.2. IPTG-INDUKTION

Diese Versuchsreihe sollte der Abschitzung des Einflusses verschiedener IPTG-
Konzentrationen auf Wachstum und Produktbildung dienen. Unter Verwendung von E. coli
4pF20 wurden satzweise Schiittelkolbenansétze durchgefiihrt (DSM-Vorkulturmedium), die
bei Erreichen einer ODgsonm Von 1,0 mit verschiedenen Konzentrationen an IPTG induziert
wurden (vgl. Abbildung 43). Alle Ansitze wurden als Doppelbestimmungen durchgefiihrt.
Abbildung 43 zeigt die jeweils gemittelten Werte der optischen Dichte.
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Abbildung 43: Untersuchung des Einflusses der IPTG-Konzentration. Darstellung der
optischen Dichte (Fehlerbalken aus Dreifachbestimmung berechnet).

Es fillt auf, dass schon bei der geringsten, untersuchten IPTG-Konzentration von 50 pM, die
OD¢20nm ab dem Zeitpunkt der Induktion, einen flacheren Verlauf nahm. Dieser sank mit
steigender Konzentration weiter ab und hatte bei 200 pM IPTG mit 1,8 (gegeniiber 3,3 ohne
Induktion) ein Minimum erreicht, das sich auch bei Zugabe von 400 pM nicht mehr énderte.

Die in den Ansitzen erreichten Endkonzentrationen an L-Phe (t = 9,5 h) und die integralen,
biomassebezogenen Produktselektivitdten, sind in Abbildung 44 zusammengefasst. Es ist ein
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deutlicher Abfall des L-Phe-Titers mit steigender Induktorkonzentration zu erkennen, der ab
einer IPTG-Konzentration von 200 uM konstant bleibt. Dabei fillt die Ahnlichkeit mit der
ODg¢20nm-Endkonzentration auf. Bezieht man die Produktausbeute auf die Biomasse (integrale
Selektivitit, Abbildung 44), so zeigt sich ein deutlich geringerer, jedoch weiterhin
vorhandener, Abfall der biomassebezogenen Produktselektivitdt, mit steigender IPTG-
Konzentration.
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Abbildung 44: Links: Vergleich der L-Phe-Titer nach 9,5 h bei Induktion mit
unterschiedlichen IPTG-Konzentrationen. Rechts: Unter Einbezug der auf Basis der ODgzonm
berechneten Biotrockenmassekonzentration, Ermittlung der integralen, biomassebezogenen
Produktselektivititen nach 9,5 h.

6.1.3. TEMPERATUR UND pH-WERT

Unter Verwendung von E. coli 4pF20 sollte der Einfluss von pH-Wert und Temperatur auf
den Fermentationsverlauf untersucht, und beide Parameter in einem zweidimensionalen
Versuchsfeld optimiert werden. Die Parametergrenzen wurden mit 31 - 39 °C und pH 6,1 -
7,1 festgelegt. Die Variation der Parameter sollte in Abstidnden von 2 °C bzw. pH-Werten von
0,2 erfolgen.

Die Untersuchungen wurden in Schiittelkolben durchgefiihrt, die im Fed-Batch-Verfahren
betricben wurden und iiber eine pH-Regelung verfiigten (vgl. Abschnitt 5.1). Alle
Versuchsansitze erfolgten als Doppelbestimmung. Bei den dargestellten Ergebnissen handelt
es sich um gemittelte Werte. Neben der ODgponm Wurden organische Sduren, Aminosiuren
und Glucose quantifiziert. In diesem Abschnitt sollen jedoch nur die signifikanten Ergebnisse
in Form von Endkonzentrationen (t = 30 h) einiger ausgewihlter Parameter gezeigt werden.
Eine Berechnung von Raten ist nicht moglich, da weder Glucose- und Ammoniakzufuhr, noch
das Endvolumen der Schiittelkolbenansitze bestimmt wurde. Es sind deshalb nur qualitative
Aussagen moglich.
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Abbildung 45: Einfluss von pH-Wert und Temperatur auf die erreichbare optische Dichte.
Dargestellt sind die Endkonzentrationen nach t =30 h.

Abbildung 45 zeigt die nach 30 h gemessene optische Dichte. Trotz Zugabe der gleichen
Menge an L-Tyrosin, hatten sich bei den Versuchsansidtzen unterschiedliche Biomasse-
konzentrationen eingestellt. Dabei fillt auf, dass die hochsten Konzentrationen bei 37 °C in
einem pH-Bereich von 6,5 bis 6,9 erreicht wurden. Wihrend bei hohen pH-Werten und
niedriger Temperatur immer noch ungefiahr 80 % der maximalen ODgyonm gemessen wurde,
war ein starker Abfall der Biomassekonzentration bei geringen pH (6,1), gekoppelt mit hohen
Temperaturen (39 °C), zu beobachten (50 % der maximalen ODgonm)-

Abbildung 46 zeigt den Einfluss von Temperatur und pH-Wert auf die Nebenproduktbildung
am Beispiel von Acetat. Da die Versuche in Schiittelkolben stattfanden, in denen eine
ODe¢2onm von > 2 zur Sauerstofflimitierung fiihrte, war eine hohe Acetatproduktion zu
erwarten. Deutlich fillt jedoch auf, dass die Nebenproduktbildung sowohl mit einer Erh6hung
des pH-Wertes, als auch mit steigenden Temperaturen, zunahm.

Der Einfluss von pH-Wert und Temperatur auf die L-Phe-Konzentration nach 30 h, ist in
Abbildung 47 dargestellt. Es zeigte sich, dass bei einer Temperatur von 33 °C der pH-Wert
kaum einen Einfluss auf die Produktbildung hat. Mit steigender Temperatur fithren niedrige
pH-Werte von 6,1 bzw. 6,3 jedoch zu einem Einbruch der L-Phe-Bildung. In Abbildung 47
fillt zudem auf, dass bei pH 6,9 und 35 °C — 36 °C (4,1 g/l bzw. 3,8 g/l L-Phe) ein lokales
Optimum in Bezug auf die L-Phe-Bildung vorhanden ist (relativer Fehler der
Doppelbestimmungen < 20 %). Dieses Optimum wird durch die {iberdurchschnittlich hohen
Konzentrationen bei pH 7,1 (35 — 36 °C) indirekt bestitigt. Die L-Phe-Konzentration bei 37
°C und pH 6,5 (Standardfermentationsbedingungen vgl. Abschnitt 5.4), lag mit 2,4 g/
wesentlich unterhalb des Optimums.
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Abbildung 46: Einfluss von pH-Wert und Temperatur auf die Acetatbildung. Dargestellt sind
die Endkonzentrationen nach t =30 h.
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Abbildung 47: Einfluss von pH-Wert und Temperatur auf die L-Phe-Bildung. Dargestellt
sind die Endkonzentrationen nach t =30 h.
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6.1.4. L-PHENYLALANINEINFLUSS AUF DIE WACHSTUMSGESCHWINDIGKEIT

In satzweisen Schiittelkolbenansitzen und Fed-Batch-Fermentationen (20 1) wurde der
Einfluss der L-Phe-Konzentration auf das Wachstum des E. coli Wildtyps (LJ110) untersucht.
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Abbildung 48: Einfluss der L-Phe-Konzentration auf das E. coli Wachstum. Zugabe von L-
Phe bei einer ODgzonm von 1,0. Links: Verlauf der ODg2onm. Rechts: pmax nach L-Phe-Zugabe.

Abbildung 48 zeigt den Verlauf der optischen Dichte in Schiittelkolbenversuchen bei Zugabe
von L-Phe, als Puls bei einer ODgonm von 1,0. In der rechten Abbildung ist die maximal
erreichte  Wachstumsgeschwindigkeit nach L-Phe-Zugabe, in Abhingigkeit von der
eingestellten  Konzentration, dargestellt. Es  fdllt auf, dass mit steigender
Aminosdurekonzentration die Wachstumsrate abnimmt. Es handelt sich jedoch um keinen
linearen Zusammenhang. Wihrend pn., bei Zugabe von 1,0 g/l L-Phe noch bei 0,8 h! lag
(gegeniiber 0,9 h™' ohne L-Phe-Zugabe), betrug pmax bei Einstellung von 10 g/l L-Phe immer
noch 0,5 h™.
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Abbildung 49: Einfluss der L-Phe-Konzentration auf das E. coli Wachstum. Einstellung
verschiedener L-Phe-Konzentrationen vor dem Start der Versuchsreihe. Links: Verlauf der
ODs¢20nm- Rechts: pmax nach L-Phe-Zugabe.
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Abbildung 49 =zeigt den Verlauf der ODgonm und pmax bei Einstellung der L-Phe-
Konzentration vor Fermentationsstart. Es zeigt sich, dass auch hier eine Erhohung der L-Phe-
Konzentration zu einer Herabsetzung der Wachstumsrate fiihrte. Insgesamt liegen die
erreichten Wachstumsraten unterhalb derer, der Pulsexperimente (Abbildung 48). Es ist
erkennbar, dass bei Zugabe von 10 g/l L-Phe, pnm. (0,3 h") auf 60 %, gegeniiber dem
Kontrollansatz ohne L-Phe (0,5 h™'), herabgesetzt wurde. In den Pulsexperimenten lag das
Verhiiltnis bei 55 %. Die Wachstumsphase wurde dadurch von 9 h auf 13 h verldngert. Zudem
ist auffillig, dass in den Ansidtzen ohne L-Phe und mit 0,5 g/l L-Phe, eine signifikant hohere

Zelldichte gegeniiber der restlichen Versuchsreihe erreicht wurde.
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Abbildung 50: Fed-Batch Fermentation von E. coli LJ110 im 20 | Reaktor (DSM-Medium).
Untersuchung des Einflusses der Produktakkumulation auf das Wachstum.

Der Einfluss der L-Phe-Konzentration unter Prozessbedingungen, wurde im 20 | Bioreaktor
untersucht und ist in Abbildung 50 dargestellt. Durch sukzessive Erhohung der Produkt-
konzentration auf 30 g/l, Messung der optischen Dichte und Vergleich der Zelldichte mit
einem Kontrollansatz ohne L-Phe-Zugabe, konnte der FEinfluss auf die Wachstums-
geschwindigkeit untersucht werden. Zwar ist auch hier bei L-Phe-Zugabe ein Abfall der
Wachstumsrate erkennbar, jedoch wurde in dem Versuch immer noch ein py.x von 0,64 h!
gegeniiber 0,73 h”' im Kontrollansatz erreicht. Zudem zeigte die Messung der endgiiltigen
Zelldichte (es erfolgte keine vorzeitige Limitierung des Wachstums durch L-Tyrosin), dass
eine maximale ODgyopm von ungefidhr 130 mit diesem Medium moglich war.

6.2. VERFAHRENSENTWICKLUNG ZUR L-PHENYLALANINPRODUKTION

In diesem Abschnitt werden die Ergebnisse zusammengefasst, die zur Entwicklung der
Fermentationsstrategie fiihrten und der Charakterisierung des entwickelten Prozesses dienten.
Im Verlauf dieser Arbeiten wurden verschiedene, gentechnisch verdnderte Stdmme,
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verwendet. Die Ergebnisse in diesem Abschnitt werden, zum Teil unter Vernachlédssigung des
genetischen Hintergrunds, miteinander unter prozesstechnischen Aspekten verglichen. Eine
Beschreibung der Ergebnisse hinsichtlich der Stammentwicklung, findet spéter statt.

6.2.1. AUSGANGSSITUATION

Der Aufbau des Bioreaktors zu Beginn der Prozessentwicklung, ist Abbildung 29 zu
entnehmen. Die Fermentationsdurchfiihrung wurde in Abschnitt 5.4 beschrieben.
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Abbildung 51: Ergebnisse der off-line Glucosebestimmungen in zehn Fermentationen (.
coli 4pF20).
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Abbildung 52: Ergebnisse der off-line L-Tyrosinbestimmungen in zehn Fermentationen (.
coli 4pF20).

Diese ,,Basis“-Prozessfiihrung zeichnete sich durch eine Kopplung der beiden, in der
Zulaufphase, zugefiihrten Substrate Glucose und L-Tyrosin aus. Hierbei ist zu bemerken, dass
die Aminosiure grofitenteils ungelost als Suspension vorlag (Loslichkeit von L-Tyrosin bei
pH 7 und 25 °C in H,O = 0,45 g/1). Des Weiteren erfolgte die Zugabe der Substrate manuell
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und ohne Steuerungsprofil. Ein Anstieg oder Abfall der Glucosekonzentration diente als
Grundlage zur Einstellung neuer Zulaufraten.

Abbildung 51 fasst die gemessenen Glucosekonzentrationen aus zehn Fermentationen
zusammen, die eine Untersuchung des Fermentationsprozesses auf Reproduzierbarkeit zum
Ziel hatten. Deutlich fillt auf, dass die Glucosekonzentration grolen Schwankungen zwischen
0 und 25 g/l unterlag.

Auch der L-Tyrosin-Verlauf innerhalb der Wachstumsphase unterlag deutlichen
Schwankungen (Abbildung 52). Da die Aminoséurezufuhr an die Glucosezugabe gekoppelt
war und nicht eingestellt werden konnte, waren Unterschiede bei dieser Prozessfiihrung
unvermeidlich.

L-Phenylalanin [g/l]

Zeit [h]

Abbildung 53: Ergebnisse der off-line L-Phe-Bestimmungen in zehn Fermentationen (E. coli
4pF20).

Die in den zehn durchgefiihrten Versuchen erreichten L-Phe-Konzentrationen sind in
Abbildung 53 zusammengefasst. Zwar konnte eine maximale L-Phe-Konzentration von 30,9
g/l nach 50 h Fermentationsdauer erreicht werden, jedoch ist zu erkennen, dass dieses
Ergebnis nicht reproduzierbar war. Die geringste erreichte Konzentration lag mit 12,8 g/1 bei
nur 40 % des maximalen Titers.

6.2.2. REGELUNG DER GLUCOSEZUFUHR

In einem ersten Schritt zur Verbesserung des Fermentationsprozesses, sollte die
Glucosekonzentration in der Produktionsphase, durch Anpassung der Zulaufrate in einem
geschlossenen Regelkreis, konstant gehalten werden (vgl. Abschnitt 5.4.2, 5.4.1). Als
Sollwert wurde eine empirisch gewihlte Glucosekonzentration von 5,0 g/l festgelegt.

Der eingesetzte Kalman-Filter wurde 90 min, der Minimal-Varianz-Regler 60 min vor dem
Start der Glucosezufuhr aktiviert. Uber den zu Fermentationsbeginn gestarteten Umlauf zur
Probenahme (vgl. Abschnitt 5.4.2), konnten bis Versuchsende konstant 1-2 ml/min Permeat
fiir die on-line Messung bereitgestellt werden.
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Abbildung 54: Regelung der Glucosezufuhr bei 5,0 g/l (E. coli 4pF26).

In Intervallen von ungefdhr 180 s wurde die Glucosekonzentration durch die OLGA
enzymatisch bestimmt (Totzeit = 90 s) und iiber die Prozesssoftware sowie das Dosiersystem
eine dem Glucoseverbrauch und der StellgroBBenabweichung entsprechende Zulaufrate
eingestellt. Abbildung 54 zeigt anhand einer Fermentation beispielhaft den on-line
gemessenen Glucoseverlauf. Der Sollwert von 5,0 g/l konnte, mit einer Abweichung von £1,0
g/1, eingestellt werden. Dabei sollte beachtet werden, dass der experimentell bestimmte Ks-
Wert fiir Glucose von E. coli um GroBenordnungen kleiner ist und bei 1,8 mg/l (10 pM) liegt
[226].

Zur Untersuchung des Einflusses der Glucosekonzentration auf die Substratverbrauchs- und
Produktbildungsrate sowie die Nebenproduktbildung, wurden Fermentationen bei Sollwert-
vorgaben von 0,1 g/l bzw. 30 g/l durchgefiihrt (on-line Daten hier nicht dargestellt). Die
gemessenen Abweichungen lagen in diesen Versuchen bei 0,1 + 0,05 g/l und 30 £4 g/1.

6.2.3. EINFLUSS DER GLUCOSEKONZENTRATION AUF DEN PROZESS

E. coli hat einen Ks-Wert fiir Glucose von 1,8 mg/l. Die Regelung der Glucosekonzentration
bei 5,0 g/l (2.000facher Substratiiberschuss) fiihrt danach, laut Literatur [226], zum
sogenannten ,,Glucose-Uberfluss-Stoffwechsel* und zur Bildung von Acetat (vgl. Abschnitt
2.1.1).

Es sollte untersucht werden, wie sich die Einstellung einer Glucosekonzentration von 5,0 g/l,
im Vergleich zu einer Regelung niher am Ks-Wert (Einstellung von 0,1 g/1) (45facher
Uberschuss, und Einstellung einer noch hoheren Glucosekonzentration von 30 g/l, auf die
Fermentation auswirkt. Die Untersuchungen wurden von Bujnicki durchgefiihrt [220].
Abbildung 55 stellt den gemessenen Verlauf der Glucosekonzentration in den drei
durchgefiihrten Fermentationen, unter Verwendung von E. coli 4pF69 (Abschnitt 4.2.1) und
Einsatz der Standardfermentationsstrategie (Abschnitt 5.4), dar.
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Abbildung 55: Regelung der Glucosezufuhr bei 0,1, 5,0

gemessenen Glucosekonzentrationen (E. coli 4pF69).

T T T 20 T T T T T 50 T LI A B B |
Regelung bei Regelung bei Regelung bei
- 40 - S—
0,1 g/l Glucose 15 % 5,0 g/l GI i 30 g/l Glucose
= 1% - * .
15 1°% Saope o °«* -
ry e Y o’ s T ove
@ 10 ! @ L4
o’.. § §
&® o 5 20
o... " °
5 AV deadl I
I 10 .
®
T T 0 T T T T T T T 0 T T T T
30 40 50 0 10 20 30 40 50 0 10 20 30 40 50
Zeit [h] Zeit [h]

und 30 g/l. Angabe der off-line

Die Ansitze bei 5,0 und 30 g/l Glucose lieBen sich, im Rahmen der zu erwartenden

Sollwertabweichungen, konstant einstellen. In dem bei 0,1 g/l Glucose geregelten Versuch

fallt auf, dass der Istwert liber den Prozessverlauf stetig zunahm. Bei den dargestellten

Messwerten handelt es sich jedoch um die off-line gemessene Glucosekonzentration. Die on-

line gemessenen Werte lagen im Bereich von 0,1 £ 0,05 g/1. Die Regelung der Glucosezufuhr

verlief demnach problemlos. Eine fehlerhafte Messung der Substratkonzentration fiihrte, trotz

Rekalibierung der OLGA nach jeweils 30 Messzyklen, jedoch zur Einstellung des hohen

Istwertes.
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Abbildung 56: Vergleich der L-Phe- und L-Tyrosinkonzentration bei Einstellung einer
Glucosekonzentration von 0,1, 5,0 und 30 g/1 (E. coli 4pF69).
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In Abbildung 56 sind die in den drei Versuchen gemessenen Konzentrationen an L-Phe und
L-Tyrosin zusammengefasst. Neben den nahezu identischen Verldufen der L-
Tyrosinkonzentration féllt auf, dass mit 34,8 g/l die hochste L-Phe-Konzentration bei
Einstellung von 5,0 g/l Glucose erreicht wurde. Zwar konnten bei Einstellung von 0,1 g/l
Glucose auch 32,0 g/l L-Phe gebildet werden, jedoch verlief die Produktbildung langsamer.
Die Einstellung von 30 g/l Glucose fiihrte nach 25 h Fermentation zu einem Einbruch der
Produktbildung bei 16,8 g/l L-Phe. Die folgende Abnahme der gemessenen Konzentration ist
auf die Verdiinnung des gebildeten Produktes, bedingt durch den Fed-Batch-Betrieb,

zuriickzufiihren.
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Abbildung 57: Vergleich der Acetat- und L-Alaninkonzentration bei Einstellung einer
Glucosekonzentration von 0,1, 5,0 und 30 g/l (E. coli 4pF69).

Die Bildung der Nebenprodukte Acetat und L-Alanin ist in Abbildung 57 dargestellt. Bei
Einstellung von 0,1 g/l Glucose fillt auf, dass nur innerhalb der Batchphase und am Ende der
Fermentation Acetat nachgewiesen werden konnte. Auch die Konzentration an L-Alanin lag
mit 0,1 g/l im Bereich der Nachweisgrenze. Bei der Fermentation mit 5,0 g/l Glucose war
liber die gesamte Fermentation Acetat messbar, jedoch lag auch hier die Konzentration bei
nur 1-2 g/l. Die L-Alaninkonzentration lag wieder im Bereich der Nachweisgrenze. Bei
Einstellung von 30 g/l Glucose fillt auf, dass schon nach 20 h iiber 5 g/l Acetat gebildet
wurde und ab diesem Zeitpunkt die Bildung von L-Alanin zunahm. Bis zum
Fermentationsende bei t = 50 h akkumulierten 41 g/ Acetat und 4,6 g/l L-Alanin.

Der Unterschied in den drei Ansdtzen wird auch in der biomassespezifischen und
volumetrischen Glucoseverbrauchsrate deutlich (Abbildung 58). Trotz hochster Verfiigbarkeit
war der spezifische Substratverbrauch bei Einstellung von 30 g/l Glucose am geringsten. Bei
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Einstellung von 0,1 und 5,0 g/l Glucose konnte, abgesehen von der Wachstumsphase, kein
signifikanter Unterschied beobachtet werden.
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Abbildung 58: Vergleich der biomassespezifischen und volumetrischen Glucoseverbrauchs-
rate bei Einstellung einer Glucosekonzentration von 0,1, 5,0 und 30 g/l (E. coli 4pF69).
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Abbildung 59: Vergleich der biomassespezifischen und volumetrischen L-Phe-Bildungsrate
bei Einstellung einer Glucosekonzentration von 0,1, 5,0 und 30 g/1 (E. coli 4pF69).

Da die Zelldichte in den Versuchen vergleichbar ist, sich jedoch die Anderung des Fermen-
tationvolumens, aufgrund unterschiedlicher Glucosezulaufraten, wesentlich unterscheidet,
werden Abweichungen in den Versuchen erst bei einem Vergleich der volumetrischen Raten
deutlich. Wiahrend bei Einstellung von 30 g/l, in der Zeit von 5 bis 15 h, maximale
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volumetrische Verbrauchsraten von bis zu 18 g/(I*h) erreicht wurden, wurden bei Regelung
auf 0,1 g/l Glucose nur 10 g/(I*h) umgesetzt. Lagen 5,0 g/l Glucose vor, stieg der Verbrauch
zundchst auf 15 g/(I*h) an, fiel jedoch wieder im Verlauf der Fermentation auf 5 g/(1¥h) ab.
Im Gegensatz dazu verlief der Substratumsatz bei 0,1 g/l konstant zwischen 7 und 10 g/(1*h),
die volumetrische Glucoseverbrauchsrate bei 30 g/l dagegen fiel auf 2 g/(I*h) ab.

Die biomassespezifischen und volumetrischen Produktbildungsraten der drei Versuche sind in
Abbildung 59 zusammengefasst. Deutlich féllt auf, dass bei Einstellung von 30 g/l Glucose
nach 20 h Fermentationszeit die spezifische und die volumetrische Rate schnell abfielen und
nach weiteren 10 h bei anndhernd O lagen (keine L-Phe-Bildung). Dagegen fiihrte die
Einstellung von 5,0 g/l Glucose zu einer maximalen spezifischen Produktbildungsrate von
0,055 g/(g*h) bzw. einer volumetrischen Rate von 2,0 g/(1*¥h). Ab t = 25 h sanken auch hier
die Werte ab, blieben jedoch fiir 15 h bei 0,03 g/(g*h) bzw. 1,0 g/(1*h) anndhernd konstant
und fielen erst gegen Ende der Fermentation auf O ab. In dem Versuch bei Regelung auf 0,1
g/1 Glucose, lag die maximale spezifische Rate bei 0,05 g/(g*h) und sank nur langsam {iiber
den Fermentationsverlauf auf 0,03 g/(g*h) ab. Einen idhnlichen Verlauf nahm die
volumetrische L-Phe-Bildungsrate, jedoch wurde nur ein Maximum von 1,3 g/(I*h) erreicht.
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Abbildung 60: Vergleich der gebildeten L-Phe-Gesamtmenge bei Einstellung einer
Glucosekonzentration von 0,1, 5,0 und 30 g/l (E. coli 4pF69).

Abbildung 60 zeigt den Verlauf des insgesamt gebildeten L-Phe. Deutlich ist zu erkennen,
dass bei Regelung der Glucosekonzentration auf 5,0 g/ mit 500 g L-Phe
(Fermentationsvolumen bei Versuchsende ungefihr 14,4 1), 150 % mehr Produkt gebildet
wurde, als bei Einstellung von 30 g/l Glucose. Hier wurde ab t = 25 h kein L-Phe mehr
produziert. In dem Versuch bei Einstellung von 0,1 g/l Glucose wurden, trotz einer erreichten
Endkonzentration an L-Phe von 32,0 g/l (vgl. Abbildung 56), nur 340 g Produkt gebildet, da
aufgrund geringerer Zulaufraten nur ein Fermentationsvolumen von 10,6 1 erreicht wurde.
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6.2.4. INDIREKTE REGELUNG DER L-TYROSINZUFUHR

Im Vorfeld der hier dargestellten Ergebnisse wurde von Takors et. al., unter Verwendung
erster Fermentationsdaten, eine Hauptkomponentenanalyse durchgefiihrt [221]. Mittels dieser
Methode sollten die wichtigsten, den Fermentationsprozess beeinflussenden Parameter,
identifiziert werden. Die Analyse ergab, dass die Konzentrationen an L-Tyrosin und Acetat
im Reaktor, innerhalb eines Konvergenzbereiches von 90 %, den Prozess am stérksten
beeinflussen. Im Rahmen einer parallelen Auswertung der in Abschnitt 6.2.1 dargestellten
zehn Fermentationen und noch zwei weiteren Versuchen, konnte ein funktionaler
Zusammenhang zwischen erreichter L-Phe-Konzentration und der gemessenen L-

Tyrosinkonzentration innerhalb der Wachstumsphase gefunden werden.
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Abbildung 61: L-Phe-Titer in Abhéngigkeit von der maximal auftretenden L-Tyrosin-
konzentration. Dargestellt wurden zwdlf Fermentationen.

Abbildung 61 zeigt, dass der L-Phe-Titer mit sinkender, maximaler L-Tyrosinkonzentration
steigt. Als Label wurde zusitzlich die im jeweiligen Versuch erreichte BTM-Konzentration
eingetragen. Dabei ist zu erkennen, dass die erreichte L-Phe-Endkonzentration unabhéngig
von der Zelldichte war. Die niedrigsten Biotrockenmassekonzentrationen fiihrten sogar zu den
hochsten L-Phe-Titern.

Die Variation der L-Tyrosinkonzentration in der Wachstumsphase ist auf die Kopplung mit
der Glucosezufuhr zuriickzufiihren. Diese wurde wihrend der Versuche entsprechend dem
Substratverbrauch angepasst. Durch Anpassungen der Zuflussrate erfolgte auch die L-
Tyrosinzufuhr mit unterschiedlichen Zulaufraten. Dies geschah jedoch unabhingig vom

tatsidchlichen L-Tyrosinverbrauch.
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Zur weiteren Prozessentwicklung sollte die Aminosdurezufuhr von der Glucosezufuhr
entkoppelt und durch eine Regelungsstrategie, dem jeweiligen Verbrauch entsprechend,
angepasst werden. Entscheidend sollte dabei sein, jegliche Akkumulation in der
Wachstumsphase zu vermeiden und die Zufuhr der stammspezifischen Wachstums- und
Substratverbrauchsrate anzupassen.

Forberg et. al. [140] fasst fiir den Einsatz der L-Tyrosinsensitiven DAHP-Synthase
zusammen, dass die L-Tyrosinkonzentration unter 36 mg/l liegen muss, um eine Inhibierung
des Enzyms zu vermeiden. In dieser Arbeit sollte die L-Tyrosinkonzentration deshalb, unter
Bertiicksichtigung eines ,,Sicherheitsfaktors, 10 mg/l nicht iiberschreiten. Da dieser Wert im
Bereich der HPLC-Nachweisgrenze liegt, war die direkte Regelung der Aminosiure-
konzentration, mittels einer on-line Analyse, nicht moglich. Es musste deshalb ein indirekter
Regelungsansatz gefunden werden.
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Abbildung 62: Spezifische L-Tyrosinverbrauchsrate in der Wachstumsphase. Einfluss von
Uberschuss und Limitierung.

Die in Abbildung 62 dargestellte spezifische L-Tyrosinverbrauchsrate zeigt, dass in der
Batchphase, bei einem Uberschuss an L-Tyrosin, der spezifische Verbrauch auf hohem
Niveau beginnt und mit sinkender Konzentration der Aminosiure abnimmt. Vom Startpunkt
der limitierten L-Tyrosinzugabe (in diesem Versuch wurde L-Tyrosin durch ein Steuerungs-
profil streng limitiert zugefiihrt), ist der spezifische Verbrauch konstant und nur von der
biomassebezogenen L-Tyrosinselektivitit (Ysx) abhidngig. Der Ygx lag bei 0,028 und
stimmte mit literaturbekannten Werten iiberein [140].
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Abbildung 63: Zusammenhang von volumetrischer Sauerstoffverbrauchsrate und
volumetrischer L-Tyrosinverbrauchsrate in der Wachstumsphase (1-2: Batchphase; 3-4: L-
Tyrosinzulauf; 4-5: Limitierung der L-Tyrosinzufuhr (Wachstumslimitierung)). Neben dem
erhaltenen funktionalen Zusammenhang mit m = 1,05 wurden die bei Variation des
Zusammenhangs (m = 2 und m = 0,6) (vergleiche Abschnitt 6.2.5) erhaltenen Kurvenverldaufe
grafisch darstellt.

Die volumetrische L-Tyrosinverbrauchsrate ist von der Biomassekonzentration und von der
spezifischen =~ Wachstumsrate  abhingig. Gleiches gilt fiir die  volumetrische
Sauerstoffverbrauchsrate, wenn eine konstante Gelostsauerstoffkonzentration wihrend der
Fermentation eingestellt wird. Da beide Raten von den gleichen Parametern abhingig sind,
kann ein funktionaler Zusammenhang vermutet werden. In Abbildung 63 sind die beiden
volumetrischen Verbrauchsraten gegeneinander aufgetragen worden (in der Zulaufphase (3-4)
der Wachstumsphase wurde bei limitierter L-Tyrosinzugabe ein pO, von 30-50% eingestellt).
Deutlich sind drei Phasen zu unterscheiden:

Die Batchphase (1-2) hat einen niedrigeren Verlauf, als die restliche Wachstumsphase,
aufgrund des hoheren L-Tyrosinspezifischen Yg/x. Mit dem Start der Produktionsphase (4-5)
(ab hier wird eine minimale L-Tyrosinzulaufrate von 150 mg/h (20 mg/(1*h) bezogen auf die
Btachvorlage) fiir den Erhaltungsstoffwechsel eingestellt), ist kein Zusammenhang zwischen
den Verbrauchsraten mehr moglich. In dem Bereich der Wachstumsphase, in dem iiber die
limitierte L-Tyrosinzufuhr die Wachstumsrate gesteuert wird (3-4), lisst sich ein funktionaler
Zusammenhang zwischen volumetrischer Sauerstoff- und L-Tyrosinverbrauchsrate
formulieren. Dieser ist in Abbildung 63 angegeben.

Basierend auf dieser linearen Abhéingigkeit wurde ein empirischer Zusammenhang gefunden
(Gleichung 5-7), mit dessen Hilfe wihrend der Wachstumsphase die volumetrische L-
Tyrosinverbrauchsrate indirekt berechnet und eine auf das Reaktorvolumen entsprechend
umgerechnete Zulaufrate (Gleichung 5-8), eingestellt werden konnte (vgl. Abschnitt 5.4.4).
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Abbildung 64: Darstellung der berechneten, volumetrischen OUR in der Wachstumsphase.
Nach Korrelation mit der volumetrischen L-Tyrosinverbrauchsrate, Einstellung der L-Tyrosin
Zulaufrate. Entsprechend der L-Tyrosinzufuhr erhaltener Verlauf der optischen Dichte.

In Abbildung 64 ist ein Versuch dargestellt, in dem wihrend der Wachstumsphase, ab dem
Ende der Batchphase, die volumetrische Sauerstoffverbrauchsrate vom Prozessrechner
ermittelt wurde (Gleichung 5-6). Aus dieser wurde unter Verwendung des empirischen
Zusammenhangs (zur Vereinfachung wurde m = 1 statt 1,05 eingesetzt) die volumetrische L-
Tyrosinverbrauchsrate und hierauf basierend eine entsprechende L-Tyrosinzulaufrate ermittelt
und vom Prozessrechner und Dosiersystem eingestellt. Abbildung 64 zeigt die berechnete
volumetrische OUR und die entsprechend eingestellte Zulaufrate der 25 g/l L-Tyrosin
enthaltenen Losung. Ab dem Zeitpunkt der Wachstumslimitierung (t = 13,5 h) wurde fiir den
Erhaltungsstoffwechsel eine Zulaufrate der 25 g/l L-Tyrosinlésung von 6 g/h (150 mg/h L-
Tyrosin bzw. 20 mg/(I*h) bezogen auf das Batchvolumen zu Fermentationsbeginn)
eingestellt. AuBerdem ist der Verlauf der ODgonm dargestellt. Deutlich ist zu erkennen, dass
die optische Dichte den gleichen Kurvenverlauf nimmt, wie die Zulaufrate der L-
Tyrosinlosung. L-Tyrosin konnte wihrend der Wachstumsphase nicht detektiert werden, d.h.

die Konzentration lag unterhalb der HPLC-Nachweisgrenze von 10 mg/l.

Unter Verwendung dieses Prozessansatzes und der in Abschnitt 6.2.3 beschriebenen
Glucoseregelung bei 5,0 g/l, war es moglich, reproduzierbar eine L-Phe-Konzentration von
30-32 g/l zu erreichen.
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6.2.5. EINFLUSS DER L-TYROSINZUFUHR AUF DEN PROZESS

Um den Einfluss der indirekten Regelung der L-Tyrosinzufuhr zu untersuchen, sollte durch
Verdanderung des empirischen Zusammenhangs die Stdrke der Limitierung variiert werden.
Durch Erhéhung bzw. Verringerung des im Nenner stehenden Zulauffaktors m sollte eine
Verringerung bzw. Erhohung der Zulaufrate bewirkt werden. Dies wiederum sollte zu einer
strengeren Limitierung bzw. leichten Akkumulation an L-Tyrosin fiihren. Um weiterhin
vergleichbare Fermentationsbedingungen zu erhalten, wurde in jeder Fermentation die gleiche
Menge an L-Tyrosinlosung (180 g) zugefiihrt. So konnte das Wachstum unabhéngig von der
Zulaufrate bei einer Biotrockenmassekonzentration von 30-35 g/I limitiert werden.

Eine strengere L-Tyrosinlimitierung fiihrt zwangsldufig zu einer geringeren Wachstumsrate
und zu einer langsamer ansteigenden, volumetrischen Sauerstoffaufnahmerate. Damit beein-
flussen sich die Parameter gegenseitig. Abbildung 65 zeigt den Verlauf der volumetrischen
OUR bei Variation des Zulauffaktors m. Bei m = 1,0 handelt es sich um den Standardprozess.
m = 1,5 und 2,0 sollten zu einer stirkeren Limitierung und zu einer langsamer ansteigenden
volumetrischen OUR fiihren (sieche hierzu auch Abbildung 63). Abbildung 65 zeigt deutlich,
dass mit steigendem m die Sauerstoffaufnahmerate fiel. Wie Abbildung 66 zeigt, fiihrte der
Versuch bei Einstellung von m = 0,6 (£. coli 4pF69) zu einer leichten Akkumulation an L-
Tyrosin (Daten der volumetrischen OUR nicht verfiigbar; Defekt der Prozessdatensicherung).
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Abbildung 65: Verlauf der volumetrischen OUR bei Einstellung verschiedener L-Tyrosin-
zulaufraten durch Variation des Zulauffaktors m am Beispiel von E. coli 4pF69.

Die in Abschnitt 6.2.4. dargestellten Ergebnisse wurden unter Einsatz von E. coli 4pF20
erhalten. Bei diesem Stamm konnte eine Sensitivitéit gegeniiber L-Tyrosin gezeigt werden. In
den folgenden Versuchen wurde der Stamm E. coli 4pF26 eingesetzt, in dem zusétzlich das
Gen aroL"" iiberexprimiert wurde. Durch diese Veriinderung sollte der reaktionslimitierende
Schritt bei der Umsetzung von Shikimat zu Shikimat-3-Phosphat aufgehoben werden. Die
Versuchsreihe zur Variation der L-Tyrosinzulaufrate wurde zudem mit E. coli 4pF69
wiederholt. Im Gegensatz zu E. coli 4pF26 verfiigte dieser Stamm nicht {iber eine deregulierte
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L-Tyrosinspezifische DAHP-Synthase, sondern iiber das L-Tyrosinsensitive aroF"'-Gen.
Diese Arbeiten wurden von Ganpo durchgefiihrt [222].
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Abbildung 66: Verlauf der L-Tyrosinkonzentration bei Variation des Zulauffaktors m und
Einsatz verschiedener E. coli Stamme.

Abbildung 66 =zeigt den Verlauf der L-Tyrosinkonzentration in den durchgefiihrten
Fermentationen bei Variation des Zulauffaktors m. Bei Verwendung von E. coli 4pF26 ist zu
erkennen, dass mit Beginn des L-Tyrosinzulaufs, bei m = 1,0 und 1,5, zwar noch eine geringe
Akkumulation von bis zu 0,1 g/l auftrat, nach t = 12 h jedoch kein L-Tyrosin mehr
nachgewiesen wurde. Die Einstellung von m = 0,6 fiihrte zu einer zwischenzeitigen
Akkumulation von bis zu 0,35 g/l. Noch deutlicher ist der Unterschied bei Einsatz von E. coli
4pF69 zu erkennen. Unter Standardbedingungen (m = 1,0) und bei strengerer Limitierung,
war nach dem Ende der Batchphase L-Tyrosin kaum noch nachweisbar, wihrend die
Einstellung von m = 0,6 zu einer vergleichsweise deutlichen Akkumulation (0,18 g/1) fiihrte.
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Abbildung 67: Verlauf der L-Phe-Konzentration bei Variation des Zulauffaktors m und
Einsatz verschiedener E. coli Stimme.
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Abbildung 67 zeigt den Verlauf der L-Phe-Konzentration. Bei Einsatz von E. coli 4pF26
zeigte sich, dass die L-Phe-Verldufe bis t = 30 h alle die gleiche Tendenz aufwiesen.
Anschlieflend fiel die Konzentration bei m = 0,6 und m = 1,5 deutlich ab, wihrend bei m =
1,0 die L-Phe-Konzentration mit 28 g/l stabil blieb. Der Abfall der Konzentrationen konnte
hauptséichlich auf Verdiinnungseffekte, bedingt durch die Fed-Batch-Prozessfiihrung, zuriick-
gefiihrt werden. Bei der Fermentation von E. coli 4pF69 fiihrte die Fermentation bei m = 1,0
und m = 1,5 zu einem mit £. coli 4pF26 vergleichbaren Konzentrationsverlauf, jedoch kam es
nach t = 30 h zu keiner Verdiinnung des L-Phe. Bei Einstellung von m = 0,6 ist zu erkennen,
dass mit einer maximalen L-Phe-Konzentration von 12 g/l deutlich weniger produziert wurde.
Die strenge L-Tyrosinlimitierung mit m = 2,0 fiihrte zum Fermentationsende zu einer
maximalen L-Phe-Konzentration von 34 g/l1.
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Abbildung 68: Verlauf der spezifischen L-Phe-Produktbildungsrate bei Variation des
Zulauffaktors m und Einsatz verschiedener E. coli Stimme.

Die in Abbildung 68 dargestellte Berechnung der spezifischen L-Phe-Bildungsrate zeigt, dass
bei Einsatz von E. coli 4pF26 mit anndhernd 0,08 g/(g*h) die hochste Produktbildungsrate
erreicht wurde. Bei m = 1,5 und 0,6 lag die Produktbildungsrate im Bereich von 0,05 g/(g*h).
Ein weiterer Unterschied in den Ansidtzen (E. coli 4pF26) zeigte sich zum Ende der
Fermentation. Hier konnte bei m = 1,0 noch eine geringe Produktbildungsrate beobachtet
werden, wihrend bei den anderen Einstellungen ein geringer ,,Verlust* an L-Phe festzustellen
war. Bei Einsatz von E. coli 4pF69 sind die Unterschiede deutlicher. Die erhohte L-
Tyrosinzufuhr fiihrte zu einer wesentlich geringeren Produktbildungsrate (maximal 0,02
g/(g*h)), wihrend die Einstellungen m = 1,0 und 1,5 zu vergleichbaren Raten, wie bei Einsatz
von E. coli 4pF26, fiihrten. Bei strengerer Limitierung (m = 2,0) zeigte sich, dass eine
vergleichbare, maximale Produktbildungsrate von 0,06 g/(g*h) erreicht wurde. Allerdings fiel
die Produktbildung nach t = 30 h nicht auf anndhernd O ab, sondern lag fiir weitere 15 h bei
0,03 g/(g*h).
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Abbildung 69: Verlauf der volumetrischen L-Phe-Produktbildungsrate bei Variation des
Zulauffaktors m und Einsatz verschiedener E. coli Stimme.

Bei Betrachtung der volumetrischen L-Phe-Bildungsraten von E. coli 4pF26 in Abbildung 69,
ist ein deutlicher Unterschied zu den spezifischen Raten zu erkennen. Die volumenbezogene
Produktbildung bei m = 0,6 lag mit 1,9 g/(I*h) auf dem gleichen Niveau, wie bei Einstellung
von m = 1,0 (1,8 g/(1*h)). Ein Vergleich der Ergebnisse bei Einsatz von E. coli 4pF69 zeigt,
dass die volumetrischen Produktbildungsraten, im Gegensatz zu den spezifischen Raten, mit
bis zu 2,0 g/(1*h) iiber denen von E. coli 4pF26 lagen (ausgenommen m = 0,6).
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Abbildung 70: Vergleich der substratbezogenen Produktselektivititen bei Variation des
Zulauffaktors m und Einsatz verschiedener E. coli Stimme.

In Abbildung 70 ist zu erkennen, dass bei Einstellung eines Zulauffaktors von 1,0 bei
Verwendung von E. coli 4pF26 nach 48 h mit 15,1 % die hochste integrale Produktselektivitit
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(L-Phe/Glucose) erreicht wurde. Bei t = 36 h konnte sogar ein Ypis von ungefdhr 18 %, im
Gegensatz zu 13 % (m = 0,6) bzw. 17 % (m = 1,5), errechnet werden. Deutlich ist in
Abbildung 70 auch der Unterschied in der Ausbeute bei E. coli 4pF69 zu erkennen. Unter
Standardbedingungen, oder strengerer L-Tyrosinlimitierung, wurde nach 48 h ein Yps von
15,5 % bis 17 % erreicht, wihrend bei erhohter L-Tyrosinzufuhr die Selektivitit auf nur 5 %
abfiel (48 h). Zudem fillt auf, dass beim Vergleich der Yps bei t = 36 h unter
Standardbedingungen mit E. coli 4pF69 18,5 % mol Glucose zu mol L-Phe umgesetzt wurde.
Dieser Wert stieg mit strengerer Limitierung auf 20,8 % an. Die integrale Produktselektivitit
konnte somit bei Finsatz von E. coli 4pF69 und strenger L-Tyrosinlimitierung um 15,5 %

gegeniiber E. coli 4pF20 gesteigert werden.
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Abbildung 71: Vergleich der proteinspezifischen DAHP-Synthaseaktivitit bei Variation des
Zulauffaktors m und Einsatz verschiedener E. coli Stimme.

Abbildung 71 zeigt die Ergebnisse der Untersuchung der DAHP-Synthaseaktivitit. Die
proteinspezifischen Aktivititen von aroF™ und aroF"" unterscheiden sich deutlich
voneinander. Unter Standardbedingungen (Zulauffaktor 1,0) konnte bei E. coli 4pF26 eine
maximale Enzymaktivitit von 0,5 U/mgpein gemessen werden, jedoch war bei t = 30 h in
keinem Versuchsansatz mehr Aktivitidt nachweisbar (die negativen Messwerte werden durch
hohe relative Fehler und das Messprinzip verursacht). Bei Messung der Enzymaktivitdt von
aroF"", bei Einstellung von m = 1,0, wurde bei t = 10 h eine vergleichbare Aktivitit von 0,5
U/mgprotein gemessen. Bei strengerer L-Tyrosinlimitierung stieg die spezifische Aktivitit
jedoch deutlich an und erreichte bis zu 2 U/mgprotein. Zudem konnte auch noch nach 30 h
Fermentationsdauer eine signifikante Enzymaktivitdt gemessen (0,6 U/mgp;orein) Werden. Nur
bei Einstellung einer iiber dem aktuellen L-Tyrosinverbrauch liegenden Zulaufrate (m = 0,6),
wurde keine Aktivitit der DAHP-Synthase mehr nachgewiesen.
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6.2.6. UBERTRAGUNG IN DEN PILOTMABSTAB

Die MaBstabsvergrofierung, vom 20 1 Laborreaktor in die 300 I Pilotanlage, hatte zwei Ziele.
Zum einen sollte untersucht werden, inwieweit der entwickelte Prozess sich auf einen
groferen MaBstab lbertragen ldsst. Zum anderen sollte die Integration des
Aufarbeitungsprozesses (vgl. Abschnitt 2.5) im halbtechnischen MaBstab erfolgen.

Die technische Umsetzung des Scale-up wurde in Abschnitt 5.5 beschrieben. Ziel war es,
einen mit dem Laborprozess vergleichbaren Fermentationsverlauf zu erreichen. Fiir diese
Versuche wurde der Basisstamm E. coli 4pF20 verwendet. Vor der MalistabsvergroBerung
wurden mit diesem Stamm entsprechende Versuche im 20 | Bioreaktor durchgefiihrt.
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20 | LabormaRstab: P ‘
30{ | ® L-Phe B
O Glucose oo " | a0 0.8
£ J .I =
= 25 o - =
= . . ® | |
K=} 300 | PilotmaRstab: o % —-
—mB— L-Ph | 3 30 E
2 j0 ] [ B LPhe o ! 2 30 06 2
o O— Glucose ... ] £ £
s . s 20 | LabormaRstab: 2
O 154 . S —@—BTM 5
) | 20 0.4
é oy /--l g —O— L-Tyr 5
& 10 Ja 2 300 | PilotmaBstab:
00 (m] a o -0 0] 104 —B—BTM 0.2
= o “Ho [m] ’ O— L. '
o BB~ Figoapo8o- 50 oLy
o n-maeel . . ] 0 D0.0

0 10 20 30 40 50 0 10 2 ‘ 0 40 50
Zeit [h] Zeit [h]

Abbildung 72: Vergleich der Fermentation im 20 1 Labor- und 300 1 PilotmaBstab.
Darstellung der Verldufe von L-Phe, L-Tyrosin, Glucose und Biotrockenmasse iiber den
Versuchszeitraum, unter Verwendung von E. coli 4pF20.

In Abbildung 72 wurden die wichtigsten Konzentrationen zusammengefasst. Es fallt auf, dass
die Verldufe von Glucose, L-Tyrosin und Biotrockenmasse im 300 1 Maf}stab, gegeniiber dem
Laborversuch, leichten Schwankungen unterlagen. Die Zunahme der L-Phe-Konzentration im
300 1 Versuch erfolgte zwar langsamer als im LabormaBstab, jedoch konnten auch hier nach
48 h 28,6 g/l nachgewiesen werden. Im gleichen Zeitraum wurden im 20 | Reaktor 32,2 g/l L-
Phe produziert.

Beim Vergleich der spezifischen Produktbildungsraten (Abbildung 73) ist in den ersten 12 h
und ab t = 25 h ein identischer Kurvenverlauf festzustellen. In dem dazwischenliegenden
Zeitraum ist die spezifische Produktbildung im 300 1 Ansatz um 0,01 g/(g*h) geringer, als im
20 1 Versuch. Ein dhnlicher Kurvenverlauf zeigt sich bei der Berechnung der differentiellen
RZA. Auch hier liegt der berechnete Wert im Labormalstab (1,25 g/(1*h)) 25 % iiber dem des
300 1 Versuches (1,0 g/(1*h)). Die erreichte integrale Selektivitdt ist mit 15,1 % vergleichbar
mit der 20 1 Fermentation (16,3 %). Dasselbe gilt fiir die integrale RZA (20 1: 0,64 (g/I*h);
300 1: 0,60 (g/1*h)).
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Abbildung 73: Vergleich der Fermentation im 20 1 Labor- und 300 1 PilotmaBstab.
Darstellung der spezifischen L-Phe-Bildungsrate und der differentiellen Raum-Zeit-Ausbeute
tiber den Versuchszeitraum, unter Verwendung von E. coli 4pF20.

6.2.7. ANSATZ ZUR WEITEREN PROZESSOPTIMIERUNG

Untersucht werden sollte die Mdéglichkeit, mit dem bisher entwickelten Standardprozess, bei
gleicher spezifischer Produktbildungsrate, eine hohere volumetrische Produktbildung bzw.
eine hohere RZA und damit eine Steigerung der L-Phe-Konzentration, zu erreichen. Hierzu
sollte bei unveridnderten Prozessbedingungen (pH, Temperatur, pO,) eine um 50 % hdohere
Biomassekonzentration eingestellt werden. Zum Erreichen dieser Konzentration wurden in
der Zulaufphase der Wachstumsphase statt 180 g L-Tyrosinlésung (Standardprozess), 270 g
der Losung zugefiihrt. Um eine vergleichbare Versorgung mit Néihrsalzen zu gewihrleisten,
wurden zusétzlich 50 % der in der Batchphase vorgelegten Salze, als konzentrierte Losung, in
der Wachstumsphase, ab dem Erreichen einer ODgonm von 60 innerhalb von 2 h, zugefiihrt.
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Abbildung 74: Darstellung der Biotrockenmasse- und L-Phe-Konzentration unter
Standardbedingungen und Vergleich mit einem Ansatz zur Prozessoptimierung (E. coli
4pF69). Zudem Berechnung des Verlaufs an Gesamt-L-Phe.
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Abbildung 74 zeigt den Verlauf der Biotrockenmassekonzentration in dem Ansatz zur
Prozessoptimierung, verglichen mit einer Standardfermentation. Das Wachstum in den beiden
Versuchen wurde bei 14 h (Standard) bzw. 18,5 h (Optimierung) L-Tyrosinlimitiert.
AnschlieBend wurden fiir den Erhaltungsstoffwechsel in beiden Versuchen 150 mg/h L-
Tyrosin zugefiihrt. Zum Zeitpunkt der Limitierung lag die Biotrockenmassekonzentration bei
28 g/l (Standard) bzw. bei 42 g/l (Optimierung). Dies ergibt eine Steigerung von 48 %. Es
fillt allerdings auf, dass die Zelldichte im Standardprozess im weiteren Fermentationsverlauf
noch auf 34 g/l anstieg, die Konzentration im Optimierungsansatz dagegen auf 39 g/l abfiel.
Bei t = 50 h lag die BTM-Konzentration im Standardprozess wiederum bei 30 g/1.

Bei Betrachtung der L-Phe-Konzentration (Abbildung 74) zeigt sich, dass die Verldufe fast
identisch sind. Eine Abweichung trat erst ab t = 30 h auf. Im Optimierungsansatz stieg die
Konzentration auf 36,7 g/l an und fiel anschlieBend, bedingt durch die Verdiinnung von
bereits produziertem L-Phe, auf 31,5 g/l ab. Beim Standardprozess war hingegen ein
langsamer, kontinuierlicher Anstieg der Produktkonzentration bis auf 34,8 g/l zu verzeichnen.
Bei der Berechnung der absolut gebildeten L-Phe-Menge, wird der Unterschied deutlicher.
Hier stieg die L-Phe-Gesamtmenge im Optimierungsansatz deutlich schneller an, als im
Standardprozess, so dass nach 36,5 h 380 g (Standard) bzw. 510 g (Optimierung) L-Phe
berechnet wurden. Trotzdem wurden in beiden Versuchen nach 48 h mit 480 g (Standard)
bzw. 510 g (Optimierung) annédhrend die gleichen Mengen an Produkt erreicht.
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Abbildung 75: Darstellung der spezifischen Glucoseverbrauchs- und L-Phe-Bildungsraten
und der volumenbezogenen Raten. Vergleich des Standardfermentationsprozesses mit einem
Ansatz zur Prozessoptimierung (E. coli 4pF69).

In Abbildung 75 sind fir den Glucoseverbrauch bzw. die L-Phe-Bildung sowohl die
spezifischen, wie auch die volumetrischen Raten dargestellt. Der spezifische
Glucoseverbrauch lag im Standardprozess, wihrend der Wachstumsphase, um 0,2 g/(g*h)
hoher als im Optimierungsansatz. Ansonsten waren die Kurvenverlidufe vergleichbar. Bei der
Berechnung der volumetrischen Raten lag hingegen der Glucoseverbrauch im
Optimierungsansatz, mit 18 g/(1*h), iiber dem des Standardprozesses (15 g/(1*h)).
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Bei der Betrachtung der spezifischen und volumetrischen L-Phe-Bildungsrate féllt auf, dass
zu Beginn der Produktbildung die Raten des Optimierungsansatzes 25 % iiber denen des
Standardprozesses lagen. AnschlieBend kam es jedoch zu einem schnelleren Abfall der
Produktbildungsraten, als im Standardprozess. Hier zeigte sich deutlich, dass insbesondere in
den letzten 10 h der Fermentation im Optimierungsansatz keine L-Phe-Bildung mehr
stattfand, wéahrend die Raten im Standardprozess noch bei 0,03 g/(g*h) bzw. 1,0 g/(I*h) lagen.
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Abbildung 76: Darstellung der differentiellen Raum-Zeit-Ausbeute. Vergleich des Standard-
fermentationsprozesses mit einem Ansatz zur Prozessoptimierung (E. coli 4pF69).

Der unterschiedliche Verlauf der Produktbildung wird insbesondere bei Berechnung der
differentiellen RZA sichtbar (Abbildung 76). Hier zeigte sich, dass im Optimierungsansatz zu
Beginn der Produktionsphase, mit einer differentiellen RZA von bis 1,77 g/(1*h), signifikant
hohere Werte, als im Standardprozess erreicht wurden. Die integrale RZA lag nach 30 h
Fermentation mit 1,02 g/(1*h) auch 10 % iiber der des Standardprozesses (0,96 g/(1*h)). Zum
Ende der Fermentation fiel die differentielle RZA im Optimierungsansatz jedoch ab. Bedingt
durch die Verdiinnung von bereits gebildetem L-Phe, sank die integrale RZA zum Fermenta-
tionsende auf 0,63 g/(1*h) ab und lag sogar unter der Standardfermentation mit 0,69 g/(I*h).

6.2.8. EINFLUSS VON D,EHPA AUF DEN FERMENTATIONSVERLAUF

Zur Untersuchung des Einflusses der D,EHPA-Zugabe auf den Fermentationsprozess, wurde
in Kerosin gelostes DoEHPA in den Permeatvolumenstrom dosiert. Im Falle der integrierten
Aufarbeitung kann ein Teil der organischen in die wissrige Phase iibertreten und somit in die
Fermentation gelangen. Experimente zeigten [218], dass mit einem Eintrag von 0,25 g der
D,EHPA-Kerosin Mischung (10 %ig) pro Liter Permeatvolumenstrom gerechnet werden
muss. Bei einem Permeatvolumenstrom von 0,51 1/h im Gleichgewicht gelangen demnach in
20 h 2,55 g des Carriers, bzw. 3,2 ml einer 10%igen Losung aus D,EHPA-Kerosin, in den

Permeatvolumenstrom.
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Die 30 h betriebenen Fermentationen zur Untersuchung des Einflusses von D>,EHPA und
Kerosin auf Zellwachstum und Produktbildung, wurden in einem 7,5 1 Bioreaktor von
Silberbach  bearbeitet [204]. Die Fermentation wurden unter Zuschaltung des
Filtrationsumlaufs durchgefiihrt (vgl. Abschnitt 5.2.1). Zur Untersuchung des D,EHPA
Einflusses wurde der Versuch wiederholt, jedoch entsprechend Abschnitt 5.2. eine 10 %ige
Losung von D,EHPA in Kerosin wéhrend der Fermentation iiber den Filtrationsumlauf
zugefiihrt. In beiden Fermentationen wurde nach 7 h die Produktion induziert. Der
Filtrationsumlauf wurde nach 10 h gestartet.

50 T T T T T 07 T T T T T T T T N T
| |—~®—Filtration
—@— Filtration und D, EHPA-Zugabe

—m— Filtration
—@— Filtration und D,EHPA-Zugabe|

0.6 4

40

=
) 9—o S 0.5- i
[ | TTTT— o X]
T ©
= 30 8 0.4
2 g \
= 2 1
0 —® c - u -
@ 0 | 1 8 0.3
N [ ]
2 024 \ . .
i [ )
10 / \ \
] . | 0.1 .\- -
ﬁ | |
a
0 M T T T T T T T T T 0.0 v T T T v M"‘h
0 5 10 15 20 25 30 0 5 10 15 20 25 30
Zeit [h] Zeit [h]

Abbildung 77: Vergleich der Biotrockenmassekonzentration und der spezifischen
Wachstumsrate bei einer Fermentation mit und ohne Zugabe eines D,;EHPA-Kerosin-
Gemisches. Verwendung eines 7,5 1 Bioreaktors mit Filtrationsumlauf. Manuelle Zugabe von
Glucose und L-Tyrosin (E. coli 4pF20).

Abbildung 77 zeigt, dass die Biotrockenmassekonzentrationen und spezifischen Wachstums-
raten in den ersten 10 h vergleichbar waren (der verzogerte Anstieg von p im Filtrations-
versuch stand in Verbindung mit einer geringeren Anfangszelldichte und einer verldngerten
lag-Phase). Es fillt jedoch auf, dass in dem Versuch mit Zugabe von D,EHPA-Kerosin, eine
um 5,0 g/l verringerte maximale Biotrockenmassekonzentration erreicht wurde.

Wihrend die BTM und spezifische Wachstumsrate sich bei Zugabe von D,EHPA-Kerosin
unwesentlich verdnderten, zeigt Abbildung 78 einen deutlichen Einfluss auf Produktbildung
und erreichte L-Phe-Konzentration. Bis t = 13 h nahmen die spezifische L-Phe-Bildungsrate
und -Konzentration den gleichen Verlauf. AnschlieBend sank in der Fermentation mit
Filtrationsumlauf die Produktbildungsrate innerhalb von 5 h von 0,03 g/(g*h) auf 0,01 g/(g*h)
ab. Die Produktbildung im Versuch mit D.EHPA-Kerosin-Zugabe, stieg jedoch weiter auf
0,04 g/(g*h) an und fiel erst nach 23 h Fermentationsdauer wieder unter einen Wert von 0,03
g/(g*h) ab. Dieser deutliche Unterschied fiihrte zu einer L-Phe-Endkonzentration von 7,6 g/l
in der Fermentation mit Filtrationsumlauf; im Gegensatz zu 14,7 g/l bei Zugabe von
D,EHPA-Kerosin. Das ist eine Steigerung von 93 %.
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Abbildung 78: Vergleich der L-Phe-Konzentration und der spezifischen L-Phe-Bildungsrate
bei einer Fermentation mit und ohne Zugabe eines D,EHPA-Kerosin-Gemisches.
Verwendung eines 7,5 1 Bioreaktors mit Filtrationsumlauf. Manuelle Zugabe von Glucose und
L-Tyrosin (E. coli 4pF20).

Zudem sank der Substratverbrauchsrate in der Fermentation mit D,EHPA-Kerosin-Zugabe
um 20 %. Dies fiihrte zu deutlichen Unterschieden in Bezug auf die integrale, substrat-
spezifische Produktselektivitit Yps und die integrale Raum-Zeit-Ausbeute. Die molare,
integrale Yps erhohte sich von 3,5 % auf 8,9 %, die gewichtsbezogene, integrale RZA von
0,25 g/(I*h) auf 0,49 g/(1*h), bei Zugabe von D,EHPA-Kerosin.

Eine detaillierte Untersuchung des Einflusses von D,EHPA findet sich in den Arbeiten von
Silberbach [204].

6.3. AUSWIRKUNG DES PRODUKTES AUF DAS BIOLOGISCHE SYSTEM

Um den Einfluss der Produktbildung und der Produktakkumulation reaktionstechnisch zu
untersuchen, sollten kontinuierliche Fermentationen durchgefiihrt werden. Durch Einstellung
verschiedener L-Phe-Konzentrationen im Zulaufmedium, sollte unter anderem der Einfluss
auf die Produktbildungsrate, Nebenproduktbildung oder Substratselektivitit untersucht
werden. Des Weiteren sollte die intrazelluldre L-Phe-Konzentration bestimmt werden, die
DAHP-Synthaseaktivitit und der morphologische Zustand der Zellen durch REM-Aufnahmen
sichtbar gemacht werden. Da es sich bei dem eingesetzten Stamm um einen plasmidkodierten
L-Phe-Produzenten handelte, wurden zudem Plasmidstabilitétstests durchgefiihrt. Die
Versuche wurden bei verschiedenen L-Phe-Konzentrationen und Durchflussraten von 0,1 und
0,2 h' durchgefiihrt und zudem fiir D = 0,1 h'! einzelne wSteady-states, unter D,EHPA-
Kerosin-Zugabe wiederholt, um dessen Einfluss zu untersuchen.

Da sich zeigte, dass der eingesetzte Stamm E. coli 4pF26 sehr instabil war und das Plasmid
schnell verlor (siehe hierzu Abbildung 79 in Abschnitt 6.3.1.), konnten keine eindeutigen,

funktionalen Zusammenhinge zwischen zugefiihrter, und im Reaktor gemessener L-Phe-
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Konzentration und gebildeter Nebenprodukte gefunden werden. Eine reaktionstechnische
Untersuchung des Einflusses von L-Phe und D,EHPA-Kerosin war deshalb nicht méglich.
Der spiter verfiigbare, chromosomal integrierte Stamm E. coli 18 konnte iiber 300 h
kontinuierlich  fermentiert werden. Allerdings konnte nur eine volumetrische
Produktbildungsrate von 0,02-0,1 g/(I*h) erreicht werden (zum Vergleich E. coli 4pF26: 0,5
g/(I*h)), wodurch auch hier kein Vergleich mit den zur Verfiigung stehenden
Produktionsstimmen moglich war.

In dem folgenden Abschnitt werden deshalb nur Ergebnisse gezeigt, die eine qualitative
Aussage iiber den Zustand der Zellen zulassen. Diese Arbeiten wurden von Engfeld
durchgefiihrt [209].

6.3.1. KONTINUIERLICHE FERMENTATION VON E. cOLI 4pF26

Die kontinuierlichen Fermentationen wurden mit einem E. coli Stamm durchgefiihrt, der das
Plasmid pF26 enthielt. Es wurden deshalb fiir die eingestellten ,,Steady-States*
Plasmidstabilitétstests durchgefiihrt.

D=0,2| - D=0,1 D=0,1 + D,EHPA
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Abbildung 79: Ermittelte prozentuale Plasmidhédufigkeit in Abhédngigkeit von der extern
zugefiihrten L-Phe-Konzentration bei verschiedenen Durchflussraten und D,EHPA-Kerosin-
Zugabe (E. coli 4pF26).

Abbildung 79 zeigt die prozentuale Plasmidhéufigkeit, d.h. den Anteil an Zellen, die noch
iiber das Plasmid verfiigen. Deutlich fillt auf, dass bei Erreichen des ,,Steady-States* (nach
fiinf Verweilzeiten) die Zellen in keinem Ansatz mehr vollstindig tiber das Plasmid verfiigten.
Zu erkennen war, dass die Plasmidstabilitdt mit sinkender Durchflussrate (D = 0,2 h! und 0
g/l L-Phe: 70 %; D = 0,1 h”' und 0 g/l L-Phe: 60 %) und steigender L-Phe-Konzentration (D =
02h"und 0 g/l L-Phe: 70 %; D = 0,2 h™! und 20 g/l L-Phe: 25 %) abnahm. Die Zugabe von
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D,EHPA-Kerosin fiihrte zu einer Erhhung der Plasmidhéufigkeit (D = 0,1 h'' und 0 g/l L-
Phe: 60 %; D = 0,1 h"' +D,EHPA und 0 g/I L-Phe: 90 %).
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Abbildung 80: Darstellung der intrazelluldir gemessenen L-Phe-Konzentration in
Abhingigkeit von der extern eingestellten L-Phe-Konzentration bei verschiedenen
Durchflussraten und DEHPA-Kerosin-Zugabe (E. coli 4pF26).

Bei jedem eingestellten ,,Steady-State wurde der mittlere Zelldurchmesser und das
Zellvolumen bestimmt. Auf diesen Messungen basierend, sollte die intrazelluldre L-Phe-
Konzentration berechnet werden. Da zur Bestimmung der L-Phe-Konzentration jedoch ein
Zellpellet verwendet wurde, geht das zwischen den Zellen vorhandene, extrazellulidre L-Phe,
sowie Ablagerungen auf den Zellen, mit in die Berechnung ein. Die in Abbildung 80
berechnete maximale, intrazelluldre L-Phe-Konzentration ergab 150 g/l. Da die Berechnung
der Konzentration jedoch einen sehr hohen, systematischen Fehler beinhaltet, ist dieser Wert,
in  Bezug auf die ermittelte Konzentration, nicht richtig. Dennoch ergaben
Mehrfachmessungen einen relativen Fehler von unter 10 % und erlauben durchaus die
Abschitzung von Tendenzen, wie die Entwicklungen der berechneten Konzentrationen in
Abhingigkeit von der extrazelluldr eingestellten Produktkonzentration in Abbildung 80
zeigen.

Es féllt auf, dass mit steigender extrazelluldrer L-Phe-Konzentration die intrazellulidre
Konzentration {liberproportional zunahm. So stieg die gemessene Konzentration fiir D = 0,1
h'! von 23 % (keine zusitzliche L-Phe-Zufuhr iiber das Medium) auf 100 % an (bei 30 g/l
vorgelegtem L-Phe im Medium). Zudem ist zu erkennen, dass bei Einstellung von D = 0,1 h™'
die gemessene L-Phe-Konzentration hoher war, als bei Einstellung von D = 0,2 h'. Die
Zugabe von D,EHPA-Kerosin fiihrte zu einer geringen Abnahme der intrazelluldren
Konzentration.

Fiir jeden eingestellten ,,Steady-State* wurde die Aktivitit der DAHP-Synthase bestimmt. Es
konnte jedoch bei keiner Einstellung eine Aktivitét festgestellt werden (Daten nicht grafisch
dargestellt) (sieche hierzu auch Abschnitt 6.2.5 Abbildung 71).
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Abbildung 81: REM-Aufnahme von E. coli 4pF26 (D = 0,2; L-Phe-Vorlage = 5 g/l).

Zur Untersuchung des morphologischen Zustands der Zellen wurden REM-Aufnahmen von
verschiedenen ,,Steady-States* durchgefiihrt. Zusitzliche Aufnahmen wurden in Abschnitt
12.8 zusammengefasst.

Abbildung 81 zeigt ein Bild von einer E. coli-Kultur, bei der 5,0 g/l L-Phe im Zulauf
eingestellt wurden. Die Zellen hatten, verglichen mit anderen Aufnahmen [167], eine normale
GroBe und Form. Bei den vereinzelten Ablagerungen auf den Zellen handelte es sich
wahrscheinlich um Néhrsalze oder L-Phe, das wihrend der Préparation der Zellen

auskristallisiert ist.

Abbildung 82: REM-Aufnahme von E. coli 4pF26 (D = 0,1; L-Phe-Vorlage = 30 g/l).
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In Abbildung 82 ist eine REM-Aufnahme von einem ,,Steady-State* zu sehen, in der eine
Konzentration 30 g/l L-Phe im Zulauf eingestellt wurde. Deutlich zu erkennen sind die
unphysiologisch langen Zellen. Zudem sind viele Zellen wesentlich dicker und gekriimmt. Zu
beachten ist bei dieser Aufnahme der groiere Malistab.

Abbildung 83: REM-Aufnahme von E. coli 4pF26 (D = 0,2; L-Phe-Vorlage = 30 g/l).

Eine weitere Aufnahme bei 30 g/l zugefiihrtem L-Phe ist in Abbildung 83 zu sehen. Auch hier
sind verldngerte und unphysiologisch geformte Zellen zu erkennen. Zusitzlich féllt auf, dass
in einigen Zellen partielle Verdickungen auftraten (siche Markierung).

Arbeiten von Ganpo [222] zeigten, dass es sich bei diesen Einschliissen um inclusion bodies
handelte (Durchfiihrung von SDS-PAGE-Gelen mit/ohne vorherige Behandlung des
Zellhomogenisates mit SDS zur Solubilisierung ungeldster Proteine). Jossek [167] konnte die
ungelosten Proteine als DAHP-Synthase, kodiert von dem gentechnisch modifizierten aroP"",
identifizieren (2D-SDS-PAGE und MALDI-TOF-MS).
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6.4. FERMENTATIONSTECHNIK IN DER STAMMENTWICKLUNG

In diesem Abschnitt sollen die Ergebnisse zusammengefasst werden, die durch die
Fermentation verschiedener, gentechnisch verédnderter Stimme erhalten wurden. Die hier
beschriebenen Versuche fanden alle im 20 1 Bioreaktor unter gleichen Prozessbedingungen
und unter Einsatz der entwickelten Regelungsstrategien statt (vgl. Abschnitt 5.4., 5.4.1.). Ein
spiterer Vergleich der Ergebnisse der dargestellten Fermentationen ist deshalb méglich und
wird in Abschnitt 8.6. erfolgen.

6.4.1. AUSGANGSSITUATION

Die Randbedingungen sollten fiir alle Versuche zur Charakterisierung neuer Stimme gleich
gehalten werden. Die Glucosezufuhr wurde bei einer Konzentration von 5,0 g/l geregelt. Die
indirekte Regelung der L-Tyrosinzufuhr, auf Basis der Berechnung der volumetrischen
Sauerstoffverbrauchsrate, fand unter Verwendung eines Zulauffaktors m von 1,0 statt. Die L-
Tyrosinzufuhr wurde bei Messung einer ODg2onm von 10 bis 15 gestartet. Mit Erreichen einer
optischen Dichte von 80 bis 90 wurde die geregelte Zufuhr gestoppt und das Zellwachstum
limitiert. Ab dem Ende der Wachstumsphase wurde eine minimale Zulaufrate von 150 mg/h
L-Tyrosinlosung (20 mg/(1*h) bezogen auf das Ausgangsvolumen der Batchphase) fiir den
Erhaltungsstoffwechsel zugefiihrt. Fiir die Charakterisierung der Stamme E. coli 4pF69,
4pF79, 4pF79pF63 und 4pF81 wurde ein Zulauffaktor m von 2,0 eingestellt, da die hier
eingesetzte DAHP-Synthase sensitiv gegeniiber L-Tyrosin war und eine stirkere Limitierung
notwendig wurde. Da die Wachstumsrate, Sauerstoffverbrauchs- und Kohlendioxid-
bildungsrate ebenso wie Biotrockenmasse-, Glucose- und L-Tyrosinkonzentration fiir alle
Stimme vergleichbar waren (auf Abweichungen wird in den Abschnitten gesondert
hingewiesen), werden diese reaktionstechnischen Gréfen in diesem Abschnitt beispielhaft fiir

den ersten Produktionsstamm E. coli 4pF20 dargestellt.
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Abbildung 84: Konzentrationsverlauf von Biotrockenmasse, Glucose und L-Tyrosin unter
Standardprozessbedingungen. Zudem Berechnung der spezifischen Wachstumsrate (E. coli
4pF20).
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In Abbildung 84 ist links der Verlauf der Biotrockenmassekonzentration und der spezifischen
Wachstumsrate dargestellt. Es zeigte sich, dass die hochsten Wachstumsraten von bis zu 0,5
h" in der Batchphase auftraten. Zu Beginn der Zulaufphase (t = 7 h) sank die Wachstumsrate
bedingt durch die limitierte L-Tyrosinzufuhr und die steigende BTM-Konzentration. Ab einer
BTM von ungefihr 30 g/l (ODgzonm von 80-90) wurde das Wachstum limitiert. Trotzdem
nahm die BTM bis auf 34 - 35 g/l zu und blieb dann auf konstantem Niveau. Der in
Abbildung 84 rechts dargestellte Verlauf der Glucosekonzentration zeigt, dass innerhalb der
Zulaufphase die Glucosekonzentration zwar leichten Schwankungen unterlag, jedoch durch
Anpassung der Zuflussrate eine Konzentration von 4,0-6,0 g/l konstant gehalten wurde.

Bei der dargestellten L-Tyrosinkonzentration fillt auf, dass nach Abschluss der Batchphase
trotz Zulauf, kein L-Tyrosin mehr nachweisbar war (Nachweisgrenze bei 10 mg/l).
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Abbildung 85: Berechnung der spezifischen und volumetrischen Sauerstoffverbrauchs- und
Kohlendioxidbildungsrate sowie des Respirationsquotienten (RQ) unter Standardprozess-
bedingungen. Zudem Verlauf des Fermentationsvolumens im Fed-Batch-Betrieb (E. coli
4pF20).

Abbildung 85 zeigt deutlich, dass in der Zulaufphase, trotz der limitierten Aminosédurezufuhr,
die volumetrische OUR und CER einen exponentiellen Verlauf nahmen und die spezifische
OUR und CER konstant blieben (nach t = 7 h). Wahrend die spezifische OUR und CER iiber
25 h konstant waren und erst nach 30 h Fermentationszeit sanken, fiel die volumetrische OUR
und CER schon nach 20 h leicht ab. Ab 40 h ist ein deutlicher Abfall erkennbar.

Der RQ lag wihrend der Hauptfermentationsphase immer bei 1,0. Die Schwankungen zu
Beginn der Fermentation sind auf Messschwankungen der Abgasanalytik, verursacht durch
geringe Abgasstrome, zuriickzufiihren. Zum Ende der Fermentation sank der RQ auf < 1. In
diesem Zeitraum stieg auch die Nebenproduktbildung an. Die rauschbedingten
Schwingungen, die schon in der Berechnung der volumetrischen OUR auftraten, sind auch
beim RQ zu erkennen.

Abschlielend ist in Abbildung 85 der Verlauf des Reaktorvolumens beispielhaft dargestellt.
Das Arbeitsvolumen lag in der Batchphase immer bei 7,5 1. Durch Zufuhr der L-Tyrosin-
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losung, pH-Korrekturmittel (durchschnittlich 800 g Ammoniakwasser) und insbesondere

Glucoseldsung, stieg das Volumen auf 13 1 bis 16 1 an.

6.4.2. FERMENTATION VON E. coLI 4pF20

Mit E. coli 4pF20 erfolgte die Entwicklung des Fermentationsprozesses. Die hier dargestellte
Fermentation zeigt die experimentellen Daten, die bei Einsatz des endgiiltigen Prozesses
erhalten wurden, damit ein Vergleich mit den anderen Stammen moglich ist.
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Abbildung 86: Verlauf der L-Phe-Konzentration sowie der gebildeten L-Phe-Gesamtmenge.
Berechnung der spezifischen Glucoseverbrauchs- und L-Phe-Bildungsrate unter Standard-
prozessbedingungen (E. coli 4pF20).

Der in Abbildung 86 dargestellte Verlauf der L-Phe-Konzentration zeigt eine stetige
Zunahme. Nach 30 h lagen 24,2 g/1 L-Phe vor; nach 50 h 32,2 g/I. Insgesamt wurden 496 g L-
Phe produziert. Die Darstellung der spezifischen L-Phe-Bildungsrate zeigt, dass bei 16 h das
Produktbildungsmaximum mit 0,055 g/(g*h) erreicht wurde. Die spezifische
Produktbildungsrate lag zum Ende bei 0,02 g/(g*h). Die spezifische Glucoseverbrauchsrate
hatte ihr Maximum in der friilhen Batchphase (1,1 g/(g*h)). In der Wachstumsphase bis 16 h
betrug der Verbrauch 0,6 - 0,8 g/(g*h) und fiel anschlieBend bis Fermentationsende
anndhernd linear auf 0,2 g/(g*h) ab.

Die differentielle, substratbezogene Produktselektivitit in Abbildung 87, erreichte ein
Maximum von 18,1 % bei 32 h. In der Wachstumsphase und frithen Produktionsphase wurde
eine differentielle Yp;s von 12 - 16 % erreicht. Auf diesen Anteil fiel die differentielle Yps bis
t = 50h wieder ab. Entsprechend der differentiellen Ypss stieg auch die integrale Yp/s auf 15 -
16 %, blieb anschlieBend aufgrund der sinkenden Produktbildungs- sowie Substratverbrauchs-

rate anndhernd konstant und erreichte zum Ende der Fermentation 16,2 %.
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Abbildung 87: Berechnung der differentiellen und integrativen, molaren, substratbezogenen
Produktselektivitiit sowie der differentiellen und integrativen, gewichtsbezogenen Raum-Zeit-
Ausbeute unter Standardprozessbedingungen (E. coli 4pF20).

Deutlicher zu erkennen ist die Hauptproduktionsphase bei Betrachtung der differentiellen
RZA. Das Maximum der Produktbildung wurde nach 20 h mit 1,30 g/(I*h) erreicht.
AnschlieBend fiel die differentielle RZA, dem vorherigen Anstieg entsprechend, wieder ab.
Die integrale RZA erreichte nach 24 h mit 0,8 g/(I1*h) den hochsten Wert. Erst nach 12 h

Fermentation sank die integrale RZA wieder ab.
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Abbildung 88: Links: Konzentrationsverldufe von L-Phe und Acetat (HPLC) sowie der
Intermediate der Aromatenbiosynthese (NMR). Rechts: Aromatenbiosynthesebaum mit den
kodierenden Genen und Darstellung der gentechnischen Veridnderungen (E. coli 4pF20).

Abbildung 88 zeigt den Konzentrationsverlauf der wichtigsten Nebenprodukte. Deutlich zu

erkennen ist die geringe Acetatbildung. Nach 36 h Fermentation betrug die Konzentration nur

1,6 g/1. Dafiir fillt die intensive Akkumulation an Intermediaten der Aromatenbiosynthese
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auf. Nach 24 h wurden neben 18,9 g/l L-Phe 11,3 g/l DAH (dephosphoryliertes erstes
Intermediat des Syntheseweges) und 3,0 g/l Shikimat (4. Intermediat), mittels NMR, im
Fermentationsiiberstand nachgewiesen. Das Maximum wurde nach 37 h erreicht. Zu diesem
Zeitpunkt wurden neben 28,2 g/l L-Phe 17,8 g/l DAH und 6,1 g/l Shikimat gemessen.

In den Stamm E. coli 4pF20 wurden zwei Gene kloniert (siche hierzu Tabelle 3 in Abschnitt
4.2.1). Abbildung 88 zeigt rechts, anhand eines Schemas der Aromatenbiosynthese, an
welcher Stelle sich die tiberexprimierten Enzyme befinden.

6.4.3. FERMENTATION VON E. cOLI 4pF26
Bei E. coli 4pF26 wurde in das Plasmid pF20 zusitzlich das Gen der Shikimatkinase II

(aroL"") Kloniert. Die dargestellte Fermentation verlief unter Standardprozessbedingungen.
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Abbildung 89: Verlauf der L-Phe-Konzentration sowie der gebildeten L-Phe-Gesamtmenge.
Berechnung der spezifischen Glucoseverbrauchs- und L-Phe-Bildungsrate unter Standard-
prozessbedingungen (E. coli 4pF26).

Abbildung 89 zeigt, dass die L-Phe-Konzentration bis t = 32 h Fermentation auf 25,0 g/l
konstant anstieg. In den letzten 16 h verlief die Konzentrationszunahme deutlich langsamer,
sodass nach 50 h 27,5 g/l nachweisbar waren. Wie die Zunahme an insgesamt bebildeten L-
Phe zeigt, wurde bis Fermentationsende Produkt gebildet. So wurden nach 50 h 390 g L-Phe
errechnet. Der spezifische Glucoseverbrauch zeigt, dass wiéhrend der Batchphase mit 1,0
g/(g*h) der héchste Verbrauch messbar war. Danach sank der spezifische Verbrauch stetig ab
und erreichte nach 50 h mit 0,2 g/(g*h) das Minimum. Die spezifische L-Phe-Bildungsrate
stieg nach Induktion der Produktbildung (t = 7 h) sehr schnell an, und erreichte schon nach 5
h (t = 12 h) ein Maximum von 0,07 g/(g*h). Anschlielend fiel die spezifische Produktbildung
ab (t =30 h; 0,026 g/(g*h)) und lag zum Fermentationsende bei 0,01 g/(g*h).

Auch die in Abbildung 90 dargestellte differentielle Yp;s zeigt in den ersten 16 h einen
schnellen Anstieg und erreicht zum Zeitpunkt der Wachstumslimitierung ein Maximum von
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19,4 %. Danach fiel die substratbezogene Produktselektivitit langsam ab, erreichte nach 30 h

14,5 % und lag zum Fermentationsende bei nur noch 5 %.
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Abbildung 90: Berechnung der differentiellen und integrativen, molaren, substratbezogenen
Produktselektivitit sowie der differentiellen und integrativen, gewichtsbezogenen Raum-Zeit-
Ausbeute unter Standardprozessbedingungen (E. coli 4pF26).

Die integrale Ypss erreichte nach 20 h eine Selektivitdt von 19,2 %. Nach 30 h Fermentation

sank der Wert auf 18,8 % ab, und fiel dann aufgrund der weiter sinkenden differentiellen Yp;s
auf 14,5 % ab. Der Zusammenbruch der Produktbildung zeigt sich noch deutlicher in der
differentielle RZA. Nachdem der Wert nach 16 h Fermentation 1,6 g/(1*h) erreichte, fiel die
differentielle RZA und blieb ab t = 40 h bei nur 0,14 g/(1*h) konstant. Die integrale RZA
erreichte nach 16 h 0,61 g/(1*h), nach 30 h ein Maximum von 0,77 g/(1*h), fiel dann jedoch ab
und lag nach 50 h bei 0,55 g/(1*h).
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kodierenden Genen und Darstellung der gentechnischen Veridnderungen (E. coli 4pF26).
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In Abbildung 91 sind die Konzentrationsverldufe der wichtigsten Nebenprodukte
zusammengefasst. Die Acetatbildung stieg bis 32 h langsam auf 2,0 g/l an. Wéhrend die
Produktbildung und damit der Anstieg der L-Phe-Konzentration abnahm, stieg die
Acetatkonzentration ab diesem Zeitpunkt schnell an und erreichte nach 50 h ein Wert von
12,7 g/l. Die Messung der Intermediatkonzentrationen zeigt, dass Shikimat kaum noch
akkumulierte und nach 50 h nur 0,14 g/l gemessen wurden. Die volumetrische DAH-
Bildungsrate erreichte zu Beginn der Produktionsphase ann#hernd die L-Phe-Bildungsrate.
Nach 22 h konnten 10,3 g/l DAH und 16,3 g/l L-Phe gemessen werden. Danach erfolgte keine
weitere DAH-Akkumulation im Fermentationsiiberstand.

In den Stamm E. coli 4pF20 wurden drei Gene kloniert (siche hierzu Tabelle 3 in Abschnitt
4.2.1). Abbildung 91 zeigt rechts, anhand eines Schemas der Aromatenbiosynthese, an

welcher Stelle sich die liberexprimierten Enzyme befinden.

6.4.4. FERMENTATION VON E. coLI 4pF69

Das Plasmid von E. coli 4pF69 basiert auf pF26, jedoch wurde das L-Tyrosinresistente Gen
aroF”  gegen das Wildtyp-Gen aroF"" ausgetauscht. Im Verlauf der weiteren
Prozessentwicklung (vgl. Abschnitt 6.2.5) wurde der Zulauffaktor m von 1,0 auf 2,0 erhoht.
Zudem wurde in diesem Versuch mit einer 20 % hoheren Biotrockenmassekonzentration

fermentiert. Abgesehen hiervon verlief die Fermentation unter Standardprozessbedingungen.
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Abbildung 92: Verlauf der L-Phe-Konzentration sowie der gebildeten L-Phe-Gesamtmenge.
Berechnung der spezifischen Glucoseverbrauchs- und L-Phe-Bildungsrate unter Standard-
prozessbedingungen (E. coli 4pF69).

Bei Betrachtung der L-Phe-Konzentration in Abbildung 92 fillt der sehr gleichmélige
Anstieg der L-Phe-Konzentration auf. Nach 30 h wurde bereits eine Konzentration von 30,8
g/l und eine L-Phe-Gesamtmenge von ungefdhr 400 g erreicht. Die maximale L-Phe-
Konzentration lag nach 38 h bei 36,7 g/1 (524 g L-Phe). AnschlieBend sank die Konzentration
bis Fermentationsende auf 31,5 g/l und 504 g L-Phe-Gesamtmenge ab.
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Das Maximum der spezifischen Glucoseverbrauchsrate lag bei 6 h mit 1,1 g/(g*h). Danach
fiel der Verbrauch kontinuierlich ab und erreichte nach 50 h 0,1 g/(g*h). Die spezifische L-
Phe-Bildungsrate stieg in dieser Fermentation sehr schnell an. Nach 12 h wurden 0,065
g/(g*h) gebildet. AnschlieBend sank die Produktbildung ab, blieb jedoch bis t = 32 h mit 0,04
g/(g*h) auf hohem Niveau konstant. Nach einem weiteren Riickgang der L-Phe-Produktion
gegen 0 wurde in den letzten 6 h der Fermentation kein L-Phe mehr gebildet.
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Abbildung 93: Berechnung der differentiellen und integrativen, molaren, substratbezogenen
Produktselektivitit sowie der differentiellen und integrativen, gewichtsbezogenen Raum-Zeit-
Ausbeute unter Standardprozessbedingungen (E. coli 4pF69).

Die differentielle Yps stieg schnell an. Abbildung 93 zeigt eine Selektivitit von 15,6 % nach
18 h. Danach war eine langsamere, jedoch stetig steigende differentielle Yp/s erkennbar. Das
Maximum wurde in diesem Versuch mit 24,4 % erst nach 30 h erreicht. In den folgenden 12 h
fiel der Wert schnell ab. Ab t = 44 h erfolgte keine L-Phe-Produktion mehr. Das spite
Maximum in der differentiellen Yp/s wird auch in der integralen Selektivitit deutlich. Nach 18
h wurden 15,1 % erreicht, nach 36 h konnte jedoch eine integrale Selektivitidt von 20,7 %
verzeichnet werden. Zum Fermentationsende sank diese wieder auf 15,8 % ab.

Am deutlichsten wird der Einbruch in der Produktbildung bei Betrachtung der differentiellen
RZA. Nachdem eine maximale differentielle RZA von 1,8 g/(1*h) erreicht (t = 18 h), und bis
32 h ein Niveau von iiber 1,2 g/(1*h) konstant gehalten wurde, fiel mit der Produktbildung
auch die differentielle RZA auf O ab. Bedingt durch die Verdiinnung des bereits vorhandenen
L-Phe, errechneten sich fiir die differenticlle RZA negative Werte.

Die integrale RZA lag nach 16 h bei 0,68 g/(1*h) und erreichte nach 30 h ein Maximum von
1,0 g/(I*h). Dieses Niveau konnte insgesamt 10 h gehalten werden. Durch den Einbruch in der
Produktbildung sank die integrale RZA jedoch wieder auf 0,63 g/(1*h) ab (t = 50 h).
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Abbildung 94: Links: Konzentrationsverldufe von L-Phe und Acetat (HPLC) sowie der
Intermediate der Aromatenbiosynthese (NMR). Rechts: Aromatenbiosynthesebaum mit den
kodierenden Genen und Darstellung der gentechnischen Verianderungen (E. coli 4pF69).

Bei den in Abbildung 94 dargestellten Konzentrationsverldufen fillt deutlich auf, dass Acetat
sehr frith gebildet wurde. Schon nach 30,5 h waren 3,8 g/l Acetat nachweisbar. Mit sinkender
Produktbildung nahm die Acetatkonzentration fast einen exponentiellen Verlauf und erreichte
nach 50 h 31,8 g/l. Die L-Phe-Konzentration lag bei 31,5 g/l. Die Analyse der Intermediate
der Aromatenbiosynthese zeigt, dass nach 20 h 8,2 g/l DAH gebildet wurden. Diese
Konzentration stieg bis Versuchsende noch auf 10,8 g/l an.

In den Stamm E. coli 4pF69 wurden drei Gene kloniert (siehe hierzu Tabelle 3 in Abschnitt
4.2.1). Abbildung 94 zeigt rechts, anhand eines Schemas der Aromatenbiosynthese, an

welcher Stelle sich die liberexprimierten Enzyme befinden.

6.4.5. FERMENTATION VON E. coL1 4pF79

Das Plasmid von FE. coli 4pF79 basiert auf pF69, jedoch wurde das Gen fiir die
Shikimatkinase II (aroL") gegen das Gen der 3-Dehydroquinatsynthase (aroB")
ausgetauscht. Der Zulauffaktor m der L-Tyrosinregelung wurde von 1,0 auf 2,0 erhéht. Davon
abgesehen verlief die Fermentation unter Standardprozessbedingungen.

Bei dem in Abbildung 95 dargestellten Verlauf der L-Phe-Konzentration fillt auf, dass schon
nach 25 h 30,4 g/l L-Phe produziert wurden. Die maximale L-Phe-Konzentration von 35,2 g/l
wurde nach 32,5 h erreicht. Anschlieend nahm die L-Phe-Konzentration, bedingt durch die
Verdiinnung der konstant bleibenden L-Phe-Gesamtmenge von 455 g, bis zum
Fermentationsende auf 32,6 g/l ab. Der Verlauf der spezifischen Glucoseverbrauchsrate zeigt,
dass zu Fermentationsbeginn ein Maximum von 0,9 g/(g*h) erreicht wurde, dass stetig
abnahm und nach 50 h bei 0,1 g/(g*h) lag. Erkennbar ist jedoch, dass die Abnahme des
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Glucoseverbrauchs, gegeniiber anderen Stdmmen, um 4 h verzogert war. Dadurch lag die

spezifische Verbrauchsrate bis ungefdhr 25 h um 0,1 g/(g*h) hoher.
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Abbildung 95: Verlauf der L-Phe-Konzentration sowie der gebildeten L-Phe-Gesamtmenge.
Berechnung der spezifischen Glucoseverbrauchs- und L-Phe-Bildungsrate unter Standard-
prozessbedingungen (E. coli 4pF79).

Bei Betrachtung der spezifischen L-Phe-Bildungsrate fillt deutlich der schnelle Anstieg auf. 4
h nach Induktion erreichte die Produktbildung einen Wert von 0,071 g/(g*h). Die spezifische
Bildungsrate stieg anschlieBend sogar auf 0,082 g/(g*h) an. Dieses Niveau wurde fiir 18 h

gehalten. Danach kam es

Zu einem

Fermentationsende sank die spezifische Produktbildung auf 0,01 bis 0,005 g/(g*h).
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Abbildung 96: Berechnung der differentiellen und integrativen, molaren, substratbezogenen
Produktselektivitit sowie der differentiellen und integrativen, gewichtsbezogenen Raum-Zeit-
Ausbeute unter Standardprozessbedingungen (E. coli 4pF79).
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In Abbildung 96 fillt der lange, konstante Anstieg der differentiellen Selektivitét auf. Nach 16
h wurde bereits eine molare Produktselektivitit von 17,0 % erreicht. Das Maximum lag nach
26 h bei 35,7 %. Anschlieend sank die differentielle Yp;s auf 12,3 % ab (t = 36 h), stieg
jedoch zum Fermentationsende wieder auf 20,4 % an. Die hohe differentielle Yps fiihrte nach
30 h zu einem Maximum der integralen Selektivitidt von 24,4 %. Bedingt durch den Einbruch
in der Produktbildung, sank jedoch auch dieser Wert wieder auf 20,3 % ab (t = 50 h).

Wie in Abbildung 96 zu erkennen ist, stieg auch die differentielle RZA schnell an und
erreichte nach 14 h bereits 1,64 g/(1*h). Die maximale differentielle RZA lag nach 26 h bei
2,35 g/(I*h). Der Einbruch in der Produktbildung fiihrte in den folgenden 8 h zu einen Abfall
auf nahezu 0. Zwar stieg die differentielle RZA wieder an, blieb jedoch unter 0,4 g/(1*h). Die
integrale RZA nahm vom Induktionszeitpunkt an stetig zu, lag nach 16 h Fermentation bei
0,75 g/(I*h) und erreichte nach 26 h ein Maximum von 1,18 g/(1*h). Insgesamt konnte in
diesem Versuch fiir iiber 10 h eine integrale RZA von > 1,0 g/(I*h) gehalten werden. Zum
Fermentationsende sank der Wert jedoch auf 0,65 g/(1*h) ab.
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Abbildung 97: Links: Konzentrationsverldufe von L-Phe und Acetat (HPLC) sowie der
Intermediate der Aromatenbiosynthese (NMR). Rechts: Aromatenbiosynthesebaum mit den
kodierenden Genen und Darstellung der gentechnischen Verdnderungen (E. coli 4pF79).

Abbildung 97 zeigt, dass bis zum Erreichen einer L-Phe-Konzentration von 27,0 g/l nach 24 h
2,3 g/l Acetat gebildet wurden. Mit Abnahme der Produktbildung stieg die Acetatkonzentra-
tion im Reaktor an und lag nach 30 h iiber 5,0 g/l. Bis Fermentationsende akkumulierten 37,2
g/l Acetat (L-Phe-Konzentration 32,6 g/l).

Bei Betrachtung der Vorldufermetabolite der L-Phe-Synthese fillt auf, dass iiber den
gesamten Fermentationszeitraum kein DAH nachzuweisen war. Stattdessen war eine
deutliche Zunahme der Shikimat- und DHS-Konzentration erkennbar. Nach 15 h
Fermentationszeit lag die Shikimatkonzentration bei 10,5 g/l, die von DHS bei 4,3 g/l. Im
gleichen Zeitraum wurden 10,2 g/l L-Phe produziert. Nach 20 h wurden sogar 6,3 g/l DHS
gemessen. Ab diesem Zeitpunkt nahmen die Metabolitkonzentrationen wieder ab und lagen
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zum Fermentationsende bei 7,3 g/l (Shikimat) bzw. 2,7 g/l (DHS). In der letzten Phase der
Fermentation akkumulierte zusétzlich Galsédure bis zu einer Konzentration von 1,0 g/1.

In den Stamm E. coli 4pF79 wurden drei Gene kloniert (siehe hierzu Tabelle 3 in Abschnitt
4.2.1). Abbildung 97 zeigt rechts, anhand eines Schemas der Aromatenbiosynthese, an
welcher Stelle sich die liberexprimierten Enzyme befinden.

6.4.6. FERMENTATION VON E. coLI 4pF79pF63

In den Stamm E. coli 4pF79 wurde zu dem bereits vorhandenen Plasmid pF79 das Plasmid
pF63 transformiert. In dieses war das Gen fiir die Shikimatkinase II (aroL"") kloniert. Der
Zulauffaktor m der L-Tyrosinregelung wurde von 1,0 auf 2,0 erhoht. Abgesehen hiervon

verlief die Fermentation unter Standardprozessbedingungen.
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Abbildung 98: Verlauf der Biotrockenmassekonzentration sowie Berechnung der
Wachstumsrate und der spezifischen Glucoseverbrauchs- und L-Phe-Bildungsrate unter
Standardprozessbedingungen (E. coli 4pF79pF63).

Abbildung 98 zeigt die Biotrockenmassekonzentration. Der in dieser Fermentation gemessene
Verlauf und die spezifische Wachstumsrate waren mit den zuvor beschriebenen Versuchen
vergleichbar, jedoch lag die Endkonzentration 5 g/l unterhalb der sonst erreichten BTM. Die
spezifische Glucoseverbrauchsrate stieg hingegen auf 1,2 g/(g*h) an und lag bis zu einer
Fermentationszeit von 25 h um 0,1 - 0,2 g/(g*h) iiber dem spezifischen Substratverbrauch
vergleichbarer Fermentationen. Die spezifische L-Phe-Bildungsrate erreichte nach 14 h ein
Maximum mit 0,047 g/(g¥h), fiel anschlieBend jedoch schnell ab und lag ab t = 30 h bei
annihernd 0.

Abbildung 99 zeigt weitere Verdnderungen im Fermentationsverlauf. Aufgrund der
signifikant hoheren spezifischen Glucoseverbrauchs- und geringeren Produktbildungsrate,
wurde jedoch auf eine weitere quantitative Charakterisierung dieses Stammes verzichtet.
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Abbildung 99: Links: Konzentrationsverldufe von L-Phe und Acetat (HPLC) sowie der
Intermediate der Aromatenbiosynthese (NMR). Rechts: Aromatenbiosynthesebaum mit den
kodierenden Genen und Darstellung der gentechnischen Verdnderungen (E. coli 4pF79pF63).

Deutlich féllt auf, dass die Konzentration an L-Phe sehr langsam anstieg. Nach 15 h wurden
44 ¢g/l, nach 24 h 9,6 g/l L-Phe gemessen. Ab diesem Zeitpunkt blieb die Produktkonzen-
tration konstant. In den ersten 24 h der Fermentation wurde neben L-Phe jedoch 4,9 g/l
Shikimat gebildet. Die Konzentration des Intermediats sank bis Fermentationsende wieder auf
3,0 g/l ab. Zudem wurde in diesem Versuch ab Induktionsbeginn signifikant mehr Acetat
gebildet. Nach 15 h betrug die Konzentration bereits 3,6 g/l, nach 24 h 9,3 g/l. Im Gegensatz
zum L-Phe stieg die Acetatkonzentration bis Fermentationsende weiter an und erreichte 35,4
g/l. Neben Acetat traten in diesem Versuch sehr hohe Konzentrationen an L-Alanin und
Ammonium auf. Nach 24 h konnten im Fermentationsiiberstand 0,84 g/l L-Alanin und 0,4 g/l
Ammonium nachgewiesen werden. Beide Konzentrationen stiegen weiter an und erreichten
nach 50 h 6,03 g/l (L-Alanin) bzw. 0,8 g/l (Ammonium).

In den Stamm E. coli 4pF79pF63 wurden vier Gene auf zwei Plasmiden kloniert (siehe hierzu
Tabelle 3 in Abschnitt 4.2.1). Abbildung 99 zeigt rechts, anhand eines Schemas der
Aromatenbiosynthese, an welcher Stelle sich die iiberexprimierten Enzyme befinden (aroL"’
lag auf dem zweiten Plasmid).

6.4.7. FERMENTATION VON E. corLr 4pF81

Bei E. coli 4pF81 wurde in das Plasmid pF69 zusidtzlich das Gen fiir die 3-
Dehydroquinatsynthase (aroB"") kloniert. Der Zulauffaktor m der L-Tyrosinregelung wurde
von 1,0 auf 2,0 erhoht. Die eingestellte Biotrockenmassekonzentration lag mit 28 g/l bis 30
g/l ungefdhr 15 % niedriger als unter Normalbedingungen. Davon abgesehen verlief die
Fermentation unter Standardprozessbedingungen. Die Arbeiten wurden von Bujnicki
durchgefiihrt [220]. Aus technischen Griinden war es nicht moglich, die Fermentation
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vollstindig auszuwerten. Die angegebenen Konzentrationen und dargestellten Berechnungen
basieren deshalb ausschlielich aut NMR-Daten.
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Abbildung 100: Verlauf der L-Phe-Konzentration sowie der gebildeten L-Phe-Gesamtmenge.
Berechnung der spezifischen Glucoseverbrauchs- und L-Phe-Bildungsrate (veridnderte
Skalierung) unter Standardprozessbedingungen (E. coli 4pF81).

Die in Abbildung 100 dargestellte L-Phe-Konzentration zeigt, dass schon nach 25 h eine
Produktkonzentration von 30 g/l iiberschritten wird. Nach 35 h Fermentationsdauer wurde
eine L-Phe-Konzentration von 38,5 g/l gemessen, die bis t = 50 h wieder auf 36,1 g/l verdiinnt
wurde. Die gebildete L-Phe-Gesamtmenge erreichte iiber 500 g. Die spezifische Glucose-
verbrauchsrate nimmt bei E. coli 4pF81, mit einem Maximum von 0,8 g/(g*h) einen Verlauf,
der mit den anderen Stimmen vergleichbar ist. Die im Vergleich zu den anderen
Fermentationen geringere Biotrockenmassekonzentration fiithrt, bei vergleichbaren
volumetrischen Produktbildungsraten, zu einem Anstieg der spezifischen Produktbildung. Mit
annihernd 0,11 g/(g*h) bei t = 18 h (veridnderte Skalierung in Abbildung 100) liegt die Rate
hoher als in jedem anderen Versuch. Es fillt jedoch auf, dass die Produktbildung, nach dem
Erreichen des Maximums, sofort wieder abféllt und nach insgesamt 36 h unter einen Wert von
0,02 g/(g*h) absinkt.

Bei Betrachtung der Produktselektivitit (Abbildung 101) fillt auf, dass die differentielle Ypys,
im Vergleich zu anderen Versuchen, nur langsam abfillt und nicht O erreicht. Das Maximum
liegt nach 20 h bei 27,8 %. Auch in diesem Versuch sinkt die integrale Produktselektivitit
nach dem Erreichen des Maximums von 25,7 % (t = 24 h) (verdnderte Skalierung in
Abbildung 101) in der zweiten Fermentationshilfte ab. In diesem Zeitraum ist der
Substratverbrauch jedoch nur gering, wodurch sich nach 50 h immer noch eine integrale Yp/s
von 22,7 % ergibt.



136

40

©«
N

| | —B— diff. Selektivitét
—@— integr. Selektivitét

32

N
£
1

=
>

16

diff. Selektivitidt [mol %]

integr. Selektivitdt [mol%]

10 20

30 40 50

Zeit [h]

24

-
»

diff. RZA [g/(I*h)]
o

2.0 1

—mB— diff. RZA
—@— integr. RZA

Zeit [h]

24

~ 2.0

integr. RZA [g/(I*h)]

Abbildung 101: Berechnung der differentiellen und integrativen, molaren, substratbezogenen
Produktselektivitiit sowie der differentiellen und integrativen, gewichtsbezogenen Raum-Zeit-
Ausbeute (verdnderte Skalierung) unter Standardprozessbedingungen (E. coli 4pF81).

Eine Zweiteilung der Produktionsphase zeigt sich auch im Verlauf der differentiellen RZA.
Zwar wird schon nach 20 h eine differentielle RZA von 2,32 g/(1*h) erreicht, jedoch fillt
dieser Wert bis Fermentationsende auf anndhernd O ab. Die integrale RZA steigt nach
ungefihr 24 h Fermentationszeit auf einen Wert von 1,2 g/(1*h) an und bleibt fiir 12 h auf
diesem hohen Niveau konstant (verdnderte Skalierung in Abbildung 101). Insgesamt konnte
fiir iiber 16 h eine integrale RZA von > 1,0 g/(I*h) aufrechterhalten werden. Der Abfall der
Produktbildung fiihrt jedoch in den letzten 12 h der Fermentation zu einem Absinken der
integralen RZA auf 0,72 g/(g*1).
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Abbildung 102: Links: Konzentrationsverldufe von L-Phe und Acetat (NMR) sowie der
Intermediate der Aromatenbiosynthese (NMR). Rechts: Aromatenbiosynthesebaum mit den
kodierenden Genen und Darstellung der gentechnischen Veridnderungen (E. coli 4pF81).
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Bei den in Abbildung 102 gezeigten Konzentrationsverldufen handelt es sich ausschlielich
um NMR-Messungen. Es fillt auf, dass schon nach weniger als 25 h eine L-Phe-Konzentra-
tion von iiber 30 g/l erreicht wurde. Zu diesem Zeitpunkt lag die Acetatkonzentration bei
ungefihr 2,5 g/l und stieg von diesem Moment exponentiell an. Die L-Phe-Konzentration
nahm nun langsamer zu und erreichte nach 35 h 38,5 g/l. Zum Ende der Fermentation lag die
Produktkonzentration mit 36,1 g/l auf dem gleichen Niveau wie die Acetatkonzentration (36,0
g/1). Die Analyse der Intermediate zeigt, dass weder DAH noch DHS iiber den Fermentations-
verlauf nachweisbar waren. Lediglich geringe Konzentrationen an Shikimat (2 bis 3 g/I)
akkumulierten in der Zeit von 15 h bis 25 h und wurden bis zum Fermentationsende nicht
wieder verbraucht.

In den Stamm E. coli 4pF81 wurden vier Gene kloniert (siche hierzu Tabelle 3 in Abschnitt
4.2.1). Abbildung 102 zeigt rechts, anhand eines Schemas der Aromatenbiosynthese, an
welcher Stelle sich die liberexprimierten Enzyme befinden.

6.4.8. FERMENTATION VON E. coL118

Der Stamm E. coli 18 war mit E. coli 4pF26 identisch, jedoch lagen die iiberexprimierten
Gene nicht auf einem Plasmid, sondern chromosomal integriert, vor. Der Zulauffaktor m der
L-Tyrosinregelung wurde von 1,0 auf 2,0 erhéht. Abgesehen hiervon verlief die Fermentation

unter Standardprozessbedingungen.
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Abbildung 103: Konzentrationsverldufe von Biotrockenmasse, L-Phe, Acetat und Shikimat
sowie Berechnung der Wachstumsrate unter Standardprozessbedingungen (E. coli 18).

Bei der in Abbildung 103 dargestellten spezifischen Wachstumsrate féllt auf, dass der
Kurvenverlauf, mit einem Maximum von 0,6 h‘l, im Vergleich zu anderen Versuchen,
insgesamt hohere Raten aufwies. Nach nur 12,5 h konnte bereits eine Biotrockenmasse-
konzentration von 33,4 g/l gemessen werden. Trotz L-Tyrosinlimitierung stieg das BTM, bei
nur geringen Wachstumsraten, weiter an und erreichte nach 29,5 h 429 g/l. Zum
Versuchsende wurden 44,7 g/l Biotrockenmasse gemessen.
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Wie Abbildung 103 rechts zeigt, wurde wihrend der Fermentation wenig Acetat gebildet. Die
maximale Konzentration wurde mit 2,9 g/l nach 9,5 h erreicht. Bei Fermentationsende war
Acetat nicht nachweisbar. Es wurde jedoch nur eine maximale L-Phe-Konzentration von 5,6
g/l (t = 22 h) mit diesem Stamm erreicht. Zum Ende wurden nur 3,0 g/l nachgewiesen. Aus
diesem Grund wird auf eine quantitative Analyse dieses Stammes verzichtet.

6.5. INTEGRATION DER AUFARBEITUNG

Die Integration der Aufarbeitung in den Fermentationsprozess hatte zum Ziel, L-Phe
kontinuierlich und selektiv abzutrennen, um dadurch eine Produktakkumulation zu vermeiden
[223, 224].

Die Demonstration der integrierten Aufarbeitung sollte im PilotmaRBstab erfolgen. Hierfiir
wurden Fermentationen im 300 1 Bioreaktor (200 1 Arbeitsvolumen) durchgefiihrt (vgl.
Abschnitt 5.5.). Die Ergebnisse eines Versuches in diesem Maf3stab unter Standardprozess-
bedingungen wurden in Abschnitt 6.2.6. zusammengefasst.

Zur Bereitstellung von Permeat fiir die Reaktiv-Extraktion, wurde ein Hohlfaserultra-
filtrationsmodul mit einer Trenngrenze von 500 kDa iiber einen Umlauf (vgl. Abschnitt
5.5.1.) in den Fermentationsprozess integriert. Die Flache dieser Membran betrug 4,4 m? und
sollte, ab dem Ende der Wachstumsphase, einen Mindestpermeatstrom von 15 l/h zur
Verfiigung stellen.

Zur Untersuchung des Einflusses der Biomasseriickhaltung wurde eine Fermentation mit
Biomasseriickhaltung, jedoch ohne Produktabtrennung, durchgefiihrt. In diesem Versuch
wurde das Permeat aus der Ultrafiltration direkt in den Bioreaktor zurilickgefiihrt. Es sollte
keine Konzentrations- bzw. Volumeninderung im Prozess auftreten (Ergebnisse in Abschnitt
6.5.2.).

Im zweiten Versuch wurde das Permeat aus der Biomasseriickhaltung in die Anlage zur
Reaktiv-Extraktion iiberfiihrt. Dort wurde L-Phe selektiv abgetrennt und das produktarme
Permeat direkt in den Bioreaktor zuriickgefordert. In der Anlage zur L-Phe-Abtrennung
wurde das Produkt, nach der Extraktion in die organische Phase, direkt in eine wésserige
Akzeptorphase (Extrakt) riickextrahiert. Aufgrund des, im Vergleich zum Arbeitsvolumen des
Bioreaktor, kleineren Volumens des Extraktes von 50 1, wurde das L-Phe dort aufkonzentriert
[218] (Ergebnisse in Abschnitt 6.5.3).

Bevor diese Versuche durchgefiihrit werden konnten, wurde unter anderem die
Filtrationsleistung eines Hohlfaserultrafiltrationsmoduls im kleineren Maf3stab bestimmit.
Diese Versuche dienten der Auslegung eines geeigneten Moduls zur Permeatabtrennung im
Pilotmaf3stab. Zudem wurde in diesen Versuchen der Einfluss der Filtration auf Wachstum
und Produktbildung untersucht (Ergebnisse in Abschnitt 6.5.1).
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6.5.1. VERFAHRENSENTWICKLUNG ZUR PERMEATABTRENNUNG

Fiir die Auslegung eines geeigneten Filtrationsmoduls zur Permeatabtrennung, waren
Voruntersuchungen notwendig. In diesen Arbeiten wurde das in Abschnitt 4.5.1. beschriebene
Hohlfaserultrafiltrationsmodul, inklusive der Schlauchpumpe 504 U, im 7,5 1 Bioreaktor
eingesetzt. Zur Auslegung eines Moduls fiir den PilotmaBstab war es wichtig, den
notwendigen Forderstrom (Vermeidung von Fouling und Verblockung), den einzustellenden
Transmembrandruck und die effektive Filtrationsleistung zu ermitteln. Zudem sollte
untersucht werden, welchen Einfluss der Filtrationsumlauf auf den Prozessverlauf nimmt.

Die fiir 30 h durchgefiihrten Fermentationen zur Charakterisierung des Hohlfasermoduls und
zur Untersuchung des FEinflusses des Umlaufs, wurden in einem 7,5 1 Bioreaktor von
Silberbach durchgefiihrt [204]. Als Referenzfermentation wurde ein Versuch ohne Umlauf
durchgefiihrt. In den Fermentationen wurde nach 7 h die Produktion induziert. Der

Filtrationsumlauf wurde nach 10 h gestartet.
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Abbildung 104: Verlauf des Permeatflusses wihrend einer Testfermentationen mit dem
Pumpenmodell 604 U/R. P;: Druck am Moduleingang, P,: Druck am Modulausgang.

Abbildung 104 zeigt den erreichten Permeatvolumenstrom in einer Testfermentation mit
angeschlossenem Filtrationsumlauf (Volumen des Umlaufs 0,12 I; Verweilzeit 1,9 s). In
diesem Versuch wurde, abweichend von den weiteren Fermentationen, die Pumpe 604 U/R
eingesetzt. Zu erkennen ist, dass bei Einstellung eines TMP < 0,9 bar, sofort der Permeatfluss
abnahm. Eine sofortige Erhéhung des TMP (nicht eingezeichnet) konnte den Permeatfluss
nicht wieder steigern. Die Pumpe 604 U/R erzeugte eine starke Pulsation. Bei maximaler
Pumpleistung betrug die Druckdifferenz am Moduleingang bis zu 1,3 bar, gegeniiber 0,4 bar
beim Pumpenmodell 503 U. Dadurch wurden Material und Mikroorganismen stédrker belastet.
Die Erhdhungen des Transmembrandrucks bewirkten, durch einen erhohten Zulaufvolumen-
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strom, eine Verringerung der Konzentrationsgrenzschicht, doch wurde durch den gesteigerten
Druck die Konvektion erhoht. Letztlich stellte sich der alte Zustand wieder ein.

Einer Erhohung des TMP auf 1,675 bar (in Abbildung 104 nach 27 h), folgte sofort die
Abnahme des Permeatflusses. Die Druckerhohung fiihrte, durch eine Verstdarkung des
konvektiven Transports, zu einer Vergroflerung der Grenzschichtdicke auf der Membran. Der
TMP wurde sofort wieder gesenkt (nicht eingezeichnet), der Permeatvolumenstrom blieb
jedoch auf niedrigem Niveau, da die Komponenten des Zulaufs, durch den erhéhten Druck,
verstdrkt in die Poren der Membran gedriickt wurden. Durch die folgende Senkung des TMP
konnten sie nicht wieder herausgelost werden. Erst in den letzten zwei Stunden dieser
Testfermentation wurde ein Gleichgewichtszustand im Modul erreicht. Vorher nahm der
Permeatfluss nahezu linear mit der Zeit ab.

In einer weiteren Testfermentation stellte sich der Permeatvolumenstrom mit der Pumpe 603
U/R nach 13 h wieder auf einen Wert von 12 1/(m?*h) ein, wobei Pumpleistung und
Transmembrandruck nicht verdndert wurden. Dieser Wert konnte mit dem Modell 504 U
schon nach 8 Stunden realisiert werden (Abbildung 105). Dieses Modell wurde deshalb fiir
alle weiteren Versuche eingesetzt.
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Abbildung 105: Permeatfluss in verschiedenen Fermentationen mit Biomasseriickhaltung
und Einsatz des Pumpenmodells 504 U. Wihrend der Filtration Zugabe von D,EHPA bzw.
von D,EHPA-Kerosin.

Kerosin und D,EHPA konnen sich an die Polysulfonmembran anlagern, wodurch der
Permeatfluss gesenkt werden kann. Abbildung 105 zeigt drei Fermentationen mit
Filtrationsumlauf. Neben der Vergleichsfermentation, wurde in einem Ansatz reines
D,EHPA, im anderen eine 10 %ige D,EHPA-Kerosinlosung zugegeben. Deutlich ist eine
Abnahme der Filtrationsleistung und dementsprechend des Permeatflusses erkennbar. Im
Vergleich zu einem Permeatvolumenstrom von 12,2 1/(m?*h), ohne Zugabe des Carriers,
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wurden bei Zufuhr des reinen D,EHPA nur noch 4,0 1/(m?*h), erreicht. Zur Abschitzung der
Filtrationsleistung fiir die spiter folgende Fermentation, unter Einbindung der Aufarbeitung,
war jedoch die Zugabe der 10 %igen D,EHPA-Kerosinmischung entscheidend, da es im
Hybridprozess immer zu einem Eintrag des Gemisches aus Carrier und Losungsmittel kommt.
In diesem Versuch konnte ein stabiler Permeatfluss von 9,3 1/(m?*h) gemessen werden.

Eine detaillierte Beschreibung des FEinflusses von D,EHPA und Kerosin auf die
Filtrationsleistung, sowie die verfahrenstechnische Auslegung und Reinigung des Moduls,
findet sich in den Arbeiten von Silberbach [204].
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Abbildung 106: Vergleich der Biotrockenmassekonzentration und der spezifischen
Wachstumsrate bei einer Fermentation mit und ohne Zuschaltung des Filtrationsumlaufs.
Verwendung eines 7,5 1 Bioreaktors und manuelle Zugabe von Glucose und L-Tyrosin (.
coli 4pF20).

Der Einfluss einer 10 %igen D>,EHPA-Kerosinzufuhr auf den Fermentationsverlauf wurde
bereits in Abschnitt 6.2.8 dargestellt. An dieser Stelle sollen nur die Auswirkungen des
Filtrationsumlaufs auf die Fermentation beschrieben werden. Abbildung 106 zeigt den
Verlauf der Biotrockenmassekonzentration und der spezifischen Wachstumsrate bei einer
Standardfermentation im 7,5 1 Reaktor mit und ohne Zuschaltung des Filtrationsumlaufs. Die
Verldaufe der ZustandsgroBen unterschieden sich in den Versuchen nicht (der verzdgerte
Anstieg von p im Filtrationsversuch stand in Verbindung mit einer geringeren Anfangszell-
dichte und einer verlidngerten lag-Phase). Ein Einfluss der Filtration auf die Biomasse war
nicht erkennbar.

In Abbildung 107 ist die L-Phe-Konzentration und die spezifische Produktbildungsrate
dargestellt. Deutlich ist zu erkennen, dass die L-Phe-Konzentration, in dem Versuch mit
zugeschaltetem Filtrationsumlauf, langsamer zunahm und mit einer Endkonzentration von 7,6
g/l deutlich unterhalb der Vergleichsfermentation lag (11,0 g/l) (in beiden Fermentationen
wurde die Glucose- und L-Tyrosinzufuhr manuell gesteuert). Der Vergleich der spezifischen
Produktbildungsrate zeigt, dass in der Basisfermentation ein Maximum von 0,05 g/(g*h)
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erreicht wurde, wihrend das Maximum im Versuch mit Filtration bei 0,03 g/(g*h) lag. Die
integrale, molare Produktselektivitiat sank von 5,0 % auf 3,5 %, die integrale Raum-Zeit-
Ausbeute von 0,37 g/(1*h) auf 0,25 g/(I*h). Die Permeatabtrennung fiihrte damit zu einer
wesentlichen Abnahme der L-Phe-Produktion.
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Abbildung 107: Vergleich der L-Phe-Konzentration und der spezifischen
Produktbildungsrate bei einer Fermentation mit und ohne Zuschaltung des Filtrationsumlaufs.
Verwendung eines 7,5 1 Bioreaktors und manuelle Zugabe von Glucose und L-Tyrosin (.
coli 4pF20).

6.5.2. INTEGRATION DER FILTRATION IM PILOTMABSTAB

Es sollte der Einfluss des konstruierten Umlaufs und der Permeatabtrennung auf den
Fermentationsverlauf im Pilotmalistab untersucht werden. Die Durchfiihrung der Fermen-
tation wurde in Abschnitt 5.5. und 5.5.1. beschrieben. Die Versuche wurden mit E. coli 4pF20
durchgefiihrt.

Die Fermentation wurde nach Vorschrift vorbereitet und gestartet. Nach 16 h wurde, mit Ende
der Wachstumsphase, der Filtrationsumlauf mit einem Fordervolumen von 150 1/min
gestartet. Das abgetrennte Permeatvolumen wurde iiber eine Bilanzierungswaage quantifiziert
und von dort direkt in den Bioreaktor zuriickgefiihrt. Uber die am Ende des Umlaufs
eingebaute pO;-Elektrode, wurde die Geldstsauerstoffkonzentration gemessen. Da zu Beginn
der Filtration die Wachstumsphase bereits abgeschlossen war, konnte im Reaktor eine
Gelostsauerstoffkonzentration > 40 % aufrecht erhalten werden. Der gemessene pO; im
Umlauf lag ungefihr 15 % niedriger und konnte demnach immer > 25 % gehalten werden.

Abbildung 108 zeigt die Konzentrationsverldufe der wichtigsten Edukte und Produkte. Die
Glucosezufuhr wurde ab dem Ende der Batchphase auf 5,0 g/l geregelt. Durch technisch
bedingte Probleme traten zwar Konzentrationsschwankungen auf, jedoch war weder eine
Glucoselimitierung, noch eine Akkumulation iiber 8,0 g/l zu verzeichnen. Die L-
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Tyrosinzufuhr erfolgte entsprechend den Vorgaben. Innerhalb der Wachstumsphase (nach
Ende der Batchphase) konnte kein L-Tyrosin nachgewiesen werden. Die gemessene
Biotrockenmassekonzentration lag zu Beginn der Produktionsphase im Vergleich zu anderen

Versuchen mit 40 g/l etwas hoher, sank jedoch wieder bis t = 20 h auf 33 g/ ab.
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Abbildung 108: Verlauf der L-Phe-, L-Tyrosin-, Glucose- und Biotrockenmasse-

konzentration im 300 1 Bioreaktor mit Permeatabtrennung (E. coli 4pF20). Start des
Filtrationsumlaufs nach 16 h.

Die L-Phe-Produktion wurde nach 8 h induziert. Nach 15 h Fermentationsdauer wurden 5,4
g/1 des Produktes nachgewiesen. Es fillt auf, dass die L-Phe-Konzentration mit dem Start des
Umlaufs nach 16 h langsamer zunahm. Nach 21 h Fermentation war ein Wert von 8,6 g/l
erreicht, der nicht mehr zunahm. Ab 24 h sank die Produktkonzentration ab und lag nach 37 h
bei 7,7 g/l. Zu diesem Zeitpunkt musste der Versuch aufgrund von technischen Problemen im
Filrationsumlauf abgebrochen werden.
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Abbildung 109: Verlauf der spezifischen L-Phe-Bildungsrate und der differentiellen Raum-
Zeit-Ausbeute im 300 1 Bioreaktor mit Permeatabtrennung (E. coli 4pF20). Start des
Filtrationsumlaufs nach 16 h.
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Die Trennleistung der Ultrafiltrationsmembran erreichte zwischen 16 h und 26 h 30 - 40 l/h.
Ab 26 h sank der Permeatstrom ab und néherte sich nach 36 h einer Forderrate von 17 1/h an.

Bei der in Abbildung 109 dargestellten spezifischen Produktbildungsrate ist deutlich zu
erkennen, dass die Rate nach der Induktion schnell anstieg und nach 13 h einen Wert von
0,038 g/(g*h) erreichte. Mit Zuschaltung des Filtrationsumlaufs sank die spezifischen L-Phe-
Bildungsrate wieder ab. Ab einer Fermentationsdauer von 27 h wurde kein L-Phe mehr
gebildet. Einen vergleichbaren Verlauf nimmt auch die differenticlle Raum-Zeit-Ausbeute.
Nach 13 h wurde ecine maximale differenticlle RZA von 0,86 g/(1*h) erreicht, die
anschlieBend abfiel und nach insgesamt 25 h bei 0 lag.

Bedingt durch die geringe L-Phe-Bildung, wurde in diesem Versuch nach 36 h eine integrale,
molare Selektivitdt von 4 % und eine integrale RZA von 0,21 g/(1*h) erreicht.

6.5.3. INTEGRATION DER REAKTIV-EXTRAKTION IM PILOTMABSTAB

Die Fermentation und der Umlautf wurde wie in Abschnitt 6.5.2 vorbereitet und gestartet. Ab t
= 15 h wurde mit Ende der Wachstumsphase der Filtrationsumlauf in Betrieb genommen, das
Permeat zur Reaktiv-Extraktion gefordert und dort das L-Phe extrahiert. Die produktarme
Raffinatphase wurde anschlieBend wieder, ohne eine weitere Sterilbarriere, in den
Fermentationsprozess zuriickgefiihrt. Wiahrend der gesamten Fermentation konnte im
Filtrationsumlauf ein pO, > 20 % ecingestellt werden.

% &+ F—

20 .

-
(4}
1

1

Permeat [I/h]

-
o
"
—

Y T T T T T T T T T T T T T
15 20 25 30 35 40 45 50
Zeit [h]

Abbildung 110: Aus dem Produktionsprozess abgetrennter Permeatvolumenstrom, der der
Reaktiv-Extraktion zugefiihrt wurde.

Abbildung 110 zeigt den Permeatvolumenstrom an, der aus dem Bioreaktor abgetrennt wurde.
Bei einer Forderrate von 120-150 1/min Fermentationsbriihe durch den Umlauf, stieg der
Permeatvolumenstrom zu Beginn auf 22 1/h an, fiel dann jedoch zwischen t = 20 h und 30 h
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auf 15 1/h ab. In den folgenden 20 h stellte sich ein anndhernd konstanter Permeatvolumen-

strom von 15 I/h ein.
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Abbildung 111: Verlauf der L-Phe-Konzentration im Bioreaktor, im extrahierten Permeat
(Raffinat) und in der Akzeptorphase (Extrakt) des Hybridprozesses im 300 1 Pilotmafstab und
Einsatz von E. coli 4pF20 (Daten der Aufarbeitung von Maall [218]). Start des
Filtrationsumlaufs nach 15 h. Die durchgezogene Linie gibt die theoretische L-Phe-
Konzentration im Reaktor, bei Riickrechnung des extrahierten Anteils, wieder.

In Abbildung 111 sind die L-Phe-Konzentrationsverldufe in den Phasen der Reaktiv-
Extraktion und im Bioreaktor zusammengefasst. Zu Beginn der Extraktion lag die L-Phe-
Konzentration bereits bei 7,8 g/l. Mit dem Zuschalten der Extraktion wurde nach 15 h
zusitzlich die Produkt-Konzentration im Raffinat (Permeat in der Reaktiv-Extraktion) und im
Extrakt (schwefelsaure Akzeptorphase) gemessen. In der Raffinatphase stellte sich nach 7 h
ein Gleichgewicht von 13 g/l ein. Im gleichen Zeitraum nahm der Anstieg der L-Phe-
Konzentration im Reaktor langsam ab und erreichte bei t = 26 h 15,7 g/l. In der
Akzeptorphase, in der das extrahierte L-Phe aufkonzentriert wurde, konnten zu diesem
Zeitpunkt 8,2 g/l L-Phe nachgewiesen werden.

Im weiteren Prozessverlauf stieg die L-Phe-Konzentration langsam an und erreichte nach 48 h
21,5 g/l. Die Konzentration der Raffinatphase &nderte sich kaum (14,1 g/1). In der
Akzeptorphase wurde das extrahierte L-Phe auf 37,7 g/l autkonzentriert. Die Konzentration
im Extrakt lag damit annidhernd doppelt so hoch wie im Bioreaktor (eine weitergehende
detaillierte Analyse der Daten der Reaktiv-Extraktion ist den Arbeiten von Maall zu
entnehmen [218]).

Die in Abbildung 111 dargestellte durchgezogene Linie zeigt den theoretischen Verlauf der L-
Phe-Konzentration im Reaktor, wenn keine Extraktion stattgefunden hitte. Die L-Phe-

Konzentration steigt schneller an und erreicht zum Fermentationsende 30,8 g/1.
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Abbildung 112: Links: Auf den Bioreaktor bezogene L-Phe-Produktion im Vergleich zur
Extraktionsleistung der kontinuierlichen Aufarbeitung. Grau unterlegt ist das wéhrend der
Fermentation extrahierte L-Phe. Rechts: Im PilotmaBstab produzierte L-Phe-Gesamtmenge
und die Anteile an on-line und off-line abgetrenntem Produkt.

Abbildung 112 zeigt die auf das Reaktorvolumen bezogene L-Phe-Bildungsrate und die auf
die 50 1 Akzeptorphase bezogene Extraktionsrate. Deutlich féllt der schnelle Anstieg der
Produktbildung auf, der zu Beginn der Aufarbeitung 240 g/h L-Phe erreichte. Zwar fiel mit
Beginn der L-Phe-Extraktion die Produktbildung ab, stieg anschlieBend jedoch wieder auf
240 g/h an. Zum Fermentationsende fiel die L-Phe-Produktion wieder auf 130 - 150 g/h ab.
Die Extraktionsrate erreichte kurz ein Maximum von 110 g/h, blieb im Mittel jedoch stabil
bei 70 g/h.

Durch die Integration der Flidche unterhalb der Produktionskurve, wurde die gesamte,
gebildete L-Phe-Menge berechnet. In dieser Fermentation wurden 6,98 kg L-Phe produziert.
Die grau unterlegte Fldche fasst den Anteil an kontinuierlich extrahiertem L-Phe zusammen.
Mittels der Reaktiv-Extraktion konnten insgesamt 1,89 kg extrahiert werden (rechter Balken).
Das Restliche in diesem Versuch gebildete L.-Phe wurde zum Abschluss der Fermentation
aufgereinigt. Hierzu wurden die Zellen abfiltriert (Ultrafiltration), das Produkt prézipitiert
(Titration des Permeates auf den isoelektrischen Punkt von L-Phe) und nach erneuter
Filtration, lyophilisiert. Das so erhaltene L-Phe hatte eine Reinheit > 98 %. Eine Analyse des
aufgereinigten L-Phe ergab einen Anteil an organischen Verunreinigungen von unter 40
mg/kg (vgl. Abschnitt 12.6.).
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Abbildung 113: Vergleich der differentiellen Raum-Zeit-Ausbeute (Bioreaktor) mit der
differentiellen Extraktionsleistung (Reaktiv-Extraktion) in dem Hybridprozess (300 1). (E. coli
4pF20). Start des Filtrationsumlaufs nach 15 h.

Im Gegensatz zur reaktorbezogenen Produktbildungsrate und Extraktionsleistung (Abbildung
112) sind in Abbildung 113 die volumenbezogenen Raten dargestellt. Deutlich zu erkennen
ist, dass die diff. RZA nach einer Fermentationszeit von 16-18 h ein Maximum von 1,3
g/(1*h) erreicht. Mit der Zuschaltung der Reaktiv-Extraktion féllt die diff. RZA innerhalb
weniger Stunden auf 0,6 g/(I*h) ab und bleibt bis zum Fermentationsabbruch ungefihr
konstant. In dieser Zeit steigt die volumenbezogene Extraktionsleistung der Reaktiv-
Extraktion auf bis zu 1,8 g/(I*h) an, fillt jedoch zum Versuchende wieder auf ungefdhr 1,0
¢/(1*h) ab.
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Abbildung 114: Vergleich der L-Phe-, L-Tyrosin-, Glucose- und Biotrockenmasseverldufe
der Standardfermentation mit dem Hybridprozess (300 1) (E. coli 4pF20). Start des
Filtrationsumlaufs nach 15 h.
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In Abbildung 114 und den folgenden Grafiken werden die Ergebnisse des Hybridprozesses
mit der in Abschnitt 6.2.6. beschriebenen Fermentation im 300 1 Ma@stab verglichen und
nicht mit der Fermentation bei Zuschaltung des Umlaufs. Schlieflich war das Ziel dieser
Versuchsreihe nicht die Untersuchung der Auswirkungen der Permeatabtrennung. Es sollte
untersucht werden, ob eine Verkniipfung von Produktion und Aufarbeitung moglich ist und
durch die Vermeidung bzw. Minderung der Produktakkumulation, die Produktselektivitit
verbessert werden kann.
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Abbildung 115: Vergleich der spezifischen L-Phe-Bildungsrate und der spezifischen
Glucoseverbrauchsrate der Standardfermentation mit dem Hybridprozess (300 1) (E. coli
4pF20). Start des Filtrationsumlaufs nach 15 h.

Wie Abbildung 114 zeigt, unterlagen die Konzentrationen von Biotrockenmasse, Glucose und
L-Tyrosin zwar leichten Schwankungen, jedoch waren die Konzentrationen beider
Fermentationen, liber den gesamten Zeitraum, miteinander vergleichbar. Deutlich zu erkennen
ist, dass die L-Phe-Konzentration (beim integrierten Ansatz wurde der theoretische Verlauf
unter Einbeziehung des abgetrennten L-Phe aufgetragen und im Folgenden als
Berechnungsgrundlage verwendet) in beiden Fermentationen einen fasst identischen Verlauf
nahm. Mit 30,7 g/l wurde nach 48 h im Hybridprozess eine etwas hohere L-Phe-
Konzentration erreicht (Standardprozess: 28,6 g/l).

Der in Abbildung 115 dargestellte Verlauf der spezifischen L-Phe-Bildungs- und
Glucoseverbrauchsrate zeigt, dass der Hybridprozess eine zeitliche Verzégerung von 1-2 h
aufwies. In Bezug auf die Produktbildung erreichte der Standardprozess, verglichen mit dem
Hybridprozess, etwas geringere spezifische L-Phe-Bildungsraten (0,005 g/(g*h)). Wie
Abbildung 114 zeigt, lag die BTM-Konzentration in der Standardfermentation zeitweilig 15
% hoher als im Hybridprozess. Bei einer volumetrischen Auftragung der Bildungsrate wiirde
demnach der Standradprozess iiber dem Hybridprozess liegen. Bei der spezifischen
Glucoseverbrauchsrate féllt auf, dass trotz vergleichbarer Produktbildung, im Standardprozess
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wesentlich mehr Substrat verbraucht wurde. Auch hier fiihrt die volumetrische Berechnung

der Verbrauchsrate zu einem gréfleren Unterschied zwischen den Versuchen.
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Abbildung 116: Vergleich der differentiellen Raum-Zeit-Ausbeute und der differentiellen,
substratbezogenen Produktselektivitit der Standardfermentation mit dem Hybridprozess (300
D) (E. coli 4pF20). Start des Filtrationsumlaufs nach 15 h.

In Abbildung 116 wird deutlich, dass der reaktionstechnische Verlauf der beiden
Fermentationen dennoch sehr unterschiedlich ist. Die differentielle RZA stieg im
Standardprozess zundchst langsam an und erreichte nach 18 h ungefihr 1,0 g/(1¥h). Dieser
Wert blieb fiir 10 h konstant und fiel dann auf 0,3 g/(1*h) ab. Beim Hybridprozess wurde
hingegen ein Maximum von 1,3 g/(1*h) erreicht. 3 h nach dem Start der Reaktiv-Extraktion (t
= 18 h) sank die differentielle RZA schnell ab und lag nach 26 h Fermentationsdauer bei 0,57
g/(1*h). Dieser Wert blieb jedoch bis zum Ende der Fermentation nahezu konstant.

Der Verlauf der differentiellen Ypis kann in zwei Phasen unterteilt werden. Zwar stieg im
Hybridprozess die differentielle Yp/s in der ersten Phase der Fermentation schneller an, als im
Standardprozess (t = 20 h; Standard: 17,3 %; Hybrid: 22,3 %), jedoch fiel der Wert wieder auf
17,4 % (24 h) (Standardprozesss 17,9 %). Von diesem Zeitpunkt an ist ein deutlicher
Unterschied in den beiden Fermentationen zu erkennen. Wihrend die differentielle, molare
Produktselektivitit im Standardprozess um 18 % schwankt, steigt die differentielle Yps im

Hybridprozess auf 32 - 42 % an, und bleibt bis zum Ende auf diesem Niveau konstant.
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Abbildung 117: Vergleich der Konzentration der Nebenprodukte Acetat, DAH und Shikimat
in der Standardfermentation mit dem Hybridprozess (300 1) (E. coli 4pF20). Start des
Filtrationsumlaufs nach 15 h.

Abbildung 117 zeigt die Konzentrationsverldufe der wichtigsten Nebenprodukte. Deutlich
fallt auf, dass sich die Acetat- und DAH-Konzentrationen in beiden Versuchen unterschieden.
Wihrend in beiden Ansdtzen nach 15 h Fermentation mit 7,3 g/l bzw. 7,6 g/l gleich viel
Acetat gebildet wurde, stieg mit Beginn der Aufarbeitung die Konzentration im
Hybridprozess stetig an und erreichte nach 48 h 44 g/l. Im Standardprozess blieb die
Konzentration hingegen bis 30 h unter 10 g/l und nahm erst anschlieBend auf 27,1 g/l zu.

Die Konzentration an DAH nahm im Hybridprozess langsamer zu. Nach 34 h wurden 14,3 g/l
nachgewiesen, im Standardprozess schon nach 25 h 14,1 g/l gemessen. Shikimat trat in beiden
Fermentationen erst bei der letzten Messung auf. Die Konzentrationen von 1,5 g/l
(Hybridprozess) bzw. 2,5 g/l (Standardprozess) waren gering, jedoch war auch hier die
Konzentration im Hybridprozess niedriger.
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7.

FEHLERBETRACHTUNG

Es wurden diverse analytische Methoden zur Untersuchung des Fermentationsverlaufs und

des physiologischen Zustands der Zellen eingesetzt. Zudem wurden im Zuge der

Prozessentwicklung Systeme implementiert, die messfehlerbehaftet waren.

Zur Quantifizierung von Aminosiduren, Ammonium und organischen Sduren wurde
die HPLC-Technik eingesetzt. Durch geeignete Verdiinnung (L-Phe 1:1000; L-
Tyrosin 1:10; organische Siuren 1:100) wurden die Proben auf einen Messbereich von
10-200 pmol/l eingestellt. In diesem Bereich lag der Fehler unter 3 %. Bei der
Verdiinnung der Proben wurde eine Abweichung von maximal 3 % gemessen. Die
Genauigkeit der HPLC wurde ungefihr alle 15 Proben, durch eine Referenzmessung,
tiberpriift.

Die Quantifizierung der Intermediate der Aromatenbiosynthese erfolgte durch die
NMR-Technik. Die Proben wurden unverdiinnt gemessen, es trat also kein
Verdiinnungsfehler auf. Versuche zur Messgenauigkeit wurden von Zaja beschrieben
[166] und ergaben eine mittlere Abweichung von 5 %. Die Nachweisgrenze dieser
Technik lag bei 0,5 bis 1,0 g/l.

Bei der Bestimmung der proteinspezifischen Aktivitit der DAHP-Synthase trat eine
mittlere Abweichung von 20 - 25 % auf, da sich mehrere Messfehler addierten. Von
der Probenahme an, mussten die Zellen eisgekiihlt werden, um Aktivitédtsverluste zu
vermeiden. Gleiches galt fiir den Zellaufschluss mittels Ultraschall. Des Weiteren war
der Zellaufschluss abhingig von der eingesetzten Zelldichte. Die Bestimmung der
Proteinkonzentration, zur spiteren Berechnung der proteinspezifischen Aktivitit,
wurde mittels des Bradford-Tests (Rinderserum Albumin als Referenz) durchgefiihrt.
Diese Messung unterlag Abweichungen von bis zu 10 %. Die anschlieBende
Bestimmung der DAHP-Synthaseaktivitéit unterlag drei Messfehlern. Die Probenhand-
habung (stindig eisgekiihlt) und Zugabe der an der Umsetzung beteiligten Edukte PEP
und E4P, inkl. dem Ansetzen der Lésungen, wurde mit 5 % angenommen, der nicht
quantifizierbare Zerfall von E4P wihrend der Vorbereitung und Messung (E4P ist
instabil bei Raumtemperatur), wurde mit 5 % abgeschitzt und der Fehler bei der
photometrischen Messung der Absorptionsabnahme von PEP mit weiteren 5 %.
Doppelbestimmungen in einer Versuchsreihe ergaben einen Messfehler von 20 %. Die
Abweichungen bei einem Vergleich separater Messreihen diirfte jedoch hoher liegen.
In der vorliegenden Arbeit wurden deshalb nur Enzymaktivitidten verglichen, die in
einer Messreihe bestimmt wurden.

Zur Bestimmung der relativen Abweichung bei Messung der optischen Dichte von
Fermentationsproben (ODg2onm), wurden vereinzelt Dreifachbestimmungen angesetzt.
Bei Einhaltung eines Messbereiches von 0,03 bis 0,3 lag der Verdiinnungsfehler bei

maximal 3 %.
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e Untersuchungen zur Messgenauigkeit bei Bestimmung der Biotrockenmasse aus
Fermentationsproben ergaben einen Messfehler von 3 %. Die relative Abweichung
stieg jedoch in Proben, die Antischaummittel enthielten, auf bis zu 10 % an.

e Zur Bestimmung von Zellzahl und -volumen wurde ein Gerdt zur
Partikeldurchflussmessung verwendet (CASY). Mehrfachmessungen, die bei jeder
Probe durchgefiihrt wurden, ergaben eine Messwertabweichung von unter 2,5 %.

e Fiir das Gerdt zur semi-kontinuierlichen Bestimmung der Glucosekonzentration
(OLGA), konnte durch Mehrfachmessungen einer Probe ein relativer Fehler von
maximal 2 % bestimmt werden. Bei lidngerfristigem Einsatz der OLGA, d.h. wihrend
einer Fermentation, fiihrte der Aktivitdtsverlust des Biosensors jedoch zu einem
steigenden, systematischen Fehler. Durch Rekalibrierung des Gerétes nach jeweils 30
Messzyklen (Zwei-Punkt-Kalibrierung; Doppelbestimmung) wurde dieser Fehler
eliminiert.

e Der relative Messfehler der off-line Glucosemessung (Accutrend®—Sensor) wurde mit
5 % abgeschiitzt. Dabei musste ein Messbereich von 0,1 - 6,0 g/l eingehalten werden.

e Der Messfehler der Abgasanalyse, die vor jedem Versuch kalibriert wurde, lag bei 3
%. Bei Begasungsraten von weniger als 2,5 1/min stieg die Abweichung deutlich an.
Diese Messwerte wurden jedoch nicht als Grundlage fiir weitere Berechnungen
verwendet.

e In die rechnergestiitzte Abschitzung der volumetrischen Sauerstoffverbrauchsrate
wihrend der Wachstumsphase der Fermentation gingen, durch Verwendung mehrerer
Prozessparameter (Begasungsrate, Fliissigvolumen, Abgasanalytik), diverse Mess-
fehler ein. Insbesondere Schwankungen des Reaktorgewichts verursachten einen
relativen Fehler von bis zu 15 %.

e Die Genauigkeit der durch die Dosiersysteme eingestellten Zulaufraten von Glucose
und L-Tyrosin, konnten durch Ablesen der Waagenwerte kontrolliert werden. Zudem
wurde innerhalb der Auswertung, das auf Basis der abgelesenen Waagenwerte
berechnete Volumen, mit dem durch die eingestellten Zulaufraten errechneten
Volumen, verglichen. Die Abweichung der Ergebnisse betrug maximal 2 %.

e Fiir die pH- und pO,-Messung (kein Messsignal fiir 0 %) am Bioreaktor ergaben sich
Fehler von jeweils ungefahr 2 %.

e Fiir die Bestimmung des Fliissigvolumens im Reaktor wurde ein Fehler von 7 %
angenommen.

e Zur Berechnung von differentiellen und integrativen Raten, sowie Selektivititen und
zur Kohlenstoffbilanzierung, wurden die einflieBenden Messwerte zuvor geglittet.
Durch diese Vorgehensweise ist zwar die Aussagekraft der Ergebnisse eingeschrinkt,
jedoch konnten besser signifikante Tendenzen sichtbar gemacht werden. Insbesondere
durch den Fed-Batch-Betrieb addieren sich viele kleine Messfehler zu einem
Messrauschen, das eine Interpretation der resultierenden Daten nahezu unmoglich
macht. Fiir alle in dieser Arbeit gezeigten differentellen und integrativen Ergebnisse,
wurde ein empirischer gewéhlter Fehlerbalken von 5 % angenommen. Mussten die
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Messergebnisse stark geglittet werden, wurde ein relativer Fehler von 8 % bis 10 %
angegeben. Die fiir die Kohlenstoffbilanzierung verwendeten Daten wurden nur
geringfiigig angeglichen. Hier wurde, da es sich zudem nur um eine integrative
Berechnung handelt, ein Fehler von maximal 5 % angenommen.

Aufgrund von Fehlerfortpflanzungen insbesondere bei der Berechnung von Raten und
bei der ,,Glittung® der Daten ist anzunehmen, dass die tatsdchlichen Fehler wesentlich
hoher liegen. Fiir grundsitzliche Aussagen wurden deshalb in der Diskussion
Konzentrationsbestimmungen und integrative Berechnungen auch bevorzugt

herangezogen.
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8. DISKUSSION

Zielsetzung der vorliegenden Arbeit war die ,,integrierte Prozessentwicklung zur Herstellung
von L-Phenylalanin mit E. coli“. Im Mittelpunkt stand damit die Entwicklung eines
Fermentationsprozesses. Dieser sollte reproduzierbar, scale-up-fihig, und fiir verschiedene
potentielle Produktionsstimme einsetzbar sein. Die vorliegenden Ergebnisse zeigen, dass alle
drei Ziele erreicht werden konnten.

Aus der Bezeichnung ,,integriert entwickelten sich zwei Bedeutungen:

Die Integration von Produktion und Aufarbeitung wurde als eine wichtige Zielsetzung bei der
Entwicklung des Gesamtprozesses definiert. Durch geeignete Techniken sollten Fermentation
und Reaktiv-Extraktion [218] miteinander verbunden werden. Aus dem wihrend der
Fermentation bereitgestellten, zellfreien Fermentationsiiberstand, sollte simultan L-Phe
selektiv abgetrennt und das produktarme Permeat in den Prozess zuriickgefiihrt werden. In
einem Demonstrationsversuch im Pilotmafstab konnte gezeigt werden, dass ein solcher
Hybridprozess moglich ist und sich positiv auf die Produktion auswirkt.

Als integrierte Prozessentwicklung®“ werden auch die Wechselwirkungen zwischen
Stammentwicklung (IBT 1) und Entwicklung von Produktion und Aufarbeitung bezeichnet.
Neben dem Zusammenspiel der ingenieurswissenschaftlichen Aufgabengebiete konnte in der
vorliegenden Arbeit gezeigt werden, dass sich Stamm- und Prozessentwicklung erfolgreich
miteinander verbinden lassen.

In den folgenden Abschnitten werden die einzelnen Aspekte dieser Arbeit diskutiert.

8.1. VORUNTERSUCHUNGEN ZUR PROZESSENTWICKLUNG

Die in diesem Abschnitt zusammengefassten Untersuchungen hatten zum Ziel, den Einfluss
wichtiger Prozessparameter abzuschétzen. Eine Optimierung dieser Parameter stand dabei
nicht im Vordergrund, da davon ausgegangen werden musste, dass sich im Verlauf der
Stammentwicklung ein zuvor gefundenes Optimum wieder verschieben wiirde.

8.1.1. MEDIENAUSWAHL

Das einzusetzende Nidhrmedium wurde unter folgenden Kriterien ausgewahlt: Es sollte sich
um ein synthetisches Medium handeln, da komplexe Medienbestandteile die Aufarbeitung
wesentlich erschwert hitten, zumal diese in den Prozess integriert werden sollte. So wiirden
z.B. auch andere aromatische Aminosiduren mittels der Reaktiv-Extraktion abgetrennt werden
[225].

Die Untersuchung von drei synthetischen Medien in Bezug auf Wachstumsrate und
erreichbare Zelldichte (Abschnitt 6.1.1) zeigte deutlich, dass das von der Firma DSM
verwendete Medium sich am besten fiir die Fermentation von E. coli eignete. Zudem wurde
das Medium schon zur L-Phe-Produktion eingesetzt, und war in seiner Zusammensetzung mit
literaturbekannten Medien zur L-Phe-Produktion mit E. coli vergleichbar [124, 141].
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Bei der Untersuchung von Wachstumsrate und maximal erreichbarer optischer Dichte im Fed-
Batch-Betrieb (Abschnitt 6.1.4), konnte ein ppy,x von 0,7 h'! und eine ODg20nm von 130 (BTM
= 45 g/l) erreicht werden. Trotz der erreichbaren Zelldichte wurde fiir die Entwicklung des
Fermentationsprozesses und die Charakterisierung verschiedener Stdmme, die
Wachstumslimitierung bei einer ODgzonm von 80 bis 100 festgelegt (BTM = 30 - 35 g/l). Auf
diese Weise sollten Nihrsalzlimitierungen in der Produktionsphase vermieden und
gegebenenfalls unterschiedliche Nahrstoffanspriiche der Stamme kompensiert werden.

8.1.2. IPTG-KONZENTRATION

Bei den in dieser Arbeit verwendeten Stimmen wurde die L-Phe-Produktion durch IPTG
induziert. In Voruntersuchungen (Schiittelkolben) zeigte sich, dass eine Induktion mit 50 pM
IPTG (geringste untersuchte Konzentration) kaum Auswirkungen auf die Wachstumsrate
hatte und die hochste L-Phe-Konzentration erreicht wurden (Abschnitt 6.1.2). Bei Induktion
mit 100 pM lag 3 h nach Induktion sowohl die L-Phe-Konzentration, als auch die optische
Dichte um 25 % niedriger vor. Die biomassespezifische Produktbildungsrate und die
produktbezogene Biomasseselektivitit Yp/x blieben jedoch konstant. Erst bei Einsatz hoherer
IPTG-Konzentrationen sanken auch diese Werte. Fiir die Prozessentwicklung entscheidend ist
die spezifische Produktbildungsrate bzw. die erreichte Selektivitit und RZA. Da die IPTG-
Induktion als Pulszugabe am Ende der Batchphase erfolgen sollte, musste beriicksichtigt
werden, dass das Induktionsmittel wihrend der Fermentation durch den Fed-Batch-Betrieb

verdiinnt wird. Es wurde deshalb eine Induktorkonzentration von 100 pM gewihlt.

8.1.3. TEMPERATUR UND pH-WERT

Die in Abschnitt 6.1.3 dargestellte Untersuchung des Einflusses von pH-Wert und Temperatur
auf den Fermentationsverlauf, zeigte deutlich den Einfluss dieser Parameter auf Wachstum, L-
Phe-Produktion und Nebenproduktbildung. Laut Literatur liegen die fiir E. coli optimalen
Wachstumsbedingungen im neutralen pH-Bereich und 37 °C [5]. In den eigenen Versuchen
konnte die hochste optische Dichte bei 37 °C und pH 6,7 gemessen werden.

Eine sinkende Temperatur bei neutralem pH, bzw. ein sinkender pH bei 37 °C, hat kaum
einen Einfluss auf die Zelldichte. Bei steigender Temperatur und abnehmenden pH-Wert fillt
die Zelldichte jedoch schnell ab. Eine niedrige Temperatur hat nur einen geringen Einfluss auf
die Zelldichte, es wird jedoch wesentlich weniger Acetat gebildet. Ebenso fiihrt ein niedriger
pH-Wert zu einer Verringerung der Acetatproduktion. Da die Versuche in Fed-Batch-
Schiittelkolben bei Sauerstofflimitierung durchgefiihrt wurden, war eine hohe Acetatproduk-
tion zu erwarten. Der Grund fiir die geringe Acetatbildung, bei niedriger Temperatur und
saurem pH-Wert, ist in der niedrigen metabolen Aktivitit der Zellen begriindet. Die
spezifische Glucoseverbrauchsrate ist so weit gesunken, dass trotz einer ODgonm voON
ungefihr 15 eine ausreichende Versorgung mit Sauerstoff moglich ist, und keine anaeroben
Bedingungen bestehen.
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Der Vergleich der erreichten L-Phe-Konzentration mit der optischen Dichte zeigt, dass hier
ein Zusammenhang zu bestehen scheint. Mit sinkender Zelldichte nimmt auch die L-Phe-
Konzentration ab. Bei den groBten, erreichten Zelldichten wurden die hochsten Produkttiter
gemessen. Die Berechnung spezifischer Raten ist aufgrund fehlender Daten zwar nicht
moglich, jedoch kann eine anndhernd konstante, biomassespezifische Produktbildung
vermutet werden.

Zwischen der L-Phe-Konzentration und der Acetatbildung besteht hingegen kein direkter
Zusammenhang. Aufgrund der Sauerstofflimitierung der Zellen (zumindest bei Temperaturen
um 37 °C und pH-Werten um 6,9), war auch keine direkte Abhingigkeit zu erwarten. Jedoch
wurden die hochsten L-Phe-Titer in den Versuchen erreicht, in denen bis zu 20 g/l Acetat
gemessen wurden. Die hohen Acetatkonzentrationen haben sich also nicht negativ auf die L-
Phe-Produktion ausgewirkt.

Aus den Versuchen in den Fed-Batch-Schiittelkolben geht hervor, dass die L-Phe-Produktion
bei pH 6,9 und 35 °C ein lokales Maximum ausweist. Dieses Ergebnis wurde in einer
Doppelbestimmung abgesichert und wird indirekt durch das Erreichen der zweithdchsten L-
Phe-Konzentration bei pH 6,9 und 36 °C bestitigt (wiederum als Doppelbestimmung).
Untersuchungen zur Aktivitit der in diesen Versuchen eingesetzten DAHP-Synthase (aroF™)
von Jossek [167] zeigten, dass die Aktivitit dieses instabilen Enzyms bei Temperaturen unter
37 °C steigt und ein Maximum bei 33 °C erreicht. Da es sich bei der DAHP-Synthase um das
,Schliisselenzym® zur L-Phe-Produktion handelt, diirfte die Verbesserung der Produktbildung
bei geringerer Temperatur hierauf zuriickzufiihren sein. Das nicht eine Temperatur von 33 °C
als Fermentationsoptimum identifiziert wurde, liegt darin begriindet, dass es sich weder um
eine in vifro Untersuchung, noch um das einzige, zelleigene Enzym mit einem
Temperaturoptimum handelt.

Zum Zeitpunkt, als diese Versuche durchgefiihrt wurden, war der Fermentationsprozess in der
heutigen Form etabliert und diente insbesondere der Charakterisierung verschiedener
potentieller Produktionsstimme. Bei einer Anderung der Betricbsparameter wire ein
Vergleich der Fermentationsergebnisse nicht mehr moglich gewesen. Die Ergebnisse wurden

deshalb nicht auf den Fermentationsprozess libertragen.

8.1.4. EINFLUSS VON L-PHENYLALANIN AUF DAS WACHSTUM

In satzweisen Schiittelkolbenversuchen und Fed-Batch-Fermentationen wurde unter
Verwendung des E. coli Wildtyps der Einfluss verschiedener L-Phe-Konzentrationen auf das
Wachstum untersucht (Abschnitt 6.1.4). Die Zugabe von L-Phe in Form eines Pulses, bei
einer ODgonm von 1,0 (Schiittelkolben), fiihrte mit steigender Konzentration zu einer
Verringerung der Wachstumsrate. Bei Einstellung verschiedener L-Phe-Konzentrationen vor
Beginn der Fermentation, vergroflerte sich der negative Einfluss noch zusitzlich. So
verlidngerte sich die Wachstumsphase bis zum Erreichen einer ODgopm von 7,0 von 10 h
(ohne L-Phe) auf ungefidhr 25 h (30 g/l L-Phe). Die Ergebnisse wiesen auf eine eindeutige
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Inhibierung des Wachstums, bei unphysiologisch hohen L-Phe-Konzentrationen, hin. Eine
mogliche Ursache konnte sein, dass die DAHP-Synthase durch die Aminosdure inhibiert
wird. Dieser Effekt muss nicht auf das L-Phe-spezifische Enzym beschrinkt sein, sondern
kann sich auch auf die L-Tryptophanspezifische DAHP-Synthase auswirken. Eine
eingeschrinkte L-Tryptophansynthese wiirde zu einer Limitierung des Wachstums fiihren.
Innerhalb des Fermentationsprozesses wird jedoch die L-Phe-Produktion erst ab einer
OD¢20nm von 12 - 15 induziert und auch dann steigt die Konzentration nur langsam an. Um
einen solchen Fermentationsverlauf zu simulieren, wurde in einer Fed-Batch-Fermentation (.
coli Wildtyp), durch Zugabe von L-Phe-Pulsen, die Konzentration sukzessive auf 30 g/l
erhoht, wobei auch hier die Zugabe wesentlich iliber einer maximal moglichen L-Phe-
Produktbildungsrate lag. Im Vergleich zu einer Fermentation ohne L-Phe-Zugabe, kam es zu
einem geringen Abfall der maximalen Wachstumsrate von 0,7 h™ auf 0,6 h™'. Nach 14 h
wurde eine ODgonm von ungefdhr 90, im Vergleich zu 105 (ohne L-Phe), erreicht.

Damit wurde gezeigt, dass sich der wachstumslimitierende Einfluss von L-Phe hauptséchlich
auf die lag-Phase und frilhe Wachstumsphase der Zellen beschrinkt, und sich E. coli bei
sukzessivem Anstieg der L-Phe-Konzentration den Bedingungen anpasst. Der Abfall der
maximalen Wachstumsrate bei einer Fed-Batch-Fermentation fiihrt letztendlich zu einer um
ein bis zwei Stunden verldngerten Wachstumsphase. Bei einer Gesamtfermentationsdauer von
50 h ist, aus Sicht der Prozessentwicklung, dieser negative Einfluss unbedeutend.

Eine Untersuchung des Einflusses von L-Phe fand nur in Bezug auf das Zellwachstum statt.
Der Einfluss der Aminosdure auf die Produktbildung blieb hiermit ungeklédrt und sollte

Gegenstand weitererfiihrender Untersuchungen sein.

8.2. VERFAHRENSENTWICKLUNG ZUR L-PHENYLALANINPRODUKTION

Der Prozessentwicklung lag ein Verfahren zugrunde, das fiir einen E. coli L-Phe-Produzenten
etabliert und ansatzweise optimiert worden war [210]. Diese Fermentationsstrategie wurde
grundsitzlich iibernommen, d.h. Medienzusammensetzung, Prozessparameter und Vorgehens-
weise (Vorkultur, Induktion, Fermentationsdauer, etc.) wurden beibehalten. Notwendig waren
hingegen Veridnderungen in der Zulaufstrategie. In den Produktionsprozess wurde Glucose
und die fiir das Wachstum essentielle Aminosiure L-Tyrosin als Suspension zugefiihrt. Die
Zulaufrate wurde liber ein vorgegebenes Profil manuell gesteuert.

8.2.1. REGELUNG DER GLUCOSEZUFUHR

Um eine vergleichbare Substratversorgung bei jeder Fermentation und fiir jeden Stamm
sicherzustellen, sollte Glucose iiber einen geschlossenen Regelkreis zugefiihrt werden. Uber
eine kontinuierliche Messung der Glucosekonzentration im Reaktor sollte die Zulaufrate dem
Substratverbrauch angepasst, und eine Glucosekonzentration von 5,0 g/l konstant gehalten

werden. Die Konzentration von 5,0 g/l war ein empirisch gewdhlter Wert. Ziel war es,
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Limitierungen, die zu einer verringerten Produktbildung fiihren kénnen, sowie Akkumula-
tionen (erhdhte Acetatbildung), zu vermeiden.

Zur kontinuierlichen Glucosemessung wurde die auf SIA-Technik beruhende OLGA
eingesetzt. Mit diesem System konnte in Intervallen von 3 min die Glucosekonzentration
bestimmt werden. Da die Glucose-Istwerte messfehlerbehaftet waren, eine Totzeit von 90 s
aufwiesen und bei einem Messintervall von 3 min verhidlinisméfig wenig Daten fiir ein
Reglerkonzept zur Verfiigung standen, wurde ein System aus Kalmanfilter und
Minimalvarianzregler eingesetzt, um die Zulaufrate anzupassen. Wie Abbildung 54 zeigt,
konnte mit dieser Regelungsstrategie die Glucosekonzentration, ab dem Ende der Batchphase,
auf 5,0 = 1,0 g/l konstant gehalten werden.

Eine Reglerabweichung von 20 % ist im Verhiltnis hoch und wiirde sich durch eine
Feineinstellung des Reglers verringern lassen [214, 217]. Die gesamte Fermentation findet
jedoch bei hoher Substratsittigung statt, da der Ks-Wert fiir Glucose bei ungefihr 10 pM
(=1,8 mg/l) liegt. Eine Abweichung des Istwertes um 20 % sollte deshalb, bei einer
Sollwertvorgabe von 5,0 g/1, keinen Einfluss auf die Substratversorgung haben.

8.2.2. EINFLUSS DER GLUCOSEKONZENTRATION

Die Einstellung einer Glucosekonzentration oberhalb des Ks-Wertes von 10 pM fiihrt bei
einem E. coli Wildtyp, zum so genannten bakteriellen Crabtreeeffekt oder ,,Glucose-
Uberschuss-Stoffwechsel und zur Bildung von Acetat [5, 111]. Acetat fiihrt ab einer
Konzentration von ungefdhr 5,0 g/l, durch Entkopplung der Atmungskette, zu einer
Herabsetzung der Atmungsaktivitdt [118, 120]. Dadurch wird die Acetatbildung wiederum
verstirkt, wodurch im weiteren Verlauf toxische Konzentrationen erreicht werden konnen. In
der Literatur beschriebene Verfahren zur L-Phe-Produktion wurden deshalb bisher bei
limitierter Glucosezufuhr, zum Beispiel durch eine indirekte Regelung iiber den pO,,
durchgefiihrt [29, 65]. In einem weiterentwickelten Verfahren wurde unter Einbeziehung der
volumetrischen Sauerstoffverbrauchsrate, eine modellgestiitzte Regelungsstrategie entworfen
[111, 112, 114].

In der vorliegenden Arbeit wurde als Hypothese formuliert, dass eine Glucoselimitierung
zwar zu einer Verringerung der Nebenproduktbildung fiihrt, jedoch dabei nicht die maximal
mogliche Produktbildung erreicht werden kann. Deshalb wurde in der entwickelten
Fermentation eine empirisch festgelegte Glucosekonzentration von 5,0 g/l eingestellt. In einer
Versuchsreihe sollte untersucht werden, inwieweit sich der Fermentationsverlauf bei
Einstellung einer niedrigeren, bzw. hoheren Substratkonzentration verdndert. Hierzu wurden
mit £. coli 4pF69 drei Fermentationen bei 0,1, 5,0 und 30 g/l durchgefiihrt (Ergebnisse siche
Abschnitt  6.2.3). Diese Versuche sollten nicht der Optimierung, sondern nur der
Untersuchung des FEinflusses der Glucosekonzentration auf Produktbildung und
Nebenprodukte dienen.

Es zeigte sich, dass bei 0,1 g/l Glucose kaum Acetat gebildet wurde (1,0 g/1). Bei Einstellung
von 5,0 g/l Glucose wurden 2,0 g/l Acetat gemessen. Damit verdoppelte sich zwar die
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Nebenproduktkonzentration, war aber dennoch, im Vergleich zu anderen Fermentationen,
gering. Ein Glucosetiberschuss von 30,0 g/1 fiihrte zu einer Acetatakkumulation von 45 g/1.
Diese hohe Acetatkonzentration bewirkte, neben einem verfrithten Absterben der Zellen, eine
erhohte Zufuhr von Ammoniakwasser (pH-Korrekturmittel) und, bedingt durch den
Ammoniumiiberschuss, die Bildung von 4,6 g/l L-Alanin. Unter normalen Bedingungen
werden weniger als 0,2 g/l L-Alanin gebildet. Dass hohe Glucosekonzentrationen zu einer
vermehrten Nebenproduktbildung fiihren, konnte in diesem Versuch bestitigt werden. Jedoch
trat dieser Effekt nicht bei Einstellung von 5,0 g/l Glucose ein. Interessant ist in diesem
Zusammenhang die Substratverbrauchsrate. Zwar lag in allen drei Fermentationen ein
Glucoseiiberschuss vor, jedoch nimmt mit steigender Konzentration die spezifische
Glucoseverbrauchsrate signifikant zu. Die aktive Glucoseaufnahme durch das PTS-System
und der Stofffluss durch den FBP-Weg, sind oberhalb des Ks-Wertes abhéingig von der
Glucosekonzentration. Bei 30 g/l Glucose wird offenbar ein so hoher Stofffluss erreicht, dass
der Abfluss von Intermediaten in die weiterfiihrenden Stoffwechselwege limitierend wirkt
und sich Zwischenprodukte anreichern. Diese Akkumulation fiihrt zur Bildung von Acetat.
Mit dem Erreichen einer Acetatkonzentration von 5,0 g/l bricht der hohe Glucoseverbrauch
zusammen (Abbildung 58) und die Zellen sterben ab. Bei Einstellung von 5,0 g/l Glucose tritt
diese Situation nicht auf.

Zur Synthese von 1 mol L-Phe werden 1 mol E4P und 2 mol PEP benétigt. Bei PEP handelt
es sich um das zweitletzte Intermediat des FBP-Weges. In einem E. coli-Wildtyp fiihrt ein
Glucosetiberschuss zur Anhdufung von PEP und Pyruvat in der Zelle. Diese Metabolite
werden in Form von Acetat aus der Zelle ausgeschieden. Bei einem L-Phe-Produzenten tritt,
bedingt durch den hohen PEP-Verbrauch, eine Akkumulation nicht, oder zumindest nur
vermindert, auf. Die Einstellung von 5,0 g/l Glucose fiihrt zwar zu einem ,,Glucose-
Uberschuss-Stoffwechsel, allerdings ist der Verbrauch von PEP durch die L-Phe-Synthese so
hoch, dass eine Nebenproduktbildung vermieden wird. Der bei 30 g/l Glucose weiter
angestiegene Stofffluss durch den FBP-Weg kann hingegen nicht mehr kompensiert werden.
Das wird auch in den spezifischen Produktbildungsraten deutlich. Zu Beginn der
Fermentation verlaufen die Raten der L-Phe-Bildung bei 30 g/l und 5,0 g/1 identisch. Erst bei
erreichen einer Acetatkonzentration von ungefdhr 5 g/l sinkt die L-Phe-Bildungsrate bei
Einstellung von 30 g/l auf fast O ab, und die erreichte L-Phe-Konzentration von 16,8 g/l bleibt
konstant.

In diesem Zusammenhang gibt es auch einen signifikanten Unterschied zu der bei 0,1 g/l
Glucose geregelten Fermentation. Zwar konnten in diesem Versuch 32,0 g/l L-Phe produziert
werden (im Vergleich zu 34,8 g/l bei 5,0 g/l Glucose), jedoch lag die L-Phe-
Gesamtproduktion mit 340 g wesentlich unter der bei 5,0 g/l Glucose geregelten Fermentation
(500 g L-Phe). Die niedrigere Glucoseverbrauchsrate fiihrte zu einer geringeren
Substratzufuhr. Dadurch bedingt, stieg das Reaktorvolumen langsamer an und fiihrte, bei
gleicher Produktkonzentration, zu einer kleineren L-Phe-Gesamtmenge. Der durch den
niedrigeren Substratiiberschuss bedingte, geringere Glucoseverbrauch hatte zudem eine um
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bis zu 25 % gesunkene volumetrische L-Phe-Bildungsrate zur Folge. Offensichtlich fiihrte die
niedrigere Glucosekonzentration zu einem kleineren Stofffluss durch den FBP-Weg. Dadurch
wurde weniger PEP gebildet und die Aromatenbiosynthese war letztendlich substratlimitiert.

Auch die integrale Selektivitit lag bei 0,1 g/l Glucose mit einem Maximum von 18,7 %
(mol/mol) unter dem Versuch bei Einstellung von 5,0 g/l Glucose (20,1 %). Dies ist
vermutlich darauf zuriickzufiihren, dass das Verhiltnis von /G, in Bezug auf L-Phe, in der
Produktionsphase zwar konstant geblieben ist, jedoch der Substratanteil, der fiir den

Erhaltungsstoffwechsel verbraucht wird, im Verhiltnis zugenommen hat.

In dieser Versuchsreihe konnte deutlich gezeigt werden, dass ein Glucoseliberschuss zur
Verbesserung der L-Phe-Produktion fiihrt. Um das Potential des gentechnisch modifizierten
Aromatenbiosyntheseweges auszuschopfen, ist es sinnvoll, einen ,.Glucose-Uberschuss-
Stoffwechsel zu erzeugen. Offenbar kann fiir die L-Phe-Produktion nur so ausreichend
Substrat bereitgestellt werden. Es wurde auch gezeigt, dass die Glucoseaufnahmerate mit
steigender Substratkonzentration zunimmt. Bei dem glucosespezifischen PTS-System in E.
coli handelt es sich um ein aktives Aufnahmesystem iiber die Zellmembran, das unabhingig
von der Hohe des Substratiiberschusses sein sollte. Neben diesem System, das als EI[“™
bezeichnet wird, muss jedoch ein zweiter Enzymkomplex beachtet werden, der nicht
glucoseselektiv ist [226, 227]. Die Spezifitit des Enzymkomplexes EI[F liegt im Bereich
von pM (Ks-Wert = 10 pM) und transportiert, bei geringer Substratverfiigbarkeit, Glucose in
die Zelle. Die Aufnahmekapazitit dieses glucosespezifischen PTS-Systems ist jedoch stark
begrenzt. Der zweite Komplex EIP*™ (Man: mannosespezifisch) ist nicht glucosespezifisch
und hat einen Ks-Wert im Bereich von mM. Er wird also erst bei vergleichsweise hohen
Glucosekonzentrationen aktiv. Dieses System zeichnet sich jedoch durch wesentlich hohere
Aufnahmeraten aus und verursacht den ,,Glucose-Uberschuss-Stoffwechsel*. Abhingig von
der Substratverfiigbarkeit kann sich ein Gleichgewicht zwischen den beiden Aktivititen des
PTS-Systems einstellen, das mit steigender Glucosekonzentration und zunehmender Aktivitét
des zweiten Enzymkomplexes, zu hoheren Aufnahmeraten fiihrt [226, 227].

In den durchgefiihrten Fermentationen wurde durch die Verdnderung der Gleichgewichts
zundchst, aufgrund eines steigenden Stoffflusses durch den FBP-Weg, eine Verbesserung der
Produktbildung erreicht. Die Einstellung von 30 g/l Glucose fiihrte jedoch zu einem
Gleichgewicht, bei dem der Stofffluss den PEP-Verbrauch iiberstieg, und, dadurch bedingt,
zur Bildung von Acetat fiihrte. Dieser Zustand kann jedoch durch die Regelung der
Glucosekonzentration vermieden werden.

Ein Substratiiberschuss ist fiir die optimale L-Phe-Produktion mit E. coli notwendig, jedoch
fiihren zu hohe Glucosekonzentrationen zu vermehrter Nebenproduktbildung. Die formulierte
Arbeitshypothese konnte demnach bestétigt werden. Ob die fiir die Standardfermentation
gewihlte Glucosekonzentration von 5,0 g/l optimal ist, oder eine weitere Anpassung der
Regelung zu besseren Ergebnissen fiihrt, ist offen, war aber auch nicht die Zielsetzung der
vorliegenden Arbeit. Fiir die weitere Prozessentwicklung [191] wird, bei Einsatz von pts—
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Stammen, die Regelung der Glucosekonzentration noch mehr an Bedeutung gewinnen. Durch
den Austausch des PTS-Systems EI[C™ gegen den Glucosefacilitator (glf) aus Zymomonas
mobilis wird Glucose diffusiv iiber einen Konzentrationsgradienten aufgenommen. Dadurch
wird der extrazelluldr eingestellten Substratkonzentration eine Schliisselrolle zukommen. Da
bei diesem Stamm notwendigerweise ein Substratiiberschuss im mM-Bereich eingestellt
werden muss, wird es schwer fallen, zwischen der Substrataufnahme durch den

Glucosefacilitator und dem PTS-System EII"*" zu unterscheiden.

8.2.3. REGELUNG DER L-TYROSINZUFUHR

Die zu Beginn der Prozessentwicklung eingesetzte Fermentationsstrategie zeichnete sich
durch ein Steuerungsprofil fiir die Glucose-L-Tyrosinsuspension aus, das fiir einen
industriellen Produktionsstamm optimiert war [210]. Die Zulaufraten wurden, basierend auf
der off-line Bestimmung der Glucosekonzentration, auf den ersten, im IBT 1 hergestellten,
Stamm angepasst. Eine Anpassung des L-Tyrosinzulaufs an den aktuellen Verbrauch war
nicht méglich, da dieser mit dem Zufluss der Glucose gekoppelt war. Diese Strategie fiihrte,
wie in Abschnitt 6.2.1 zusammengefasst wurde, zu nicht reproduzierbaren Ergebnissen.

Die von Takors durchgefiihrte Hauptkomponentenanalyse [221] und von Schmidt erstellte
parallele Auswertung von zwdlf durchgefiihrten Fermentationen [228], fiihrten zu der
Hypothese, dass die variierende Konzentration an L-Tyrosin wihrend der Wachstumsphase,
fiir die Schwankungen in der Produktbildung verantwortlich ist (Abbildung 61). Wihrend es
bei der Fermentation mit dem Industriestamm zu keinerlei L-Tyrosinakkumulation kam,
fiihrten die verdnderten Zulaufraten fiir Glucose jetzt zwischenzeitig zu einer Anreicherung
der Aminoséure.

In dem Stamm E. coli 4pF20, mit dem diese Untersuchungen durchgefiihrt wurden, werden
die Gene aroF” und pheA™ iiberexprimiert, jedoch ist das so genannte fyrR-Regulon
weiterhin aktiv (vgl. Abschnitt 2.1.2 und 2.1.3). Liegt L-Tyrosin im Uberschuss vor, wird von
diesem Gen ein Repressorprotein exprimiert, das u.a. die Expression der Shikimatkinase II,
kodiert durch aroL, reprimiert. Dies fiihrt zu einem reaktionslimitierenden Schritt in der
Aromatenbiosynthese und zu einem Abfall der L-Phe-Produktion.

Um eine Akkumulation von L-Tyrosin zu vermeiden, wurde der Zulauf von der
Glucosezufuhr entkoppelt und so langsam zugefiihrt (manuelle Steuerung), dass das
Zellwachstum limitiert wurde und kein L-Tyrosin akkumulierte. In dieser Fermentation
konnten wieder > 30 g/l L-Phe produziert werden. Um jedoch ein optimales Wachstum zu
ermdoglichen, musste eine automatische Anpassung der L-Tyrosinzufuhr an den aktuellen
Verbrauch erfolgen. Dies war umso wichtiger, da noch weitere Stimme mit unterschiedlichen
Verbrauchsraten eingesetzt werden sollten. Hierzu wurde eine weitere Regelungsstrategie in

den Prozess implementiert.

Eine direkte Regelung der L-Tyrosinkonzentration, iliber eine Konzentrationsbestimmung
mittels on-line HPLC, war bei dieser Fermentation nicht moglich. Bei einer unverdiinnten
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Analyse wiirde das Signal fiir L-Tyrosin schnell von L-Phe iiberlagert werden. Eine
Verdiinnung von mindestens 1:10 ist jedoch nicht moglich, da die notwendige
Sollwertvorgabe von < 10 mg/l dann im Bereich der HPLC-Nachweisgrenze liegt.

Es konnte jedoch gezeigt werden, dass eine indirekte Regelung der L-Tyrosinzufuhr iiber eine
semikontinuierliche Berechnung der volumetrischen Sauerstoffverbrauchsrate moglich ist.
Die Ergebnisse in Abschnitt 6.2.4 zeigen, dass ein empirischer Zusammenhang zwischen
volumetrischer Sauerstoff- und L-Tyrosinverbrauchsrate gefunden wurde. Beide Raten sind
direkt von der aktuellen Zelldichte und der spezifischen Wachstumsrate abhédngig. Durch
Bestimmung der volumetrischen L-Tyrosinverbrauchsrate ldsst sich eine Zulaufrate
berechnen, die ein optimales Wachstum ermdoglicht; -dabei jedoch eine Akkumulation
vermeidet. Zudem lasst sich diese Strategie auch auf andere Stéamme anwenden. Sollte es zu
einer wesentlich Anderung des Ygx fiir L-Tyrosin kommen, kann der empirische
Zusammenhang durch Variation des Zulauffaktors m angepasst werden.

Letztendlich stellt der Regelungsansatz ein sehr einfaches und anwenderfreundliches System
dar, denn alle fiir die Berechnung der volumetrischen OUR notwendigen Parameter, sind
bereits vorhanden gewesen. Es mussten keine empfindlichen oder wartungsintensiven
Komponenten eingesetzt werden.

In Abbildung 64 wurde exemplarisch der Verlauf der volumetrischen OUR, L-
Tyrosinzulaufrate und optischen Dichte dargestellt. Wihrend der gesamten Wachstumsphase
konnte kein L-Tyrosin nachgewiesen werden. Mit diesem Prozess lieBen sich mit E. coli
4pF20 reproduzierbar > 30 g/l L-Phe produzieren. Damit konnte die Vermutung des
Einflusses von L-Tyrosin auf die Produktbildung indirekt bestitigt und der prozesstechnische

Losungsansatz etabliert werden.

8.2.4. EINFLUSS DER L-TYROSINREGELUNG

Um den Einfluss der L-Tyrosinzufuhr und der eingestellten Konzentration zu untersuchen,
wurden mit den Stimmen E. coli 4pF26 und 4pF69 zwei Versuchsreihen durchgefiihrt, bei
denen, durch Variation des Zulauffaktors m, der Einfluss geringer Akkumulationen bzw.
strengerer Limitierungen an L-Tyrosin, untersucht werden sollten.

Die Fermentationsreihe mit E. coli 4pF26 zeigte, dass bei Einstellung von m = 1,0 mit 28 g/l
ungefihr 5 g/l L-Phe mehr produziert wurde, als bei Einstellung von m = 0,6 (geringe
Akkumulation) bzw. m = 1,5 (strenge Limitierung). Bis t = 30 h war der Unterschied jedoch
eher gering. Der Stamm E. coli 4pF26 unterscheidet sich im Vergleich zu E. coli 4pF20
dadurch, dass auf das eingesetzte Plasmid zusitzlich das Gen aroL”" (Shikimatkinase II)
kloniert wurde. Der negative Einfluss des fyrR-Regulons bei L-Tyrosiniiberschuss (s.0.) sollte
deshalb bei diesem Stamm nicht auftreten. Dass unter Standardfermentationsbedingungen
trotzdem neben der hochsten L-Phe-Konzentration auch die hochste spezifische Produkt-
bildungsrate und Selektivitdt erreicht wurde, kann mit der hoheren Aktivitit der DAHP-
Synthase zusammenhingen. Enzymaktivitidtsbestimmungen zeigten (Abbildung 71), dass bei
m = 1,0 die Aktivitdt am hochsten war. Bei dem in E. coli 4pF26 verwendeten Enzym handelt
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es sich um die gentechnisch verdnderte, feedback-resistente Variante der L-Tyrosin-
spezifischen DAHP-Synthase, die resistent gegeniiber L-Tyrosin sein sollte. Dass jedoch eine
verbleibende Restsensitivitdt besteht, ist nicht auszuschlieBen [167]. Untersuchungen von
Takagi et. al. [141] ergaben, dass trotz Einsatzes einer feedback-resistenten DAHP-Synthase,
die L-Phe-Bildungsrate bei Limitierung der L-Tyrosinzufuhr erhtht wurde.

Unabhéngig von der Qualitit des neuen Stammes konnte in dieser Versuchsreihe gezeigt
werden, dass sich das Regelungskonzept fiir L-Tyrosin problemlos auf einen anderen Stamm
anwenden ladsst und zu vergleichbaren und reproduzierbaren Ergebnissen fiihrt. Zudem lief3
sich durch die Variation von m die Verfiigbarkeit an L-Tyrosin und die biologische Aktivitit
der Zellen gut steuern. Wie Abbildung 66 zeigte, fiihrte die Einstellung von m = 0,6 zu einer
zwischenzeitlichen Akkumulation der Aminosdure. Bei m = 1 wurden die Zellen L-
Tyrosinlimitiert. Dass ein Unterschied im Grad der Limitierung auftrat, zeigt der Verlauf der
volumetrischen OUR deutlich (Abbildung 65). Mit steigendem m sinkt die
Sauerstoffaufnahmerate und es verldngert sich die Wachstumsphase.

Untersuchungen von Jossek [167] und die Versuche mit E. coli 4pF26 zeigten, dass die
Aktivitdt und Stabilitdt der gentechnisch modifizierten DAHP-Synthase gering ist. Weitere
Untersuchungen zeigten, dass die native DAHP-Synthase wesentlich stabiler und aktiver ist,
jedoch schon durch weniger als 50 mg/l L-Tyrosin inhibiert wird. Durch die Regelung der L-
Tyrosinzufuhr im limitierenden Bereich ergab sich jetzt die Moglichkeit, das L-Tyrosin

regulierte Wildtypenzym aroF"" zu exprimieren und fiir die L-Phe-Produktion einzusetzen.

Der neue Stamm, E. coli 4pF69 wurde in einer Versuchsreihe bei m = 0,6, 1,0 1,5 und 2,0
fermentiert. Damit sollte der Einfluss der L-Tyrosinkonzentration auf die DAHP-
Synthaseaktivitéit untersucht und die Regelungsstrategic an den neuen Stamm angepasst
werden. Vermutet wurde, dass eine Akkumulation an L-Tyrosin zu einem massiven Abfall
der Enzymaktivitit und damit der Produktbildungsrate fiihrt, wihrend eine strengere
Limitierung der Aminosdurezufuhr eine Erhdhung der L-Phe-Bildung bewirkt. An dieser
Stelle soll jedoch nur der Einfluss der Verfahrensentwicklung auf die Moglichkeit zur
Fermentation des aroF"'-Stammes, und der Einfluss von L-Tyrosin, diskutiert werden. Die
sich daraus ergebenen Konsequenzen fiir die Stammentwicklung werden in Abschnitt 8.6
behandelt.

Bei Einstellung eines Zulauffaktors von 0,6 zeigte sich deutlich, dass die Wildtyp-DAHP-
Synthase L-Tyrosinsensitiv ist. Die Akkumulation von 170 mg/l L-Tyrosin wihrend der
Wachstumsphase fiihrte zu einer um ungefihr 60 % herabgesetzten spezifischen L-Phe-
Bildungsrate und einem Produkttiter von ungeféhr 10 g/l. Die Yp/s erreichte nur 5 % und eine
Enzymaktivitdt war fast nicht nachweisbar. Die Einstellung eines Zulauffaktors von 1,0 bzw.
1,5 fiihrte zu Ergebnissen, die sich mit E. coli 4pF26 vergleichen lassen. L-Tyrosin konnte in
den Fermentationen nach der Batchphase nicht mehr nachgewiesen werden und es wurden
vergleichbare Produktbildungsraten und L-Phe-Konzentrationen erreicht. Im Unterschied zu
E. coli 4pF26 wurden jedoch wesentlich hohere Enzymaktivititen gemessen und insbesondere
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in den ersten 36 h konnte eine hohere Yp/s von 18 - 20 % (gegeniiber 17 % bei E. coli 4pF26)
festgestellt werden.

Es lassen sich demnach zwei grundsitzliche Ergebnisse zusammenfassen. Zum einen war es
auch mit diesem Stamm méglich, unter Verwendung der Standardfermentation (m = 1,0) die
Akkumulation von L-Tyrosin zu vermeiden. Zum anderen ermoglicht die Regelungsstrategie
den Einsatz der L-Tyrosinsensitiven DAHP-Synthase, die nachweislich hohere Aktivititen
und damit Produktbildungsraten erreicht.

Die zusitzlich durchgefiihrte Fermentation bei m = 2,0 zeigte, dass eine noch strengere
Limitierung an L-Tyrosin zu einem weiter verbesserten Fermentationsverlauf fiihrt. Wihrend
bei E. coli 4pF26 bei m = 1,5 die Produktbildung nicht mehr auf das Maximum anstieg,
wurden jetzt nicht nur vergleichbare spezifische und volumetrische Produktbildungsraten
erreicht, sondern die L-Phe-Bildung wesentlich linger auf einem hohen Niveau gehalten. Der
Grund dafiir liegt in der weiter angestiegenen Enzymaktivitit, die auch noch nach 30 h
Fermentation messbar war (im Gegensatz zu E. coli 4pF20). Durch die verbesserte
Fermentationsfiihrung konnte zudem die L-Phe-Konzentration (34 g/1) und die Ypss (20,8 %
nach 36 h) weiter gesteigert werden. Dass die Produktbildungsrate in der ersten
Fermentationshilfte, trotz hoherer Enzymaktivitit, nicht weiter angestiegen ist, konnte mit
einer limitierten Bereitstellung von PEP, trotz Glucoseiiberschuss, in Verbindung stehen (s.o.
Vergleich der Fermentationen bei 0,1 g/l und 5,0 g/l in Bezug auf den ,.Glucose-Uberschuss-
Stoffwechsel®).

Das entwickelte Konzept zur indirekten Regelung der L-Tyrosinzufuhr ermoglichte damit,
durch die Anpassung des empirischen Zusammenhangs, eine Verbesserung der L-
Tyrosinverfiigbarkeit  unterhalb der HPLC-Nachweisgrenze. Erst durch diesen
prozesstechnischen Ansatz wurde der Einsatz der nativen DAHP-Synthase moglich. Die
Einstellung einer noch strengeren L-Tyrosinlimitierung (m > 2,0) wurde bisher nicht
untersucht.

In diesen Versuchsreihen konnte gezeigt werden, dass sich die indirekte Regelung der L-
Tyrosinzufuhr als ein notwendiges Instrument zur Fermentation der dargestellten L-Phe-
Produzenten erwiesen hat. Es konnte gezeigt werden, dass die Akkumulation von L-Tyrosin
vermieden werden muss. Eine Steuerung der L-Tyrosinzufuhr im limitierenden Bereich
kommt jedoch nicht in Frage, da dann der Vergleich verschiedener Stimme, unter gleichen
Fermentationsbedingungen, nicht moglich ist. Anhand der Ergebnisse konnte gezeigt werden,
dass durch das Regelungskonzept eine automatische Anpassung an den spezifischen L-
Tyrosinverbrauch erfolgt und die Stimme unter gleichen Bedingungen fermentiert und
dadurch miteinander verglichen werden konnen. Noch wichtiger wird der Einsatz der
indirekten Regelung bei Verwendung der Wildtyp-DAHP-Synthase. Das Wildtypgen wurde
bisher nur von Forberg et. al. [140] verwendet, wobei erst ab dem Ende der Wachstumsphase,
d.h. nachdem kein L-Tyrosin mehr extrazelluldr vorlag, L-Phe gebildet wurde. In diesen
Versuchen konnten innerhalb von 38 h ungefihr 3,0 g/l L-Phe produziert werden.
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Erst durch den neuen, prozesstechnischen Ansatz war es moglich, die L-Tyrosinkonzentration
im Reaktor so gering zu halten, dass das Enzym nicht mehr inhibiert wird. Der Einsatz dieses
Enzyms zur L-Phe-Produktion ist in dieser Arbeit damit erstmals erfolgreich gelungen. Eine
direkte Regelung der L-Tyrosinkonzentration hitte damit keinen Erfolg gehabt, da die
einzustellende Konzentration von < 10 mg/I unterhalb der Nachweisgrenze der HPLC lag.

8.2.5. ANSATZ ZUR PROZESSOPTIMIERUNG

Durch Zufuhr von 50 % mehr Nihrsalzen und Einstellung einer 50 % hoheren
Biotrockenmassekonzentration, sollte bei konstanter spezifischer Produktbildungsrate und
entsprechender Steigerung der volumetrischen Bildungsrate, eine hohere L-Phe-
Konzentration und Raum-Zeit-Ausbeute erreicht werden. Der Vergleich der Ergebnisse einer
Standardfermentation (E. coli 4pF69; m = 2,0) mit dem Optimierungsversuch in Abschnitt
6.2.7 zeigt, dass zum Zeitpunkt der Wachstumslimitierung eine um 48 9% hohere
Biotrockenmassekonzentration erreicht wurde. Im weiteren Fermentationsverlauf stieg die
BTM im Standardansatz jedoch an und verringerte sich im Optimierungsansatz, so dass die
Differenz nach 24 h nur noch 15 % betrug. Die Zunahme der BTM konnte in verschiedenen
Versuchen beobachtet werden und liegt wahrscheinlich an der Zufuhr von L-Tyrosin fiir den
Erhaltungsstoffwechsel innerhalb der Produktionsphase. Eine geringe Zufuhr iiber dem
eigentlichen Bedarf der Zellen, fiihrt zu einem geringen Wachstum und zur ErhShung der
Zelldichte. Der Grund fiir den Abfall der Biotrockenmassekonzentration im
Optimierungsansatz wurde nicht gefunden.

Trotz der unerwartet geringen Unterschiede in der BTM, konnten Verdnderungen im
Fermentationsverlauf beobachtet werden. So konnten im Optimierungsansatz, in der ersten
Fermentationshélfte, etwas hohere spezifische Glucoseverbrauchs- und Produktbildungsraten
beobachtet werden. Ein signifikanter Unterschied von bis zu 25 % trat jedoch, wie erwartet,
erst bei der Berechnung der volumetrischen Raten auf. Da das Fermentationsvolumen durch
den erhohten Glucosezulauf, das groflere Volumen der L-Tyrosinlésung und der extra
Niéhrsalzzugabe schneller anstieg, ist kein Unterschied in der L-Phe-Konzentration zu
erkennen. Die Berechnung der produzierten L-Phe-Gesamtmenge zeigt jedoch einen deutlich
schnelleren Anstieg im Optimierungsansatz. Erst in der mittleren Fermentationsphase
(insbesondere zwischen 30 h und 35 h) wird, bei vergleichbaren Zulaufraten, die schnellere
Zunahme der L-Phe-Konzentration deutlich. Zu diesem Zeitpunkt liegt auch die integrale
Raum-Zeit-Ausbeute 10 % hoher als im Standardprozess und die produzierte L-Phe-
Gesamtmenge mit 510 g ungefdhr 35 % tliber der Produktion unter Standardbedingungen (380
g). Wihrend die L-Phe-Bildung im Standardprozess auf mittlerem Niveau konstant blieb, fiel
die Produktion im Optimierungsansatz in den letzten 10 h auf O ab. Zum Fermentationsende
lag die L-Phe-Konzentration in beiden Versuchen bei 32-34 g/l. Die gebildete Gesamtmenge
erreichte im Standardprozess noch 480 g, blieb im Optimierungsansatz jedoch bei 510 g
konstant.
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Der Optimierungsansatz zeigte deutlich, dass mit einer héheren Zelldichte zwar keine hohere
L-Phe-Konzentration erreicht wird, diese sich jedoch in 25 % weniger Zeit erreichen lésst.
Die héhere Biomassekonzentration fiihrte zu einer signifikanten Erhohung der volumetrischen
Produktbildungsrate und differenticllen RZA. Dies war die Zielsetzung des
Optimierungsansatzes. Bei einer L-Phe-Konzentration von 36,7 g/l kam die Produktbildung
jedoch vollig zum Erliegen, wihrend im Standardansatz erst eine Konzentration von 31,3 g/l
erreicht war und L-Phe weiterhin bis zu einer vergleichbaren Endkonzentration produziert
wurde.

Auf die ersten 36 h bezogen, konnte der Prozess optimiert werden. Uber einen Zeitraum von
50 h betrachtet, fiihrte der Ansatz zu keiner Verbesserung der Fermentation. Weitere
Untersuchungen zeigen (Abschnitt 6.4), dass auch bei geringeren Zelldichten mit Erreichen
von 30-35 g/l L-Phe die Produktbildung abbricht und es zu einer Verdiinnung des bereits
gebildeten L-Phe kommt. Wie im Verlauf dieses Kapitels gezeigt werden wird, scheint dieser
Einbruch auf biologische und nicht fermentationstechnische Ursachen zuriickzufiihren sein.
Der dargestellte Versuch zur Prozessoptimierung stellt weiterhin einen interessanten Ansatz
dar, erscheint in Bezug auf die bisherige Stammentwicklung jedoch verfriiht.

8.3. MABSTABSVERGROBERUNG

Der Scale-up des Prozesses aus dem 20 1 Laborreaktor in den 300 1 PilotmaBstab sollte zeigen,
ob sich das entwickelte Verfahren, inklusive der Regelungsstrategien, problemlos auf einen
grofleren Reaktor iibertragen ldsst. Fiir diese Versuche wurde E. coli 4pF20 eingesetzt.

Die Ergebnisse der im halbtechnischen MaBstab durchgefiihrten Fermentation wurden in
Abschnitt 6.2.6 mit dem besten Versuch, der im 20 | Reaktor erreicht wurde, verglichen. Ohne
eine weitere Anpassung der Prozessparameter oder Angleichung der Regelstrecken, konnte
mit 28,6 g/l L-Phe eine mit dem Laborreaktor (32,2 g/l L-Phe) vergleichbare
Endkonzentration erreicht werden. Weitere wichtige reaktionstechnische Parameter, wie die
integrale Yps und integrale RZA, zeigten Abweichungen von weniger als 10 %. Die
Berechnung spezifischer und differentieller Raten zeigte, dass die Produktbildung im 300 1
Reaktor zeitweise um bis zu 25 % niedriger verlief, dafiir jedoch ldnger auf einem hohen
Niveau blieb. Dieser Effekt kann mit den Schwankungen in der Regelung der Glucose- und L-
Tyrosinzufuhr zusammenhingen. Insbesondere die leichte Akkumulation der Aminoséure auf
0,1 g/1 in der Wachstumsphase, kann die verlangsamte Produktbildung verursacht haben. In
folgenden Arbeiten kénnte durch Feineinstellung der Regler (Glucose), oder durch Erhéhung
des Zulauffaktors m (L-Tyrosin), der Prozess im 300 I Biorektor noch verbessert werden.

In dieser Arbeit konnte gezeigt werden, dass ein Scale-up des Prozesses in den PilotmalBstab
moglich ist. Der Einsatz der entwickelten Regelungsstrategien fiir Glucose und L-Tyrosin
konnte erfolgreich demonstriert werden. Die technische Relevanz des Gesamtverfahrens
wurde gezeigt.
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8.4. UNTERSUCHUNGEN ZUM ZELLZUSTAND

In diesem Abschnitt sollen die Ergebnisse des Einflusses von D,EHPA-Kerosin und die
Untersuchung des Zellzustands bei Einstellung verschiedener L-Phe-Konzentrationen
diskutiert werden.

8.4.1. EINFLUSS VON D,EHPA AUF DEN FERMENTATIONSVERLAUF

Die in Abschnitt 6.2.8 dargestellten Ergebnisse hatten zum Ziel, den Einfluss einer D.EHPA-
Kerosinmischung auf den Fermentationsverlauf zu untersuchen. Hierzu wurde der
Fermentation soviel geldster Carrier zugefiihrt, wie bei einer Integration der Reaktiv-
Extraktion in den Fermentationsprozess eingetragen werden wiirde [218]. Dieser Versuch
wurde mit einer Fermentation ohne D,EHPA-Kerosinzugabe verglichen.

Abbildung 77 zeigt, dass sich die Verldufe von Biotrockenmasse und spezifischer
Wachstumsrate nur wenig verdndern. Die D,EHPA-Kerosinzugabe hat weder toxische
Auswirkungen, noch wird das Zellwachstum inhibiert. Detaillierte Untersuchungen von
Silberbach [204] haben dies bestitigt. Ein wesentlicher Unterschied tritt jedoch in der
spezifischen L-Phe-Bildungsrate auf. Bei Zugabe von D,EHPA-Kerosin werden iiber einen
langeren Zeitraum hohere Produktbildungsraten erreicht. Dadurch verdoppelte sich die L-Phe-
Konzentration mit 14,7 g/l nach 30 h gegeniiber 7,6 g/l in der Vergleichsfermentation. Es
konnte auch ein deutlicher Anstieg in der integralen Selektivitidt von 3,5 % auf 8,9 % und der
integralen RZA von 0,25 g/(1*h) auf 0,49 g/(I*h) berechnet werden. Die Zugabe von
D,EHPA-Kerosin hatte demnach nur positive Auswirkungen auf den Fermentationsprozess.
In Bezug auf die Integration der Reaktiv-Extraktion konnte damit eindeutig gezeigt werden,
dass keine negativen Auswirkungen auf den Produktionsprozess zu erwarten sind.

Von Silberbach wurden verschiedene Arbeitshypothesen aufgestellt und untersucht [204], die
eine Erklédrung fiir den positiven Einfluss von D.EHPA-Kerosin finden sollten. Das Ergebnis
der Untersuchungen erhértete die Vermutung, dass der Carrier die Diffusion von L-Phe aus
der Zelle erleichtert. Der Gradient zwischen intra- und extrazellulidrer L-Phe-Konzentration
wird durch die Einlagerung von D,EHPA in die Zellmembran verringert, wodurch die
intrazelluldre Produktkonzentration abnimmt, und die L-Phe-Bildung und Produktselektivitit
steigt. Diese Hypothese konnte jedoch nicht bewiesen werden.

In den in Abschnitt 6.2.8 dargestellten Ergebnissen zum Einfluss von D>EHPA-Kerosin,
tiberlagern sich zwei Effekte. Abbildung 107 in Abschnitt 6.5.1 zeigt eine Fermentation unter
gleichen Prozessbedingungen, jedoch ohne Filtrationsumlauf. In diesem Versuch konnten
11,0 g/l L-Phe produziert werden (integrale Yp;s 5,0 %; integrale RZA 0,37 g/(I*h)). Ein
Vergleich dieser Fermentation mit dem Versuch bei zugeschaltetem Umlauf (Abbildung 78),
zeigt den negativen Einfluss der Filtration auf den Prozess. Der positive Effekt des D,EHPA-
Kerosin trifft mit den negativen Auswirkungen des Filtrationsumlaufs zusammen und kann
diese mehr als kompensieren.

Huang et. al. berichten, dass hohe Scherraten bei E. coli eine Stressantwort bewirken kénnen
[229]. Die Autoren konnten zeigen, dass dieser ,,Scherstress* zu einem Abfall der
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Plasmidstabilitét fiihrt. Innerhalb des Filtrationsumlaufs unterliegen die Zellen einer héheren
Scherrate, als unter Normalbedingungen. Da zum Zeitpunkt der Filtration kein
Selektionsdruck mehr ausgeiibt wird, konnen die Zellen das Plasmid - bedingt durch den
Scherstress - verlieren ohne abzusterben. Eine solche Reaktion wiirde zu einer kurzen
Produktionsphase fiihren, die mit Beginn der Filtration schnell abbricht. Ein solcher Verlauf
zeigte sich in dem Filtrationsversuch und wurde bei Versuchen im 300 | Pilotmalistab
(Abbildung 108 in Abschnitt 6.5.2) noch deutlicher. Der positive Einfluss von D.EHPA auf
die Zellen kann also nicht allein durch eine verbesserte L-Phe-Diffusion erklidrt werden, da
die Zellen ohne vorhandenes Plasmid kein L-Phe produzieren konnen und somit eine
geringere intrazelluldre Produktkonzentration ohne Bedeutung ist. Auch die in Abbildung 80
dargestellten Ergebnisse der intrazelluldren L-Phe-Bestimmung zeigen, dass die intrazellulédre
Produktkonzentration bei Zufuhr von D,EHPA-Kerosin zwar sinkt, jedoch nicht so
wesentlich, dass eine Verbesserung der Diffusion durch D,EHPA allein fiir eine hohere
Produktbildung entscheidend sein kann (die Messungen beinhalten zwar einen groflen
systematischen Fehler, konnen jedoch durchaus fiir eine Diskussion {iiber tendenzielle
Erscheinungen herangezogen werden).

Auch in Fermentationen ohne Filtrationsumlauf ist die Phase der maximalen spezifischen
Produktbildung nur kurz. Bei den zuletzt eingesetzten, weiterentwickelten Stimmen ist dies
insbesondere auf Wechselwirkungen in der Aromatenbiosynthese zuriickzufiihren (Diskussion
erfolgt spiter), jedoch generell auch auf die Instabilitét der eingesetzten Plasmide. Zum einen
sinkt die Plasmidstabilitit mit Abnahme von Selektionsdruck und Wachstumsrate, zum
anderen fiihrt die Zunahme an L-Phe zu einer Verringerung der Plasmidhiufigkeit. In
kontinuierlichen Fermentationen (Abbildung 79 in Abschnitt 6.3.1) konnte gezeigt werden,
dass die Plasmidhaufigkeit in eingestellten ,,Steady-States* auf bis zu 15 % abnahm. Dass die
kurze Produktionsphase in Standardfermentationen im Fed-Batch-Betrieb auch ein Problem
der Plasmidstabilitdt sein kann, ist deshalb moglich, wurde jedoch nicht weiter untersucht.
Die gleiche Versuchsreihe zur Messung der Plasmidstabilitit zeigte jedoch auch, dass bei
Zugabe von D,EHPA-Kerosin die Plasmidhéufigkeit wesentlich zunimmt. Unter den gleichen
Fermentationsbedingungen, die zuvor zu einem Anteil von 15 % fiihrten, konnte bei Zugabe
von D>EHPA-Kerosin eine Plasmidhédufigkeit von 60 % gemessen werden.

Der Carrier scheint demnach, aus nicht weiter untersuchten Griinden, zu einer wesentlichen
Erhohung der Plasmidstabilitit zu fiihren. Es ist anzunehmen, dass eine hohere Stabilitdt zu
einer Verbesserung der Produktbildung in der mittleren und spiten Produktionsphase fiihrt. In
dieser Phase wiirde zudem die differentielle Selektivitit und zwangslidufig auch die integrale
Yps zunchmen.

Der Vergleich der drei Fermentationen - unter Standardbedingungen, bei Zuschaltung der
Filtration und bei zusitzlicher Zugabe von D,EHPA-Kerosin - kann deshalb auch folgenden
Zusammenhang bilden: Die ,,normale* Plasmidinstabilitéit unter Standardbedingungen fiihrt
zu einer Abnahme der spezifischen Produktbildung in der mittleren Fermentationsphase.
Dieser Effekt wird durch Zuschaltung des Filtrationsumlaufs und dem damit verbundenen
Scherstress wesentlich verstidrkt und fiihrt zu einem Einbruch der Produktion. Dies wurde
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durch zwei Versuche im 7,5 1 und 300 1 MaBstab belegt. Der schnellere Abfall der
Produktbildung im 300 1 Mafstab wird durch eine annidhrend zweifach hohere, auf den
Reaktorinhalt bezogene, Forderraterate durch den Umlauf verursacht und, dass die
auftretenden Druckspitzen am Filtrationsmodul wesentlich iiber denen im 7,5 1 Reaktor lagen.
Durch die Zugabe von D,;EHPA-Kerosin konnte der Plasmidverlust trotz Filtration
herabgesetzt und eine vergleichbare, maximale, spezifische Produktbildungsrate erreicht
werden wie im Standardversuch. Dariiber hinaus fiihrte das D,EHPA-Kerosin zu einem
hoheren Anteil an Zellen, die auch in der spédten Fermentationsphase Plasmide beinhalteten.
Dadurch wurde eine, im Vergleich zur Standardfermentation, sehr hohe spezifische
Produktbildungsrate und differentielle Yp/s erreicht, die letztendlich zu einer hoheren L-Phe-
Konzentration und integralen Selektivitit fiihrte.

Die Theorie, dass D,EHPA, durch eine Verbesserung der Plasmidstabilitdt, zu hoheren
Produktbildungsraten fiihrt, wurde nicht experimentell bewiesen und soll deshalb nur als
Hypothese verstanden werden. Die Ergebnisse aus den Versuchen zur Plasmidstabilitéit sind
jedoch signifikant und erméglichen die Formulierung eines funktionellen Zusammenhangs
zwischen den gemachten Beobachtungen. Um eine eindeutige Aussage zu formulieren, sind

weitere Untersuchungen notwendig.

8.4.2. EINFLUSS VON L-PHENYLALANIN AUF DEN ZELLZUSTAND

Der Einfluss von L-Phe auf den Zellzustand wurde in kontinuierlichen Fermentationen
untersucht. Die innerhalb dieser Versuchsreihen durchgefiihrten Untersuchungen zur
Plasmidstabilitét, zeigen einen deutlichen Plasmidverlust.

Die Ursachen fiir den Plasmidverlust sollen hier jedoch nicht weiter behandelt werden. Eine
detaillierte Diskussion ist den Arbeiten von Engfeld zu entnehmen [209]. An dieser Stelle soll
jedoch die Beobachtung diskutiert werden, dass die Plasmidhiufigkeit mit zunehmender L-
Phe-Konzentration abnimmt. Auf REM-Aufnahmen zum Zeitpunkt der ,,Steady-States* war
zu sehen, dass mit steigender L-Phe-Konzentration vermehrt inclusion bodies auftraten
(Abbildung 83; [230]). Weitere Untersuchungen von Ganpo [167] und Jossek [222] haben
gezeigt, dass es sich hierbei um die inaktive Form der DAHP-Synthase (aroF"™) handelt. Dass
die deregulierte Form der DAHP-Synthase wenig aktiv ist, zeigte sich im Rahmen der
kontinuierlichen Fermentationen auch anhand von Messungen der Enzymaktivitit (vgl.
Abschnitt 6.3.1). Des Weiteren traten bei hohen L-Phe-Konzentrationen in allen REM-
Aufnahmen unphysiologisch lange und deformierte Zellen auf (Abbildung 82 und Abschnitt
12.8). Dies ist ein Hinweis auf den allgemein schlechten Zellzustand und 1ésst vermuten, dass

keine normale Zellteilung moglich ist.

Zwischen der Bildung von inclusion bodies aus der deregulierten DAHP-Synthase, den nicht
normal teilungsfihigen Zellen und der Plasmidinstabilitit, kann ein Zusammenhang bestehen.
Hohe L-Phe-Konzentrationen fiihren zu einer vermehrten Bildung der inaktiven Form der
DAHP-Synthase, die sich als inclusion bodies ablagert. Dieser unphysiologische Zustand
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kann einen negativen Einfluss auf den Zellzustand und die Teilungsfihigkeit der Zellen
haben. Die langen, gekriimmten Zellen sind hierfiir ein deutlicher Hinweis. Diese schlechten
Bedingungen konnen auch die Replikation des High-Copy-Plasmids wesentlich verringern.
Liegen nicht 50-100 Kopien des Plasmids, wie unter optimalen Bedingungen [51], sondern
nur noch wenige vor, kann aus einer Zellteilung eine Zelle ohne Plasmid hervorgehen. Da
diese Zelle kein Plasmid tridgt und keine DAHP-Synthase bildet, hat sie einen wesentlichen
Wachstumsvorteil und setzt sich gegen die Zellen mit Plasmid, bis zu einem bestimmten
Gleichgewichtszustand, durch. Dieser ist nur deshalb moglich, da wihrend der Fermentation
kontinuierlich Ampicillin zugefiihrt wird und die Zellen ohne Plasmid nicht mehr resistent
sind. Der Anteil der plasmidhaltigen Zellen produziert die ampicillinspaltende B-Lactamase
und sekretiert sie in das Medium, wodurch die Zellen ohne Plasmid ,,geschiitzt* werden. Ein
Gleichgewicht zwischen Zellen mit und ohne Plasmid ist demnach moglich.

Einige gezeigte Ergebnisse aus kontinuierlichen Fermentationen weisen auf den beschrie-
benen Zusammenhang zwischen L-Phe-Konzentration, Inaktivierung der deregulierten
DAHP-Synthase und Plasmidstabilitét hin. Es ist jedoch nicht moglich diese Hypothese auf
den Produktionsprozess anzuwenden, da Untersuchungen der Plasmidstabilitdt unter Fed-
Batch-Bedingungen fehlen.

Weitere Untersuchungen der DAHP-Synthaseaktivitit, Expressionsrate und Plasmidstabilitit,
insbesondere unter Produktionsbedingungen, konnten zur Ursache fiir den Einbruch der L-
Phe-Produktion, ab einer Konzentration von 30-38 g/l, fiihren. Gegen den Zusammenhang
zwischen inclusion bodies und Plasmidstabilitdt spricht jedoch, dass mit den zuletzt
eingesetzten Stimmen (E. coli 4pF69, 4pF79 und 4pF81) schon nach 25 - 30 h Fermentation
30 g/l L-Phe erreicht wurden und die Produktbildung wiederum abfiel. Zum einen wurden in
diesen Versuchen keine inclusion bodies gebildet (native DAHP-Synthase), zum anderen lag
die Wachstumsrate in dieser Fermentationsphase bei 0 (ein Verlust aufgrund von Zellteilung
kann in dieser Phase also ausgeschlossen werden). Aufgrund dessen, dass die Zellen ,,ruhten®,
ist auch kein direkter Vergleich mit den Ergebnissen aus den kontinuierlichen Fermentationen
moglich.

Mit Sicherheit sind andere Faktoren fiir den Produktionseinbruch im Fed-Batch-Betrieb bei
Erreichen einer L-Phe-Konzentration von 30 g/l entscheidend. Neben dem Einbruch der
DAHP-Synthaseaktivitét, konnte hier auch ein Abfall in der Expressionsrate der iiberexpri-
mierten Gene die Ursache sein.

8.5. INTEGRATION DER AUFARBEITUNG

Der Anschluss der Reaktiv-Extraktion an den Fermentationsprozess sollte iiber einen
Filtrationsumlauf erfolgen, da nur zellfreier Fermentationsiiberstand aufgearbeitet werden
konnte. Ansonsten wiirden die Zellen in der Anlage einer mehrere Minuten andauernden
Sauerstofflimitierung unterliegen. Zudem wiirden auch die in der Reaktiv-Extraktion
eingesetzten Hohlfaserkontaktoren verblocken [225].
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In Vorversuchen wurde untersucht, welche Art von Filtrationsmodul (Ultra- oder Mikro-
Filtration; Rohren- oder Hohlfasermodul) fiir die Permeatabtrennung geeignet ist [204]. Die
Wabhl fiel auf ein Hohlfaserultrafiltrationsmodul. Als wichtigste Entscheidungskriterien sind
geringe Scherraten (laminare Stromung, Re = 900), geringe Verweilzeit im Modul und ein
grofles Oberfldchen-/Volumenverhiltnis zu nennen. Auch die den Umlauf antreibende Pumpe
durfte nur geringe Scherraten erzeugen. Zudem mussten bei Gegendruck stabile Forderraten
sichergestellt werden und die Moglichkeit zur Sterilisation gegeben sein. Es wurden deshalb
fiir alle Versuche Schlauchpumpen eingesetzt.

In Testfermentationen im 7,5 1 Bioreaktor wurde der Einfluss von Pumprate,
Uberstromungsgeschwindigkeit ®, Druck am  Modulein- und ausgang und
Transmembrandruck untersucht. Die Ergebnisse wurden von Silberbach detailliert diskutiert
[204]. Die Untersuchungen zeigten, dass nach Einstellung des Gleichgewichtszustands ein
Permeatfluss von 12,2 1/(m?*h) konstant gehalten werden konnte (® = 1,27 m/s; TMP = 0,7
bar; Re = 916). Dieser Zustand wurde bei maximaler Pumpleistung erreicht. Ob bei weiter
ansteigenden Forderraten und Uberstromungsgeschwindigkeiten hohere Permeatfliisse
erreicht werden, wurde nicht weiter untersucht.

Die Integration der Reaktiv-Extraktion in den Fermentationsprozess fiihrt zu einem geringen
Eintrag von D,EHPA-Kerosin. Die Auswirkungen auf das biologische System wurden bereits
in Abschnitt 8.4 diskutiert. Kerosin und D,EHPA konnen sich jedoch auch an die
Polysulfonmembran des Hohlfasermoduls anlagern, wodurch, dhnlich wie bei fetthaltigen
Losungen, der Permeatfluss gesenkt wird [147]. Testfermentationen zur Untersuchung des
Einflusses von D,EHPA-Kerosin auf den Permeatfluss zeigten eine Reduktion des
Permeatvolumenstroms im Gleichgewichtszustand um 25 % (9,3 1/(m?*h)). Bei Zugabe von
reinem D,EHPA fiel der Permeatfluss sogar auf 4,0 1/(m?>*h) ab (Abbildung 105). Bei
Integration der Reaktiv-Extraktion wird jedoch niemals reines D,EHPA in den Bioreaktor und
den Filtrationsumlauf eingetragen. Da es nicht mdglich war, in Voruntersuchungen den
Filtrationsumlauf im halbtechnischen Mafstab zu charakterisieren und aus technischen
Griinden davon ausgegangen werden musste, dass nicht die gleichen Foérderraten und
Transmembrandriicke eingestellt werden konnen, wurde fiir den Scale-up des
Filtrationsmoduls, von den geringsten, gemessenen Permeatfliissen ausgegangen.

Fiir die Reaktiv-Extraktion im integrierten Ansatz sollte ein Permeatvolumen von mindestens
15 1/h sichergestellt werden [225]. Bei einem Permeatfluss von 4,0 1/(m?*h) ergab sich eine
notwendige Filtrationsflache von 3,75 m2. Es wurde deshalb ein Modul verwendet, das eine
aktive Oberfliche von 4,4 m? hatte. Die fiir die Versuche im Pilotmalistab eingesetzte
Schlauchpumpe konnte bei maximaler Drehzahl 150 1/min Fermentationssuspension fordern.
Dabei wurden jedoch Druckspitzen von > 3 bar erreicht, fiir die weder der Pumpenschlauch,
noch das Filtrationsmodul ausgelegt waren. Eine Forderrate von 120 1/min erlaubte einen
stabilen Betrieb. Die sich daraus ergebende Uberstromungsgeschwindigkeit betrug 1,0 m/s.
Die im halbtechnischen MalBstab eingestellten Bedingungen (TMP= 1,5-1,9 bar; ® = 1,0 m/s)
lagen nicht in dem Bereich, der, in Bezug auf die Voruntersuchungen, als optimal angesehen



173

wurde. Der zu hohe Transmembrandruck fiihrt zu verstirktem Fouling, insbesondere in
Gegenwart von D,EHPA-Kerosin [204]. Dennoch war es moglich, den geforderten
Permeatfluss von 15 I/h sicherzustellen (Abbildung 110). Zwar wurde nur ein Volumenstrom
von 3,4 1/(m?*h) erreicht, die geringe Leistung jedoch durch die Uberdimensionierung des
Moduls kompensiert.

Neben der Auslegung des Filtrationsmoduls wurde der FEinfluss des Umlaufs auf den
Fermentationsprozess untersucht. In Versuchen im 7,5 1 Mafstab wurden die Auswirkungen
auf Wachstum und Produktbildung, bei Zuschaltung des Umlaufs verfolgt und die Ergebnisse
in Abschnitt 6.5.1 zusammengefasst. Ein Vergleich mit einer Fermentation ohne Filtration
zeigt, dass keine  Verdnderungen in der  Wachstumsgeschwindigkeit  und
Biomassekonzentration auftraten. Jedoch zeigte sich ein deutlicher Abfall der spezifischen
Produktbildungsrate und, damit verbunden, der L-Phe-Konzentration (Abbildung 107). Bei
Zuschaltung der Filtration sank die L-Phe-Endkonzentration von 11,0 g/l auf 7,6 g/l ab, die
integrale, molare Yps fiel von 5,0 % auf 3,5 %. Der negative Einfluss des Filtrationsumlaufs
soll an dieser Stelle nur festgestellt werden. Die moglichen Ursachen fiir den Einbruch in der
L-Phe-Produktion wurden bereits in Abschnitt 8.4 diskutiert.

Aufgrund der beschriebenen Erkenntnisse aus dem Laborreaktor wurde auch im 300 1
Mablstab, vor der Integration der Aufarbeitung, der Einfluss des Filtrationsumlaufs auf den
Standardprozess abgeschitzt. Dass der Scale-up des Fermentationsprozesses erfolgreich war,
zeigte unter anderem die erreichte L-Phe-Konzentration von 28,6 g/l und die integrale
Selektivitdt von 15,1 %. Die Ergebnisse wurden in Abschnitt 8.3 diskutiert. Der Versuch mit
zugeschaltetem Filtrationsumlauf verlief, bis zur Aktivierung von diesem nach einer
Fermentationsdauer von 16 h (Ende der Wachstumsphase), identisch. Glucose-, L-Tyrosin-
und Biomassekonzentration waren vergleichbar. Auch die L-Phe-Produktion nahm bis zu
diesem Zeitpunkt den gleichen Verlauf. Mit der Aktivierung des Umlaufs brach die
spezifische Produktbildungsrate jedoch ein, statt, wie unter Standardbedingungen, weiter
anzusteigen. Nach 10 h zugeschalteter Filtration kam die spezifische Produktbildung zum
Erliegen, die L-Phe-Konzentration erreichte maximal 9,6 g/l (Abbildung 108). Nach
insgesamt 37 h musste, aus technischen Griinden, der Versuch bei einer L-Phe-Konzentration
von 7,6 g/l abgebrochen werden. Abgesehen von der L-Phe-Produktion waren bis zu diesem
Zeitpunkt alle Prozessparameter mit dem  Standardprozess vergleichbar. Die
Gelostsauerstoffkonzentration im Umlauf konnte immer iiber 25 % gehalten werden und war
fiir die Fermentationsfiihrung ausreichend.

Wie auch schon in den Voruntersuchungen, fiihrte die Filtration zu einem selektiven Einbruch
der L-Phe-Produktion. Die Auswirkungen i