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1 Einleitung

Richard P. Feynman fiihrte im Jahr 1959 in seinem beriihmten Vortrag mit dem Titel
“There’s Plenty of Room at the Bottom * den Begriff der Nanotechnologie ein. Dieser hatte
die Idee, Strukturen im Nanometermal3stab, auf der Ebene von Atomen und Molekiilen, zu
verandern (Sanchez und Sobolev 2010). Den heiligen Gral der Nanotechnologie stellt hierbei
die vollstdndige und prizise Kontrolle der Nanomaterialen auf atomarer Ebene dar (Di Lee
etal. 2016). Die Nanotechnologie gilt als ein sehr zukunftstrachtiger Forschungsbereich iiber
die Grenzen einzelner Gebiete in Chemie, Physik, Ingenieurswissenschaften und Biologie
hinaus. Dies zeigt sich auch in der diesjdhrigen Vergabe des Nobelpreises in Chemie an
Jean-Pierre Sauvage, Sir J. Fraser Stoddart und Bernard L. Feringa fiir die Entwicklungen

und Synthese von molekularen Maschinen (Nobel Media AB 2016).

Grundsétzlich wird Nanotechnologie dadurch definiert, dass die Bildung von Materialen
mit fundamental neuen Eigenschaften und Funktionen im NanometermaBstab (< 100 nm)
verstanden, kontrolliert und neu strukturiert wird (Sanchez und Sobolev 2010). Dabei lassen
sich allgemein zwei Ansdtze unterscheiden: beim top-down Ansatz werden groB3ere
Strukturen in den Nanomalstab iiberfiihrt, ohne die Eigenschaften zu dndern oder die
Kontrolle auf atomarer Ebene zu ermoglichen. Beim bottom-up Ansatz hingegen werden
Nanostrukturen ausgehend von atomaren oder molekularen Komponenten in einem
Assemblierungs- oder Selbstassemblierungsprozess gebildet (Drexler et al. 1991). Die
bottom-up Ansétze bergen grofles Potential in den Materialwissenschaften, in den Bereichen
Elektronik, Medizin, Energie, Biotechnologie und der Informationstechnologie. Die
Ubertragung dieses Potentials in marktfihige Anwendungen ist heutzutage jedoch noch

limitiert (Sanchez und Sobolev 2010).



2 Einleitung

2006 wurde von Paul Rothemund die bottom-up Methode des scaffolded DNA Origami
beschrieben, eine Methode zur Bildung von Nanostrukturen, die aus einzelstringigen DNA
Molekiilen gebildet werden (Douglas et al. 2009; Linko und Dietz 2013). Eine
Herausforderung fiir potentielle Anwendungen der vielseitig einsetzbaren Nanopartikel ist
die kostengiinstige Bereitstellung der einzelstringigen DNA Molekiile {liber dem

Milligramm MafRstab hinaus.
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2  Problemstellung und Zielsetzung

Bei der scaffolded DNA Origami Technologie (Rothemund 2006) werden aus langen und
kurzen DNA Molekiilen in einer Selbstassemblierungsreaktion zwei- und dreidimensionale
Nanostrukturen gebildet. Darin kénnen individuelle Positionen mit einer Prdzision im
Nanometerbereich zielgerichtet modifiziert werden. Die Selbstassemblierungsreaktion
findet zwischen einem langen, einzelstringigen DNA (ssDNA) Molekiil, das als
Grundgeriist dient, und kurzen einzelstringigen Oligonukleotiden statt. Beispiele fiir
biotechnologische Anwendungen der DNA Origami Nanostrukturen reichen von
Einzelmolekiilanalyse, iiber Tragermaterialen in der Biosensorik oder Enzymkatalyse, hin
zu Transportvehikeln fiir Medikamente (Chandrasekaran 2016). Trotz dieser
vielversprechenden Anwendungen bleiben einige Herausforderungen bestehen, um den
Ubergang dieser Konzeptstudien zu marktfihigen Anwendungen zu ermdglichen. Eine
Anwendung im medizinischen Bereich bendtigt neben Untersuchungen zur
Pharmakokinetik und Biodistribution die deutliche Reduktion der Synthesekosten und die
Moglichkeit zur Skalierung der Faltungsreaktion (Chen et al. 2015). In dieser Hinsicht
konnten bereits erhebliche Fortschritte bei der Synthese und Aufreinigung der
Nanostrukturen erzielt werden. So konnte gezeigt werden, dass bei einer optimierten
konstanten Temperatur die DNA Nanostrukturen innerhalb von Minuten mit nahezu 100 %
Ausbeute falten (Sobczak et al. 2012). Weiterhin wurde eine einfache und skalierbare
Methode zur Reinigung der gefalteten DNA Origami Nanostrukturen beschrieben (Stahl et
al. 2014). Dennoch kostet die Synthese von 1 g DNA Origami Struktur bisher mehrere
100.000 €. Die Synthese wiirde weiterhin mehrere Monate mit den bisher verwendeten

Methoden und Geréten in Anspruch nehmen (Linko und Dietz 2013).



4 Problemstellung und Zielsetzung

Die kostengilinstige Bereitstellung der zwei ssDNA Edukte, des Geriiststrangs und der
Klammern, im Gramm Mallstab und dariiber hinaus stellt dementsprechend ein
grundsétzliches Problem dar, das bisher unter anderem eine marktfihige Anwendung der
DNA Origami Strukturen verhindert. Dabei besteht die Herausforderung in der
Ausarbeitung eines Verfahrens, das sowohl die hohen Anforderungen an Qualitit und
Quantitdt der ssDNA, als auch die Moglichkeit zur einfachen Malstabsvergrof3erung
umfasst. Aus diesem Grund ist es Ziel dieser Arbeit, die biotechnologische Produktion von

ssDNA zu ermdglichen.

Als Grundgertist fiir die scaffolded DNA Origami Technologie wird haufig das zirkulére,
einzelstringige Genom des Bakteriophagen M13 verwendet. Dazu wird der
Bakteriophage M13 bisher in Satzverfahren im Schiittelkolben durch die Infektion des
Gram-negative (Gram’) Bakteriums Escherichia coli (E. coli) amplifiziert. Durch die
Verwendung geeigneter Reinigungsmethoden kdnnen bisher ssDNA Mengen von 1-14 mg
aus einem Liter Reaktionsvolumen isoliert werden (Bellot et al. 2013; Sambrook et al. 2001).
Fiir industrielle Anwendungen wurden bereits die Stabilitdt der Bakteriophagen (Branston
et al. 2011), aber auch neue Methoden zur Reinigung untersucht (Branston et al. 2012;
Branston et al. 2015; Dong et al. 2013a). Im Gegensatz dazu ist die Produktion der
Bakteriophagen in Riihrkesselreaktoren wenig untersucht. Dabei stellt der Riihrkesselreaktor
den am hiufigsten eingesetzten Reaktortyp in der Bioverfahrenstechnik dar und ermoglicht
unter vergleichbaren physikalischen Bedingungen die Skalierung vom Labormalstab in

einen industriellen Maf3stab (Weuster-Botz et al. 2007).

Hierflir soll zundchst die Etablierung eines Satzverfahrens zur Herstellung des
Bakteriophagen M13 mit E. coli im Riihrkesselreaktor erfolgen. Dafiir soll ein
Minimalmedium verwendet werden, um moglichst definierte Prozessbedingungen zu

erreichen.

Zulaufprozesse stellen industriell die bedeutendste Prozessfiihrung fiir die mikrobielle
Produktion dar, und werden bereits seit Anfang des 20. Jahrhunderts als Alternative zum
Satzverfahren eingesetzt (Weuster-Botz 1999). Die entscheidenden Vorteile im Gegensatz
zum Satzverfahren sind die Vermeidung von Substratiiberschussinhibierungen, die hohe
Biomasse- und/oder Produktkonzentration am Prozessende, sowie die hohe volumetrische
Produktivitdt durch die Verldngerung der Produktionsphase (Lee 1996; Riesenberg und
Guthke 1999; Weuster-Botz 1999). Die hohe Biomasse- und/oder Produktkonzentration
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birgt den Vorteil, dass der Aufwand in der anschlieBenden Aufarbeitung der Produkte
reduziert wird (Choi et al. 2006). Bisher ist die Produktion des Bakteriophagen M13 in

Zulaufprozessen jedoch noch nicht beschrieben.

Aufbauend auf den Satzprozessen mit Bakteriophagen soll daher ein Zulaufverfahren zur
Hochzelldichtekultivierung mit E. coli und anschlieBender Produktion der Bakteriophagen
untersucht werden, um die Produktkonzentration an Bakteriophagen und ssDNA im
Vergleich zum Satzverfahren steigern zu konnen. Weiterhin sollen die Auswirkungen der
Infektion auf Zustandsgrofen wie Biomassekonzentration im Reaktor, spezifische
Wachstumsrate von E. coli und die dynamische Viskositdt untersucht werden. Da
stabformige Partikel in Suspensionen zu einem Anstieg der Viskositit fithren kénnen
(Ganani und Powell 1985), soll die dynamische Viskositit der Zellsuspension und des
Reaktionsiiberstandes, in den die filamentosen M13 Bakteriophagen sekretiert werden,
untersucht werden. Durch die Verwendung eines chemisch definierten Mediums im
Zulaufverfahren soll die Identifikation von moglichen Limitierungen und Inhibierungen
durch Medienbestandteile ermdglicht werden. Die Qualitét der prozessierten und gereinigten
ssDNA soll jeweils durch die Anwendung als Geriiststrang in der scaffolded DNA Origami

Technologie fiir verschiedene Nanostrukturen validiert werden.

Die reaktionstechnische Charakterisierung des neu erarbeiteten Zulaufprozesses zur
Bakteriophagenproduktion sollte auch die Identifikation von Zustandsgré3en umfassen, die
die Phagenbildungsrate, die maximale Produktkonzentration oder die Qualitit der ssDNA
beeinflussen. Hierbei konnte die Medienzusammensetzung, der Zeitpunkt der Infektion, die
Menge an zugegebenen Bakteriophagen und die spezifische Wachstumsrate der Wirtszellen

eine Einflussgrofe darstellen.

Bei kontinuierlichen Prozessen wird durch einen identischen Zu- und
Ablaufvolumenstrom ein konstantes Reaktionsvolumen erreicht. Darmit konnen
FlieBgleichgewichtszusténde erreicht werden, bei denen alle Konzentrationen und Fliisse im
Reaktor konstant sind (Chmiel 2011). Im FlieBgleichgewichtszustand kann die
Wachstumskinetik von Mikroorganismen unter zeitlich konstanten Bedingungen bestimmt
werden (Hoskisson und Hobbs 2005). Weiterhin ist durch diese Prozessfiihrung eine
kontinuierliche extrazelluldre Produktbildung moglich, bei der im Vergleich zu Satz- und
Zulaufverfahren auf Totzeiten durch den regelmifBigen Abbruch und das erneute Anfahren

der Reaktoren verzichtet werden kann. Durch das exponentielle Wachstum der Zellen, im
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Optimum nahe der maximalen spezifischen Wachstumsrate, konnen in kontinuierlichen

Prozessen prinzipiell hohe Produktivititen erreicht werden (Pirt 1975).

Nachdem die kontinuierliche Kultivierung von E. coli mit dem Bakteriophagen M 13 noch
nicht beschrieben ist, soll auch diese Betriebsweise zur ssDNA Produktion
reaktionstechnisch untersucht werden. Hierzu sollen Fliegleichgewichtszustinde bei
verschiedenen Durchflussraten in kontinuierlich betriebenen Riihrkesselreaktoren eingestellt
werden. Das Hauptaugenmerk liegt bei diesen Forschungsarbeiten auf dem Einfluss der
Infektion mit Bakteriophagen auf den Kinetiken von Wachstum und Produktbildung. Mit
diesen Daten konnen Betriebszustinde identifiziert werden, die eine hohe Produktivitit an

ssDNA ermdglichen.

Durch die Fokussierung auf den Bakteriophagen M13 beschrdnkt sich die ssDNA
Produktion auf den Geriiststrang fiir die DNA Origami Technologie. Zudem ist auch das
Strukturdesign durch die genomische ssDNA des Bakteriophagen M13 eingeschrénkt,
wenngleich bereits Lingenvarianten zur Erhohung der Freiheitsgrade generiert wurden
(Douglas et al. 2009). Um sowohl hohe Freiheitsgrade im Design der Strukturen, als auch
die Produktion der Oligonukleotide zu mdglichen, soll in Kooperation mit dem Lehrstuhl
fiir Biomolekulare Nanotechnologie der Technischen Universitidt Miinchen die Kombination
aus Phagemid und Helferphagen verwendet werden, um die Produktion von artifizieller
ssDNA zu ermoglichen. Die beiden Komponenten der scaffolded DNA Origami
Technologie, der Geriiststrang und die kurzen Oligonukleotide, die als Klammern dienen,
sollen auf dem Phagemid enthalten sein. Die Infektion mit den Helferphagen fiihrt zur
Produktion von Phagenpartikeln, die die artifizielle ssDNA des Phagemids tragen, und neuen
Helferphagen. Das Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Produktion dieser artifiziellen ssDNA
mit dem Helferphagen M13K07 im Riihrkesselreaktor. Die artifizielle ssDNA soll im

Anschluss fiir die Faltung von DNA Origami Nanostrukturen verwendet werden.
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3 Theoretische Grundlagen

3.1 Desoxyribonukleinsiure

Die Desoxyribonukleinsdure (DNA) ist ein in allen Lebewesen und vielen Viren
vorkommendes Biomolekiil und dient als Trager der Erbinformation. Die DNA Sequenz, die
aus der Kombination der vier unterschiedlichen Nukleinbasen gebildet wird, bestimmt
hierbei die genetische Information. Entdeckt wurde die DNA bereits im Jahre 1869 von
Friedrich Mischer, die chemische Zusammensetzung konnte allerdings erst 1919 identifiziert
werden (Levene 1919). Die genaue Strukturaufklérung der doppelstringigen DNA und der
Bildung einer Doppelhelix erfolgte im Jahre 1953 durch Watson und Crick mittels
Rontgenbeugung (Watson und Crick 1953). Einzelstraingige DNA besteht aus vier
unterschiedlichen Nukleotiden, die kovalent verbunden eine Polynukleotid Kette bilden.
Dabei besteht jedes Nukleotid aus den drei Bausteinen Desoxyribose, Phosphat und einer
der vier aromatischen Nukleinbasen (Adenin, Thymin, Guanin und Cytosin). Die
Nukleinbasen sind iiber eine glykosidische Bindung an das 1°-Kohlenstoffatom der
Desoxyribose gebunden, wihrend die Phosphatgruppe iiber eine Esterbindung an das 5°-
Kohlenstoffatom kovalent gebunden ist. Die einzelnen Nukleotide sind iiber
Phosphodiesterbindungen vom 5°- zum 3'-Kohlenstoffatom miteinander verbunden und
bilden so das Riickgrat der einzel- und doppelstraingigen DNA aus alternierenden
Desoxyribose- und Phosphatgruppen. Doppelstrangige DNA wird aus zwei komplementiren
Polynukleotidketten gebildet, die sich in Losung spontan in die von Watson und Crick
beschriebene Doppelhelix assemblieren. Dabei werden Wasserstoffbriickenbindungen im
Inneren der Helix zwischen den Nukleinbasen Adenin und Thymin, oder Cytosin und

Guanin gebildet. Ohne komplementédre Polynukleotidkette bildet einzelstrdngige DNA im
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Losemittel Wasser Sekundarstrukturen aus, bei denen sich komplementidre Regionen

innerhalb des eigenen Stranges aneinander anlagern (Berg et al. 2014).

3.1.1  Produktionsmethoden einzelstringiger DNA

Im Folgenden sollen einige biotechnologische Methoden zur Produktion von
Einzelstrang-DNA beschrieben werden. Die Entwicklung hauptsidchlich chemischer
Methoden zur de novo DNA Synthese von beispielsweise Oligonukleotiden oder ganzen

Genen wird hier nicht diskutiert (Kosuri und Church 2014).

PCR basierte Methoden

Die Verwendung der Polymerase-Kettenreaktion (PCR) zur Synthese von einzelstrangiger
DNA (ssDNA) wird in vielen verschiedenen Methoden angewandt. In diesem zellfreien
Ansatz wird die doppelstringige DNA (dsDNA) mit gereinigten Enzymen (Polymerasen)
durch Zugabe von Primern und der vier Desoxynukleosidtriphosphate im geeigneten Puffer
vervielfdltigt. Dabei stellt die Trennung von doppelstrangiger und einzelstrangiger DNA bei
den PCR-basierten Methoden die entscheidende Herausforderung dar (Schmidt et al. 2015).

Im Folgenden sollen ausgewihlte Beispiele kurz vorgestellt werden.

Die asymmetrische Polymerase-Kettenreaktion ist eine weit verbreitete Methode zur
Bildung von ssDNA (Gyllensten und Erlich 1988). Bei der Reaktion werden
unterschiedliche Konzentrationen der beiden verwendeten Primer eingesetzt, um die
Produktion von einzelstrangiger DNA zu ermdglichen. Dabei ldsst sich die Reaktion in zwei
Phasen unterteilen. In der ersten Phase wird zundchst doppelstringige DNA produziert, bei
der die DNA Amplifikation einem exponentiellen Verlauf folgt. Durch den Uberschuss eines
Primers kommt es in der zweiten Phase zur Produktion von einzelstrangiger DNA, wobei
hier eine lineare Amplifikation auftritt (Engels und Lottspeich 2012). Ein wichtiger Aspekt
fiir eine hohe Konzentration an Einzelstrang-DNA ist das Verhéltnis der beiden Primer
zueinander. Zur Produktion von ssDNA in einem 100 uL Ansatz verwendete Citartan et al.
(2012a) die asymmetrische PCR mit einem Primerverhidltnis von 100 pmol:10 pmol,
wodurch 0,4-0,5 pg ssDNA produziert werden konnten. Die Trennung von doppelstrangiger
und einzelstringiger DNA erfolgt bei dieser Methode durch Gelextraktion nach der
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Auftrennung in der nativen Polyacrylamid Gelelektrophorese (Citartan et al. 2012a;

Harwood 1996).

Bei der Methode des Lambda-Exonuklease Verdaus ist einer der beiden verwendeten
Primer am 5°-Ende phosphoryliert. AnschlieBend wird die aus dem Bakteriophagen I
stammende A-Exonuklease verwendet, die eine 20-fach hohere Affinitit zu einem
phosphorylierten als zu einem unphosphorylierten 5°-Ende hat. Durch die Exonuklease wird
selektiv der mit einer Phosphatgruppe markierte Strang abgebaut. Das Enzym zeigt
aullerdem eine stark reduzierte Aktivitit gegeniiber ssDNA. Dadurch ist eine schnelle und
effiziente Methode zur Produktion von ssDNA moglich, bei der beispielsweise 2,2 pug
ssDNA aus 100 pL isoliert werden konnten (Avci-Adali et al. 2010). Ein Problem stellen
hierbei Inhomogenititen in der Linge durch den unvollstindigen Verdau des

phosphorylierten Stranges durch die Exonuklease dar (Citartan et al. 2011).

Die Bildung von einzelstringiger DNA mit Hilfe der Separation iiber die starke,
nichtkovalente Bindung zwischen Biotin und Streptavidin ldsst sich in zwei grof3e
Prozessschritte unterteilen. Zunédchst wird durch die PCR DNA amplifiziert, bei der ein
Primer mit Biotin markiert ist. AnschlieBend wird die mit Biotin markierte DNA {iber die
Wechselwirkung mit Streptavidin, das beispielsweise an magnetische Partikel immobilisiert
ist, gebunden. Die restlichen Bestandteile im Reaktionsansatz (Polymerase und
Desoxynukleosidtriphosphate) konnen dadurch abgetrennt werden. Durch basische
Bedingungen konnen die Wasserstoffbriickenbindungen der doppelstrdngigen DNA gelost
und die gewiinschte einzelstringige DNA von der Sdule eluiert werden. Die Behandlung mit
einer basischen Lésung kann neben der gewiinschten Auftrennung der dsDNA auch zu einer
Schwichung der Bindung zwischen Streptavidin und Biotin fiihren. Dadurch kann es zum
Abldsen des mit Biotin markierten Einzelstranges kommen, sowie zur Reassemblierung und

Verunreinigung der Elution mit dsDNA (Citartan et al. 2012b; Paul et al. 2009).

Bei der Verwendung von denaturierenden Urea-Polyacrylamidgelen wird die
Amplifikation des DNA-Edukts ebenfalls mittels PCR durchgefiihrt. Dabei wird ein Primer
so verdndert, dass die entstehenden Stridnge sich in der Grofle bzw. Lénge unterscheiden.
Dazu kann beispielsweise in einen Primer eine selektive Schnittstelle fiir Ribonukleasen
eingebaut werden (Walder et al. 1993) oder ein Primer iiber Hexaethylenglykol um
zusdtzliche 20 Nukleotide verldngert werden (Williams und Bartel 1995). Durch

denaturierende Bedingungen wird die dsDNA getrennt und die unterschiedlich langen



10 Theoretische Grundlagen

Einzelstringe im Polyacrylamidgel aufgetrennt und anschlieBend aus dem Gel extrahiert.
Die Extraktion von DNA aus Gelen ist jedoch grundsétzlich nur mit niedriger Ausbeute

moglich und auf den Labormaf3stab beschriankt (Chen et al. 2013).

Alle aufgezéhlten Beispiele benutzen die PCR zur Amplifikation der dsDNA, die in einem
Thermocycler mit einem Arbeitsvolumen von 50-100 pL durchgefiihrt wird. Dieses niedrige
Reaktionsvolumen und der Wechsel der Reaktionstemperatur im Bereich von 50-95 °C
innerhalb von Sekunden verhindern eine Skalierung in den Milliliter oder Litermalstab
(Schmidt et al. 2015). Eine Alternative, diese Temperaturzyklen zu umgehen, stellt die

Verwendung der rolling circle Amplifikation in vitro dar.

Rolling circle Amplifikation

Die rolling circle Amplifikation (RCA) ist ein isothermischer Prozess, bei dem kurze
DNA oder RNA Primer in lange ssDNA oder RNA Molekiile verlangert werden. Dabei
kommen spezielle DNA Polymerasen (Phi29, Bst und Vent) oder T7 RNA Polymerasen zum
Einsatz, die anhand einer zirkuldren ssDNA Vorlage den Primer um die komplementdren
Nukleotide verldngern. Im Gegensatz zur PCR werden kein Thermocycler oder
thermostabile Polymerasen benotigt, die RCA kann bei konstanten Temperaturen (20-37 °C)
in vitro oder in einer komplexen biologischer Umgebung durchgefiihrt werden (Ali et al.
2014). Dabei konnen durch die gezielte Konstruktion der DNA Vorlage funktionale
Sequenzen wie DNA Aptamere (Zhao et al. 2012), DNAzyme (Ali und Li 2009; Dong et al.
2013b) und Restriktionsschnittstellen (Dahl et al. 2004) eingebaut werden. Ducani et al.
(2013) zeigten die Kombination aus RCA und den Einbau von Restriktionsschnittstellen fiir
die Produktion von ssDNA Oligonukleotiden zur Anwendungen in der DNA
Nanotechnologie. Durch die Zugabe eines ssDNA bindenden Enzyms konnte weiterhin der
Abbruch und die Bildung von dsDNA wihrend der RCA verhindert werden (Ducani et al.
2014).

Ein weiteres Beispiel fiir die Herstellung von kurzen ssDNA Oligonukleotiden ist die
Kombination von RCA und selbstschneidender DNAzyme. Dabei wird iiber die RCA
einzelstrangige DNA produziert und durch die Zugabe von Zink die Hydrolyse der ssDNA
begiinstigt (Gu et al. 2013; Gu und Breaker 2013).
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Phagen basierende Einzelstrang-DNA Produktion

Fiir die Produktion von Einzelstrang-DNA konnen neben rein enzymatischen auch
zellbasierte Ansédtze verwendet werden. Ein vielversprechender Ansatz ist dabei die
Verwendung des filamentosen Bakteriophagen M 13, der E. coli Stimme infizieren kann, die
iiber ein F-Plasmid verfiigen. In den Bakteriophagen M13 liegt das genetische Material als
einzelstringige DNA vor. Uber ein Oberflichenprotein der Proteinhiille lagert sich der
Phage an den F-Pilus von E. coli an und infiziert die Zelle mit der ssDNA. In der Zelle wird
die DNA in eine doppelstrangige, replikative Form prozessiert. Die Phagenproteine werden
exprimiert und die ssDNA nach dem rolling circle Prinzip amplifiziert. Die neu
synthetisierten Phagen werden aus der Zelle sekretiert, ohne die Zelle zu lysieren (Calendar
2006; Sambrook et al. 2001). Durch geeignete Separationsmethoden lassen sich die im
Medium befindenden Phagen von den Wirtzellen trennen, wodurch es nach Aufreinigung
der ssDNA zu keiner Verunreinigung mit dsDNA aus E. coli kommt. Mit diesem Ansatz
konnen ssDNA Mengen von 1-14 mg aus einem Liter Reaktionsvolumen isoliert werden

(Bellot et al. 2013; Sambrook et al. 2001).

3.1.2  Scaffolded DNA Origami

Die Nutzung von DNA Molekiilen als programmierbares Ausgangsmaterial zur Bildung
von Nanostrukturen wurde erstmals von dem Kristallographen Nadrian Seeman in den
frithen 1980ern beschrieben. Das grundlegende Strukturelement ist hierbei die Bildung von
Wasserstoftbriickenbindungen nach Watson und Crick zwischen den Nukleinbasen der
DNA Molekiile. Nach der Bildung einer DNA Nanostruktur in Form eines Wiirfels und der
Entdeckung des doppelten crossovers als ein wichtiges Strukturelement gilt Seeman als der
Griindungsvater der DNA Nanotechnologie (Chen und Seeman 1991; Fu und Seeman 1993;
Linko und Dietz 2013; Seeman 1982). Ein vielversprechender Ansatz, um komplexe
Nanopartikel mit einer Prézision im Nanometermalistab zu konstruieren, ist die scaffolded
DNA Origami Methode, die erstmals von Paul Rothemund beschrieben wurde (Rothemund
2006). In dieser bottom-up Methode wird eine langes einzelstringiges DNA (ssDNA)
Molekiil mit Hilfe von kurzen Oligonukleotiden (<100 Nukleotide) in einer
selbstassemblierenden Reaktion in eine Nanostruktur gefaltet. Dabei dient das lange,
einzelstringige DNA Molekiil als Grundgertist (engl. scaffold), das durch die vielen, kurzen

Oligonukleotide, die als Klammern (engl. staples) dienen, zu zwei- und dreidimensionalen
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Nanostrukturen geformt werden kann (Douglas et al. 2009). Als Grundgeriist wird haufig
das zirkuldre, einzelstringige Genom des Bakteriophagen M13 verwendet, wobei auch
andere ssDNA Molekiile als Grundgeriist denkbar sind (Said et al. 2013; Zhang et al. 2012).
Eine Besonderheit der scaffolded DNA Origami Technologie stellt die Tatsache dar, dass
aus einem ssDNA scaffold, der in seiner Sequenz festgelegt ist, durch die computergestiitzte
Konstruktion der staple Sequenzen viele verschiedene Nanostrukturen gebildet werden
konnen (Linko und Dietz 2013). Eine weitere Besonderheit in dieser bottom-up Methode ist,
dass jedes einzelne Nukleotid individuell verdndert werden kann, wodurch beispielsweise
Modifikationen wie Thiolgruppen, Farbstoffe oder Biotin eingefiigt oder ortsspezifisch

Proteine gebunden werden konnen (Rinker et al. 2008).

Die Anwendungen der scaffolded DNA Origami Technologie erstrecken sich {iiber
interdisziplindre Bereiche von der NMR Spektroskopie (Berardi et al. 2011; Douglas et al.
2007), tiber Einzelmolekiil-Messungen (Derr et al. 2012; Kopperger et al. 2015; Pfitzner et
al. 2013; Wei et al. 2012), Plasmonik (Kuzyk et al. 2012), bis hin zur Zellbiologie (Shaw et
al. 2014). Eine weitere Anwendung, die eine industrielle Produktion im Gramm- bis
KilogrammmaRstab notig macht, ist der Einsatz als Transportvehikel von Pharmaka im
medizinischen Bereich. Hier konnten Douglas et al. (2012) einen Nanoroboter in Form eines
hexagonalen Zylinders mit Dimensionen von 35 x 35 x 45 nm bilden. In den Nanoroboter
konnten Antikorperfragmente und Goldpartikel mit einem Durchmesser von 5 nm iiber
Verbindungsmolekiile verankert werden. Als weitere Besonderheit besitzt der Nanoroboter
einen selektiven Verschlussmechanismus, bestehend aus Aptameren. Aptamere sind kurze
DNA oder RNA Oligonukleotide, die durch Ausbildung einer dreidimensionalen Struktur
spezifische Molekiile binden konnen. Durch die Zugabe eines spezifischen Molekiils kommt
es zu einer Anderung der Struktur der Aptamere, der Nanoroboter wird gedffnet und die
Ladung wird freigesetzt. Dies dient als anschauliches Beispiel fiir Transportvehikel von

Medikamenten, dargestellt in Abbildung 3.1 A.
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Abbildung 3.1 DNA Nanostrukturen gebildet nach der scaffolded DNA Origami Technologie.
A: Nanoroboter in Form eines hexagonalen Zylinders aus DNA, mit selektivem
Verschlussmechanismus (entnommen aus Douglas et al. (2012)). B: Synthetischer lonenkanal aus
DNA, der in Lipidmembranen inseriert (entnommen aus Langecker et al. (2012)). C: DNA basierter
Ionenkanal mit Verschlussmechanismus, der einen diffusionsgetriebenen, selektiven Transport
ermdglicht (entnommen aus Burns et al. (2016)).

Ein weiteres Beispiel, dass die Produktion von DNA Nanostrukturen in einem industriellen
Malistab notig macht, ist die Entwicklung eines synthetischen Ionenkanals aus DNA, der in
Membranen inseriert (Langecker et al. 2012). Diese Idee wurde von verschiedenen
Arbeitsgruppen weitergefiihrt und Burns et al. (2016) konnten zeigen, dass es moglich ist
einen lonenkanal zu konstruieren, der einen Verschlussmechanismus enthélt, dargestellt in
Abbildung 3.1 C. Weiterhin konnte durch gezielte Konstruktion des lonenkanals ein
selektiver, diffusionsgetriebener Transport durch den Kanal realisiert werden. Der in dieser
Veroftentlichung gezeigte Ionenkanal wurde so entworfen, dass zwei Farbstoffmolekiilen
anhand einer negativen, beziehungsweise positiven Ladung unterschieden werden. Die
erfolgreiche Kombination dieser DNA basierten lonenkandle mit Polymersomen stellt eine
vielsprechende Anwendung als Nanoreaktor in der Biokatalyse oder als Transportvehikel

fiir Medikamente dar (Messager et al. 2016).
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3.2 Biologische Systeme

3.2.1  Escherichia coli

Escherichia coli (E. coli) ist ein Gram-negatives, fakultativ anaerobes Bakterium und wird
der Familie der Enterobacteriaceae zugeordnet. Es wurde erstmals im Jahre 1895 von
Theodor Escherich beschrieben. Als Suspensionszellen wachsen E. coli in definierten
Néhrlosungen aus Kohlenstoff, Stickstoff, verschiedenen Salzen und Spurenelementen, aber
auch in Medien mit komplexen Bestandteilen. Weiterhin ist adhérentes Wachstums auf
festen Ndhrmedium moglich (Carnes 2005; Storhas 2013). Unter optimalen Wachstums-
bedingungen, mit einer Temperatur von 37 °C und in einem pH Bereich von pH 6,5 - pH 7,3,
konnen Verdopplungszeiten von 20 bis 25 Minuten erreicht werden (Suerbaum et al. 2012).
Die einfache Handhabung des Bakteriums sowie die Moglichkeit der genetischen
Verdanderung machte es zu einem der wichtigsten Modellorganismen fiir Untersuchungen
des Stoffwechsels, der Enzymregulationen und der Signaltransduktion. Zudem ermdoglichte
die einfache genetische Modifizierung die rekombinante Proteinexpression, weshalb es
einen beliebten Wirtsorganismus fiir biotechnologische Anwendungen darstellt (Keseler et

al. 2013; Marisch et al. 2013; Storhas 2013).

Der Bakteriophage M 13 infiziert spezifisch E. coli Stimme, die einen Fertilitdtspilus (F-
Pilus) auf der Zelloberfliche exprimieren. Aus diesem Grund wird E. coli als
Wirtsorganismus fiir die Amplifizierung der Bakteriophage M 13 verwendet. Im Folgenden

soll auf Teile des zentralen Metabolismus von E. coli genauer eingegangen werden.

Aspekte des zentralen Metabolismus von Escherichia coli

Als Kohlenstoffquellen kann E. coli verschiedene fiinf- und sechsfach Zucker oder
Glycerin verstoffwechseln (Xia, 2012). Dennoch wird hauptsidchlich Glucose als einzige
Kohlenstoff und Energiequelle in definierten Medien verwendet, weshalb in der Folge auf

die Glucoseaufnahme, die Glykolyse und den Citratzyklus eingegangen werden soll.

Die Aufnahme von Glucose erfolgt hauptsidchlich iiber das glucosespezifische
Phosphoenolpyruvat-Phosphotransferase-System (Glucose-PTS). Nach dem aktiven
Transport iiber die Zellmembran ins Cytosol wird Glucose phosphoryliert. Der Phosphatrest

wird von Phosphoenol, das zu Pyruvat umgewandelt wird, iiber eine mehrstufige
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Proteinkaskade von Kinasen auf Glucose iibertragen (Deutscher et al. 2006). Ahnlich zum
Glucose-PTS, kann Glucose auch iiber das Mannose-PTS unter aeroben Bedingungen
aufgenommen werden (Hunter und Kornberg 1979). Glucose kann weiterhin iiber die ABC
Transporter (ATP binding casette, ABC) fiir Galactose oder Maltose unter
glucoselimitierenden Bedingungen im Chemostaten aufgenommen werden. Die ABC
Transportern setzen Glucose unphosphoryliert in das Cytosol frei, die Phosphorylierung zu
Glucose-6-Phosphat erfolgt anschlieBend unabhingig von den Membranproteinen,
katalysiert durch eine Glucokinase unter Adenosintriphosphat (ATP) Verbrauch (Notley und
Ferenci 1995; Steinsiek und Bettenbrock 2012).

Glucose-6-Phosphat wird in der anschlieBenden Glykolyse in das zentrale Metabolit
Pyruvat umgewandelt. Dabei werden zwei Mol ATP und zwei Mol
Nicotinamidadenindinukleotid (NADH) pro Mol Glucose generiert. In der oxidativen
Decarboxylierung reagiert Pyruvat mit dem Coenzym A (CoA) unter Abspaltung von
Kohlenstoffdioxid zu Acteyl-CoA und NADH. Die oxidative Decarboxylierung stellt die
Verbindung zwischen Glykolyse und Citratzyklus her. Im Citratzyklus wird Acetyl-CoA
vollstédndig in Kohlenstoffdioxid und Wasser oxidiert und die freigesetzte Energie in ATP,
GTP, NADH und Flavin-Adenin-Dinukleotid (FADH>) umgewandelt. Die gebildeten
Reduktionsidquivalente werden unter aeroben Bedingungen iiber die Atmungskette
regeneriert. Die Elektronen werden dabei iiber mehrere membranstéindige Redoxsysteme auf
den Elektronenakzeptor Sauerstoff iibertragen, bei gleichzeitigem Aufbau eines
Protonengradientens. Dieser dient als treibende Kraft zur Bildung von ATP, katalysiert
durch die ATP-Synthase (Berg et al. 2014). Unter aeroben Bindungen koénnen {iber die
Glykolyse, die oxidative Decarboxylierung, den Citratzyklus und die anschlieBende
Atmungskette 26 Mol energiereiche Mononucleotid-Triphosphate aus einem Mol Glucose

gewonnen werden (Abroll et al. 2008).

Unter anaeroben Bedingungen konnen aufgrund des fehlenden Elektronenakzeptors
Sauerstoff die Reduktionsdquivalente fiir den Citratzyklus nicht mehr iiber die Atmungskette
regeneriert werden, wodurch der Citratzyklus inaktiv wird. Die in der Glykolyse gebildeten
Reduktionsdquivalente miissen regeneriert werden, indem Metabolite der Glykolyse wie
Phosphoenolpyruvat und Pyruvat reduziert werden, weshalb unter anaeroben Bedingungen
Gérung stattfindet. E. coli verstoffwechselt hierbei Glucose in der sogenannten gemischten
Sauregirung zu Succinat, Lactat, Formiat, Ethanol, Acetat und Kohlenstoffdioxid (Fuchs et

al. 2014). Die Stochiometrie der gemischten Sduregiarung ist in Gleichung 3.1 dargestellt.
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Glucose — 0,29 Succinat + 0,84 Lactat + 0,02 Formiat

+ 0,42 Ethanol + 0,44 Acetat + 0,58 CO, G.1)

Im Vergleich zur vollstindigen Oxidation von Glucose zu Kohlenstoffdioxid unter
aeroben Bedingungen ist die ATP Bildung in der Garung sehr ineffizient. Hierbei werden
aus einem Mol Glucose nur 2,44 Mol ATP durch die Substratkettenphosphorylierung
generiert. Neben dieser Ineffizienz ist die Bildung von sauren Stoffwechselprodukten wie
Acetat in Hochzelldichteverfahren unerwiinscht, da sowohl das Wachstums als auch die
rekombinante Proteinproduktion inhibiert werden konnen (Eiteman und Altman 2006; Fuchs

et al. 2014).

Zusitzlich kann es unter aeroben Bedingungen bei Glucoseiiberschuss oder hohen
Wachstumsraten zur Acetatbildung kommen. Dies wird als Uberschussmetabolismus
bezeichnet. Dabei iibersteigen die Glucoseaufnahmerate und die Glykolyse die maximale
Kapazitit des Citratzyklus und der Atmungskette, wodurch Acetyl-CoA nicht in den
Citratzyklus eintreten kann. In Abhingigkeit der Wachstumsphase werden zwei
Stoffwechselwege beschrieben, die die Akkumulation von Acetyl-CoA verhindern. Im
exponentiellen Wachstum ist der AckA-Pta Stoffwechselweg aktiv, wihrend in der
stationdren Phase der PoxB Weg aktiv ist (Dittrich et al. 2005). Die Phosphotransacetylase
(Pta) katalysiert die reversible Reaktion von Acetyl-CoA und anorganischem Phosphat zu
CoA und Acetylphosphat, das unter Bildung von ATP zu Acetat weiterreagiert, katalysiert
durch die Acetatkinase (AckA). Die Pyruvatoxidase (PoxB) katalysiert die Bildung von

Acetat aus Pyruvat.

Die Wachstumsrate von E. coli beeinflusst ebenfalls die Acetatbildung. Die kritische
spezifische Wachstumsrate, die zur Acetatbildung fiihrt, hingt dabei vom verwendeten
Stamm und Medium ab. In definierten Medien liegt mit Glucose als Substrat die kritische
Wachstumsrate bei 0,35 h™!, in komplexen Medien bei 0,2 h!, wobei das gebildete Acetat
unter Glucoselimitierung von E. coli wieder abgebaut wird (Choi et al. 2006; Luli und Strohl

1990).
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Hochzelldichtekultivierung im Zulaufverfahren

Zulaufverfahren stellen industriell die bedeutendste Prozessfithrung fiir die mikrobielle
Produktion dar, und werden bereits seit Anfang des 20. Jahrhunderts als Alternative zum
Satzverfahren eingesetzt (Weuster-Botz 1999). Die entscheidenden Vorteile im Gegensatz
zum Satzverfahren sind die Vermeidung von Substratiiberschussinhibierungen, die hohe
erreichbare Biomasse-, die hohe Produktkonzentration und volumetrische Produktivitét
durch die Verlingerung der Produktionsphase. Diese ermdglicht eine Induktion der
Produktbildung zum optimalen Zeitpunkt (Lee 1996; Riesenberg und Guthke 1999;
Weuster-Botz 1999). Die hohe Biomasse- und Produktkonzentration birgt den weiteren
Vorteil, dass der Aufwand in der anschlieBenden Aufarbeitung der Produkte verringert wird

(Choi et al. 2006).

Die ersten Hochzelldichtekultivierungen mit Biomassekonzentrationen iiber 100 g L™!
wurden fiir Hefen zur Produktion von Ethanol gezeigt (Riesenberg und Guthke 1999).
Weitere mesophile Mikroorganismen wie Streptomyceten zur Antibiotikumproduktion
(Suzuki et al. 1987) und methylotrophe Mikroorganismen zur Produktion von
Polyhydroxyalkanoaten (Lee und Chang 1994) konnten in Zulaufverfahren bei hohen
Zelldichten kultiviert werden. Die Kombination aus den Fortschritten in der
molekularbiologischen Zugénglichkeit von Mikroorganismen und der prozesstechnischen
Entwicklung von Hochzelldichteverfahren ermoglichten die intrazelluldre, periplasmatische
und extrazelluldre Produktion von rekombinanten Proteinen, oder anderen Produkten wie
beispielsweise Aminosduren, Biopolymeren oder aromatischen Verbindungen (Choi et al.
2000; Choi et al. 2006; Choi und Lee 2004; Gavit und Better 2000; Riesenberg und Guthke
1999; Weiner et al. 2014). Neben geeigneten, alternativen Wirtsorganismen kommt E. coli
aufgrund gut untersuchter Genetik, Regulation und Stoffwechsel hdufig in der
Hochzelldichtekultivierung zum Einsatz. Dabei konnten mit E. coli unter Vermeidung von
Sauerstoffeintragslimitierungen und Substratiiberschussinhibierungen maximale Bio-
trockenmassekonzentrationen von 110 g L! (Riesenberg et al. 1991) bis 183 g L™! (Hu et al.
2004) 1im Riihrkesselreaktor erreicht werden. FEine weitere Steigerung der
Biomassekonzentration auf 190 g L'! war durch die Verwendung einer Dialysemembran
moglich, die eine Zellriickhaltung bei gleichzeitiger Abtrennung von inhibitorischen

Stoffwechselnebenprodukten erzielte (Nakano et al. 1997). Damit konnte anndhernd die
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maximale theoretische Biomassekonzentration von 200-220 g L! erreicht werden, bei der

sich das FlieBverhalten der Bakteriensuspension drastisch dndert (Shiloach und Fass 2005).

Neben den Vorteilen birgt die Hochzelldichtekultivierung einige Probleme und Nachteile,
die beriicksichtigt werden miissen. Zu nennen sind hierbei die Ldslichkeit von festen und
gasformigen Substraten in Wasser, die Limitierung oder Inhibierung durch Substrate und
Produkte, die Anreicherung von unerwiinschten Stoffwechselnebenprodukten, die hohen
Kohlenstoffdioxidpartialdriicke, die starke Wéarmeentwicklung, der hohe Sauerstoffbedarf
und der Anstieg der Viskositét bei hoher Zelldichte (Choi et al. 2006; Lee 1996; Riesenberg
und Guthke 1999). Einige dieser Probleme und Limitierungen konnen durch
prozesstechnische und molekularbiologische Anpassungen gemindert werden, die im

Folgenden erldutert werden.

Um Limitierungen und Inhibierungen durch die Substrate zu umgehen, ist fiir die
Hochzelldichtekultivierungen die arbeitsintensive Entwicklung eines auf den Prozess und
Mikroorganismus angepassten Mediums unumgénglich. Dabei konnen definierte, semi-
definierte und komplexe Medien verwendet werden. Definierte Medien, die auf die
Elementarzusammensetzung von E. coli angepasst wurden, ermdglichen hohe Zelldichten
bei gleichzeitiger Kontrolle der Nahrstoffkonzentrationen im Zulaufverfahren (Paalme et al.
1990; Riesenberg et al. 1991; Yee und Blanch 1992). Dabei konnen definierte Medien zu
einer langsameren Wachstumsrate und geringeren Proteinkonzentrationen im Vergleich zu
komplexen Medien fithren (Zanette et al. 1998). Medienbestandteile wie Hefeextrakt werden
in komplexen oder semi-definierten Medien hinzugegeben, um die zellspezifische
Produktausbeute an rekombinantem Protein zu erhdhen, oder falls essentielle
Nahrstoffbestandteile des Mikroorganismus unbekannt sind (Manderson et al. 2006).
Weiterhin verringert Hefeextrakt die negativen Folgen der Acetatbildung auf Wachstum und
rekombinante Proteinproduktion. Die Nachteile von komplexen Bestandteilen sind jedoch
die variierende Zusammensetzung  und Qualitét, die Bildung  von
Stoffwechselnebenprodukten wie Acetat und die aufwendigere Aufarbeitung des
Zielproteins im Vergleich zu definierten Medien (Riesenberg und Guthke 1999; Tripathi
2009).

Acetat wird als ein Stoffwechselnebenprodukt von E. coli unter anaeroben oder
sauerstofflimitierenden Bedingungen bei der gemischten Séuregérung produziert. Zuséatzlich

kann es wunter Glucoseliberschuss ebenfalls zu Acetatbildung bei ausreichender
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Sauerstoffversorgung kommen, was als Uberflussmetabolismus bezeichnet wird. Im
Folgenden sollen einige Strategien vorgestellt werden, die einzeln oder in Kombination die

Bildung und Akkumulation von Acetat vermeiden.

Die ausreichende Sauerstoffversorgung ist fiir das Erreichen hoher Zelldichten und die
Vermeidung der gemischten Sduregirung essentiell, beeinflusst jedoch weiterhin die
Genexpression und den Oxidationszustand von vielen Enzymen (Castan und Enfors 2000;
Maré et al. 2005). Die niedrige Loslichkeit von Sauerstoff (~7mgL?' bei
Atmosphdrendruck und 25°C) im wissrigen Reaktionsmedium macht eine hohen
Sauerstoffeintragsrate notwendig. Diese kann {iber den Leistungseintrag, die
Gasleerrohrgeschwindigkeit, und die Anreicherung der Prozessluft mit reinem Sauerstoff
erhoht werden. Eine kostenglinstige Steigerung der Sauerstoffeintragsrate kann zudem durch
die Erhohung des Systemdrucks erzielt werden (Garcia-Ochoa und Gomez 2009). Dabei ist
zu berticksichtigen, dass mit dem Systemdruck auch die Kohlenstoffdioxidkonzentration
erhoht wird. Bei einem Partialdruck an Kohlenstoffdioxid iiber 0,3 bar wird die
Wachstumsrate reduziert und vermehrt Acetat gebildet (Pan et al. 1987). Um eine
ausreichende Sauerstoffversorgung sicherzustellen, kann die spezifische Wachstumsrate und
damit der Sauerstoftbedarf der Zellen reduziert werden. Dies wird héufig angewendet, da
eine reduzierte Wachstumsrate unter substratlimitierenden Bedingungen ebenso die Bildung
des Stoffwechselnebenprodukts Acetat vermindert (Korz et al. 1995; Lee 1996; Luli und
Strohl 1990; Riesenberg und Guthke 1999).

Eine weitere Moglichkeit besteht darin, die fiir £. coli optimale Temperatur von 37 °C auf
26-30°C zu reduzieren. Einerseits werden dadurch die Wachstumsrate und
Glucoseaufnahme reduziert und die Bildung von Nebenprodukten und der Sauerstoftbedarf
verringert. Andererseits steigt die Loslichkeit von Sauerstoff mit sinkender Temperatur an
und die Sauerstoffeintragsrate wird erhoht. Da eine niedrigere Temperatur zusétzlich
Vorteile fiir die Faltung der nativen Struktur von rekombinanten Proteine birgt, wird die
Temperaturreduktion haufig wihrend der Hochzelldichtekultivierung angewendet (Lee

1996; Mar¢ et al. 2005; Tripathi 2009).

Fir Hochzelldichtekultivierungen werden in der Industrie hauptsidchlich
Riihrkesselreaktoren aufgrund der einfachen und robusten Anwendung von Zulaufverfahren
und der weiten Verbreitung benutzt (Riesenberg und Guthke 1999). Dennoch werden vor

allem in der Forschung verschiedene Reaktorsysteme verwendet, die eine Akkumulation der
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inhibitorischen Nebenprodukte vermindern, oder hohe Sauerstoffeintragsraten ermdoglichen.
Die Versorgung der Zellen mit frischem Medium bei gleichzeitigem Ablauf des
verbrauchten Mediums bei vollstidndiger Zellriickhaltung konnte im Riihrkesselreaktor mit
externen und internen  Hohlfaser-, Filter- oder Keramikmembranmodulen fiir die
Hochzelldichtekultivierung erreicht werden (Chang et al. 1993; Lee und Chang 1990; Suzuki
1996). Weiterhin werden Dialysemembranreaktoren eingesetzt, die sich fiir
Hochzelldichtekultivierungen mit Biomassekonzentrationen bis zu 190 g L' als sehr
geeignet erwiesen haben (Nakano et al. 1997). Andere Reaktorsysteme, die eine Erh6hung
der Massentransferrate an gasformigen Substraten erzielen, sind beispielsweise
Airliftreaktoren und Zyklonreaktoren (Hartbrich et al. 1996; Holst et al. 1997). Fiir eine
genauere Beschreibung wird auf den Ubersichtsartikel von Riesenberg und Guthke (1999)

verwiesen.

Eine weitere Moglichkeit die Produktion von Acetat zu reduzieren, ist die Verwendung
von Glycerin als Kohlenstoffquelle. Im Vergleich zu Glucose wird Glycerin langsamer von
E. coli aufgenommen, wodurch der Kohlenstofffluss durch den Zentralstoffwechsel und der

Uberschussmetabolismus reduziert werden (Korz et al. 1995; Lee 1996).

Neben den beschriebenen prozesstechnischen Moglichkeiten zur Vermeidung der
Acetatbildung, sind auch molekularbiologische Ansétze denkbar und verdffentlicht. Zum
einen konnen Gene deletiert werden, die unter aeroben Bedingungen fiir die Acetatbildung
verantwortlich sind. Ein Phosphotransacetylase (Pta) defizitirer E. coli Stamm erreichte
hohe Zelldichten und eine erhohte Lipasekonzentration (Hahm et al. 1994). Zum anderen
kann der iiberschiissige Kohlenstofffluss gezielt in weniger schddliche Nebenprodukte wie

Ethanol oder Acetoin umgeleitet werden (Aristidou et al. 1994; Ingram et al. 1987).

Zur Etablierung von Hochzelldichtekultivierungen kdnnen verschiedene Zulaufstrategien
durchgefiihrt werden, wobei grundsétzlich zwischen konstantem, linear bzw. stufenweise
ansteigendem und exponentiellem Zulauf unterschieden werden kann. Bei einer konstanten
Zulaufrate kommt es zum kontinuierlichen Anstieg des Reaktionsvolumens und die
spezifische Wachstumsrate sinkt iiber die Zeit. Bei der stufenweisen Erhdhung der
Zulaufrate in Abhédngigkeit der Zellkonzentration konnen die Zellen durchgehend
exponentiell wachsen. Die Verwendung von exponentiellen Zulaufprofilen ermoglicht
hingegen die Kontrolle der spezifischen Wachstumsrate. Dabei kann zwischen gesteuerten

und geregelten Zulaufstrategien unterschieden werden. Einfache, gesteuerte
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Zulaufstrategien verwenden ein vorgegebenes Zulaufprofil, welches iiber die Kopplung von
Formalkinetik und Massenbilanzen berechnet wird (Korz et al. 1995). Bei geregelten
Zulaufprofilen wird die Zulaufrate iiber direkte oder indirekte, on-line zugingliche
MessgroBen geregelt. Zu den indirekten Methoden gehodren beispielsweise die Messgroen
der Gelostsauerstoftkonzentration, des pH, der Kohlenstoffdioxidbildungsrate oder der
Zellkonzentration, die alle direkt mit dem Wachstum assoziiert sein miissen. Bei der direkten
Methode muss das limitierende Substrat on-line messbar sein (Konstantinov et al. 1990; Lee

1996).

Fir die Hochzelldichtekultivierung mit E. coli werden héufig definierte Medien
verwendet, die an die FElementarzusammensetzung angepasst sind. Dabei diirfen
Medienbestandteile wie Glucose, Ammonium oder Magnesium weder limitierend noch
inhibierend sein. Eine Glucosekonzentration von 50 g L™ inhibiert das Wachstum von
E. coli und wird aus diesem Grund hdufig als limitierendes Substrat in Zulaufkultivierungen
verwendet (Riesenberg et al. 1991). Die schnelle Aufnahme der Glucose iiber das
Phosphoenolpyruvat-Phosphotransferase-System kann zum Uberschussmetabolismus und
zur Acetatproduktion fiihren. Acetatkonzentrationen zwischen 2,0-10,0 g L' wirken sich
dabei negativ auf Wachstums und Produktion rekombinanter Proteine aus (Pan et al. 1987;

Shiloach und Fass 2005).

Die pH Regelung wird bei der Hochzelldichte mit E. coli meist mit konzentrierter
Ammoniumlosung durchgefiihrt, wodurch es selten zu Limitierungen durch die
Stickstoffquelle kommt. Ab einer Konzentration von 3,1 g L' wirkt Ammonium inhibierend
auf E. coli (Thompson et al. 1985). Definierte Medien, die auf die
Elementarzusammensetzung von E. coli angepasst sind, enthalten als Mineralien
Magnesium, Phosphat, Sulfat und Kalium (Carnes 2005). Die inhibierenden
Konzentrationen von Magnesium und Phosphor liegen bei 8,7 gL' und 10 gL’
(Riesenberg 1991). Die weiteren Bestandteile, die als Spurenelemente zusammengefasst
werden, sollten ebenfalls die inhibitorische Konzentration nicht iiberschreiten. Molybdédn
sollte nicht iiber 0,8 g L'!, Bor nicht iiber 44 mg L'!, Kupfer nicht iiber 4,2 mg L}, Mangan
nicht iiber 68 mg L', Cobalt nicht iiber 0,5 mg L™, Zink nicht iiber 38 mg L™! und Eisen

nicht iiber 1,15 mg L' im Reaktionsmedium vorliegen (Riesenberg 1991).
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3.2.2  Bakteriophage M13

Bakteriophagen sind eine Gattung von Viren, die Prokaryoten als Wirtsorganismen
infizieren. Entsprechend aller Viren, sind Bakteriophagen nicht extrazelluldr metabolisch
aktiv und konnen sich nur intrazelluldr nach Infektion eines geeigneten Wirts vermehren,
angewiesen auf den Stoffwechsel des Wirts. Der Bakteriophage M13 wurde erstmals in
Miinchen im Jahre 1963 entdeckt (Hofschneider 1963). M13 wird zu den filamentdsen
Phagen gezéhlt und besitzt eine 98,5 % homologe DNA Sequenz zu den fd und fl
Bakteriophagen, wodurch er fiir die meisten Anwendungen als identisch angesehen werden
kann. Zusammenfassend werden sie oftmals als F-spezifische, filamentdse Phagen (Ff-
Phage) bezeichnet, da sie selektiv F-Pilus tragende Gram-negative (Gram’)
Mikroorganismen infizieren und eine filamentdse Struktur aufweisen (Clackson und
Lowman 2004; Marvin et al. 2014). Durch Rontgenstrukturanalyse konnen filamentose
Bakteriophagen in zwei Klassen eingeteilt werden. Die Ff-Phagen konnen der Klasse 1
zugeordnet werden, aber auch andere Phagen wie Ike und Ifl, die andere Hiillproteine
besitzen und nicht F-spezifische sind (Marvin et al. 1974). Filamentdse Phagen der Klasse 1
infizieren Escherichia coli als Wirtsorganismus. Die Pfl, Pf3 und Xf Phagen konnen in die
zweite Klasse eingeordnet werden, die andere Gram™ Mikroorganismen wie Pseudomonas

aeruginosa infizieren (Rakonjac et al. 2011).

Aufbau und Struktur des Bakteriophagen M13

Der Bakteriophage M13 zeichnet sich durch seine filamentdse Struktur mit einer Lénge
von 900 nm und 6,5 nm im Durchmesser aus (Berkowitz und Day 1976; Calendar 2006). Er
hat ein Molekulargewicht von 1,2-10” g mol! (Rasched und Oberer 1986) und ein
Trockengewicht von 2,0 - 10717 g (Salivar et al. 1964). Der M13 Bakteriophage verfiigt {iber
ein 6,6 kb langes, einzelstringiges Genom, das 9 Gene enthélt und fiir 11 Proteine codiert.
Die einzelstringe DNA, die in Losung eine zufillige, doppelstringige Struktur mit
einzelstringigen Haarnadelkurven bildet (Marvin et al. 2014), liegt verpackt in der
Proteinhiille als doppelstrangige Struktur wunter Ausbildung von Wasserstoft-
briickenbindungen vor, bei der die Phosphatreste mit der Proteinhiille interagieren. Die
ausgebildeten Wasserstoftbriickenbindungen bilden sich jedoch nur zu 25 % nach der von
Watson und Crick beschrieben Struktur aus (Day et al. 1988). Die Liange der ssDNA
definiert dabei die Lange des Bakteriophagen M 13, wodurch kiirzere oder deutlich ldngere
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Genome in die Phagen verpackt werden konnen und eine hohe genetische Modifikation

moglich ist (Rakonjac et al. 2011; Specthrie et al. 1992).
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Abbildung 3.2 Schematische Abbildung der filamentdsen Struktur und des Genoms des M13
Bakteriophagen (modifiziert nach Slonczewski und Foster (2012)).

Die genomische ssDNA des Bakteriophagen M 13 codiert fiir 11 Proteine, von denen fiinf
Proteine (plIl, pVI, pVII, pVIII, pIX) die Hiille des Phagen bilden, wéhrend die anderen
sechs flir die DNA Replikation und die Assemblierung der Phagen notwendig sind,
dargestellt in Abbildung 3.2. In Tabelle 3.1 sind diese 11 Proteine aufgelistet, mit kurzen
Informationen zur Funktion und Position. Das pVIII Protein (5 kDa) stellt mit bis zu 2700
Kopien pro MI13 Phage das Haupthiillprotein dar. Die helikale Anordnung seiner
Untereinheiten definiert die filamentdse Struktur des Phagen (Marvin et al. 2006). Das pVIII
Protein ist ein im Cytosol schlecht 16sliches Membranprotein, dass iiber eine C-terminale,
hydrophobe Transmembranhelix in der inneren Membran verankert wird (Papavoine et al.
1998). Die anderen vier Hiillproteine kommen in deutlich niedrigerer Kopienzahl vor. Die
distale Spitze wird von jeweils ungefdhr 5 Proteinen pVII (3,6 kDa) und pIX (3,5 kDa)
gebildet, die essentiell flir die Initiation der Phagenfreisetzung sind und mit dem
Packungssignal der ssDNA interagieren. Beide Proteine befinden sich vor der
Assemblierung der Phagen in der inneren Zellmembran, wobei sie liber keine Signalsequenz

fiir die Insertion in die Membran verfligen und somit spontan inserieren miissen (Endemann
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und Model 1995; Russel und Model 1989). Die proximale Spitze wird von jeweils fiinf
pllII (45 kDa) und pVI (13 kDa) Proteinen gebildet, die am Ende der Assemblierung der
Phagen hinzugefiigt werden. Diese Proteine sind filir die strukturelle Stabilitit und die
Terminierung der Phagenassemblierung verantwortlich. Beide Proteine liegen auch als
Membranproteine in der inneren Membran vor der Phagenassemblierung vor. Das plII ist
weiterhin fiir die Infektion von E. coli und die Adsorption an den F-Pilus entscheidend

(Endemann und Model 1995; Rakonjac und Model 1998).

Tabelle 3.1 Proteine und Gene des M13 Bakteriophagen, sowie die Funktion und Position der

Phagenproteine, entnommen aus Mai-Prochnow et al. (2015).

Protein (Gen) Funktion Position

pl (gl) Phagenassemblierung, interagiert mit pIV innere Membran

pll (g2) Endonuklease, essentielle Rolle in der viralen Cytoplasma
DNA Replikation

pllI (g3) Hiillprotein, essentiell fiir die Adsorption an proximale Spitze
Wirtszellen und Freisetzung der Phagen

plV (g4) Assemblierung und Export der Phagen, duflere Membran
interagiert mit pI und pIV

pV (g5 ssDNA bindendes Protein, Replikation und Cytoplasma
Export

pVI (g6) Hiillprotein, interagiert mit plIll, essentiell fiir proximale Spitze

Freisetzung der Phagen

pVII (g7) Hiillprotein, Initiierung des Phagenexports bei distale Spitze
Interaktion mit pIX und Packungssignal der ssDNA

pVIII (g8) Haupthiillprotein, ummantelt ssDNA als eine Art Phagenfilament
helikales, filamentdses Kapsid

pIX (g9) Hiillprotein, Initiierung des Phagenexports bei distale Spitze
Interaktion mit pVII und Packungssignal der ssDNA

pX (g2) Replikation, dsDNA bindendes Protein, verhindert Cytoplasma
Hydrolyse durch Nukleasen

pXI(gl) Phagenassemblierung, interagiert mit pI und pIV als innere Membran
Transmembrankomplex und verhindert Abbau von pl
durch Proteasen
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Vermehrungszyklus eines M13 Bakteriophagen

Der Vermehrungszyklus der Ff-Bakteriophagen unterscheidet sich grundsétzlich vom
lytischen und temperenten Zyklus von Viren und Bakteriophagen, da die Wirtszellen bei der
Freisetzung der Nachkommen nicht lysiert werden. Durch die extrazelluldre Sekretion der
M13 Bakteriophagen bleiben die Zellmembran und die Zellwand intakt, und der Wirts-
organismus ist weiterhin teilungsfahig. Lediglich die spezifische Wachstumsrate der
Wirtszellen wird durch die héhere metabolische Last durch die Phageninfektion verringert
und es kommt zur Freisetzung von Lipopolysacchariden der Zellwand (Brissette und Russel

1990; Karlsson et al. 2005; Roy und Mitra 1970a, 1970b).

Der Vermehrungszyklus von Bakteriophagen kann im Allgemeinen eindeutig in vier
verschiedene Phasen eingeteilt werden: die Adsorption, die Infektion, die Multiplikation und

die Freisetzung, dargestellt in Abbildung 3.3 (Sulakvelidze und Kutter 2005).

Bei dem M13 Phagen findet die Adsorption zwischen der Doméne N2 des plII Proteins
und dem F-Pilus von E. coli statt. Die Bindung fiihrt nach aktueller Meinung zu spontanen,
oszillierenden Dehnungs- und Stauchungszyklen des F-Pilus (Clarke et al. 2008), wodurch
der M13 Bakteriophage durch die duflere Membran in den periplasmatischen Raum der Zelle
gezogen wird. Auch wenn dieser Prozess noch nicht vollstindig aufgeklért ist, kommt es
anschliefend zur Interaktion der Doméne N1 des pllII Proteins mit einem zweiten Rezeptor,
dem TolA Protein. Das TolA Membranprotein gehodrt zum Transmembrankomplex aus
TolQRA in E. coli, das die dullere und innere Membran verbindet und essentiell fiir die
Infektion mit Ff-Phagen ist (Marvin 1998; Rakonjac et al. 2011; Riechmann und Holliger
1997). Die Interaktion aus TolQRA und der plll Proteindoménen N1, N2 und C1 ist
essentiell fiir die Aufnahme der ssDNA in das Cytoplasma, obwohl noch kein genaues
mechanistisches Modell vorliegt (Bennett und Rakonjac 2006; Click und Webster 1998).
Wihrend des Transports der ssDNA iiber die innere Zellmembran werden die Hiillproteine

des Phagen in die innere Membran aufgenommen.

Nach dem Eindringen der als (+)-Strang bezeichneten ssDNA wird zunéchst die
doppelstringige, replikative Form (RF) {iber die Wirtsenzyme RNA, DNA Polymerase und
Topoisomerase gebildet (Pratt und Erdahl 1968). Der negative Replikationsursprung formt
Strukturen dhnlich zu den -35 und -10 Promotersequenzen, die zur Anlagerung der
wirtseigenen RNA Polymerase und der Bildung eines RNA Primers mit definierter Lénge

fiihren (Higashitani et al. 1997; Zenkin et al. 2006). Dieser Primer wird von der DNA
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Polymerase III von E. coli als Start zur Synthese des (-)-Stranges verwendet, wodurch die

RF-DNA nach Ligieren der freien Enden entsteht (Rasched und Oberer 1986).

M13 Bakteriophage

Freisetzung

Adsorption & i
Infektion @ d /0/ plll
¢ )7

DNA ({ ssDNA
Replikation Amplifikation
@

RF-DNA

Abbildung 3.3 Schematische Darstellung des Vermehrungszyklus des Bakteriophagen M13 in
E. coli. Dargestellt sind die vier essentiellen Phasen der Adsorption, der Infektion, der intrazelluldren
Multiplikation und der Freisetzung der Bakteriophagen. Die wichtigsten Phagenproteine pll, plll,
pV und das Haupthiillprotein pVIII sind ebenfalls schematisch dargestellt (vgl. Tabelle 3.1).

Der (+)-Strang der RF-DNA dient anschlieBend als Vorlage fiir die Transkription der
Phagengene, die entscheiden sind fiir die folgende Replikation. Die M13 DNA Replikation
erfolgt liber einen rolling circle Mechanismus, der durch das pll Protein des Phagen initiiert
wird. Das plI Protein weist eine hohe strang- und sequenzspezifische Endonuklease- sowie
Topoisomeraseaktivitét auf. Es liegt in 1000 Kopien im Cytoplasma des Bakteriums vor und
fiihrt einen Einzelstrangbruch des (+)-Stranges durch und bindet kovalent an das 5" Ende
(Asano et al. 1999; Rasched und Oberer 1986). Das freie 3" Ende des (+)-Stranges dient der
wirtseigenen DNA Polymerase III als Primer und ein neuer (+)-Strang wird synthetisiert,
wodurch der alte (+)-Strang verdréngt wird. Nach einer Runde, bei der der (-)-Strang als

Vorlage dient, schneidet das kovalent gebundene pll Proteine die Verbindung zwischen
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altem und neuem (+)-Strang und ligiert beide Enden des alten (+)-Stranges. Diese Reaktion
wird als Strangtransferase Reaktion bezeichnet (Asano et al. 1999; Rakonjac et al. 2011). In
einer frithen Phase der Infektion dient der einzelstriange (+)-Strang als Vorlage zur Synthese
neuer RF-DNA bis zu 50-200 Kopien (Hohn et al. 1971; Rakonjac et al. 2011), wodurch die
Expression der Phagenproteine beschleunigt wird. Die Anlagerung des ssDNA bindenden
pV Proteins an den (+)-Strang verhindert in der spdteren Phase der Infektion die
Konvertierung in die RF-DNA. Das pV Protein liegt in bis zu 10° Kopien im Cytoplasma
vor, ermoglicht die intrazelluldre ssDNA Akkumulation und reguliert weiterhin die
Expression des pll Proteins (Rasched und Oberer 1986). Der iiber hydrophobe und
elektrostatische Wechselwirkungen gebildete Komplex aus (+)-Strang und ungefahr 1.500
pV Proteinen ist 800-900 nm lang, mit einem Durchmesser von 8 nm. In einer Zelle liegen
mehrere hundert dieser Komplexe vor, die bereits 4 Minuten nach Infektion detektiert

werden konnen (Forsheit et al. 1971; Marvin 1998).

Die Freisetzung erfolgt, indem wihrend die ssDNA iiber die Zellmembran extrudiert,
gleichzeitig die Proteinhiille assembliert wird und es dadurch nicht zur Lyse der Wirtszellen
kommt. Die Freisetzung der Bakteriophagen kann in drei Schritten beschrieben werden:
Initiation, Elongation und Termination. Zunichst bildet sich ein Komplex aus den Proteinen
pl, pXI und pIV. Die Proteine pl und pXI befinden sich in der inneren Membran, wobei das
pl Protein iiber eine ATPase Aktivitit verfiigt und ATP zur Assemblierung der Phagen
hydrolysiert (Feng et al. 1997; Horabin und Webster 1988). Ein Oligomer aus 12-14 pIV
Untereinheiten bildet die Pore durch die dulere Membran, mit einem Porendurchmesser von
6-8,8 nm, die aus drei libereinander angeordneten Ringen besteht (Opalka et al. 2003). Die
Initiation der Phagenassemblierung erfolgt durch die Interaktion der distalen Hiillproteine
pVII und pIX mit einer freiliegenden Haarnadelkurve, dem Packungssignal der ssDNA, im
ssDNA/pV Komplex und Thioredoxin (Feng et al. 1999; Russel und Model 1989). Das
Packungssignal interagiert weiterhin mit dem membrangebundenen Komplex aus pl, pXI
und pIV, worauf die Assemblierung der distalen Spitze startet. Wahrend der Elongation der
Phagen, wird die ssDNA {iber die Zellmembranen durch die gebildete Pore extrudiert. Dabei
werden an der cytoplasmatischen Seite der inneren Membran die ssDNA bindenden pV
Proteine abgestreift, und durch die Haupthiillproteine pVIII ersetzt, die sich helikal um die
ssDNA anordnen. Die Elongation der Phagenassemblierung wird bis zum Ende der ssDNA
durchgefiihrt. AnschlieBend wird der membrangebundene Komplex aus den Proteinen pllI

und pVI in die proximale Spitze der Phagen eingebaut. Durch eine Konformationsidnderung
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stabilisiert der Komplex plll/pVI den M13 Bakteriophagen und l6sen ihn von der
Zellmembran in den extrazelluliren Raum ab (Calendar 2006; Rakonjac et al. 1999). Die
ersten neuen Phagen werden unter geeigneten Bedingungen nach 15-20 Minuten sekretiert

(Karlsson et al. 2005; Staudenbauer und Hofschneider 1972).

Phagemid und Helferphagen

Zur Produktion von artifizieller ssDNA kann die Kombination aus Phagemid und
geeigneten Helferphagen verwendet werden (Lin et al. 2008). Phagemide kombinieren
Eigenschaften von filamentosen Bakteriophagen und Plasmiden. Sie stellen Plasmide mit
einer hohen Kopienzahl dar, die eine modifizierte Variante des intergenen Bereichs
(intergenic region) von filamentosen Bakteriophagen tragen. Dieser Bereich codiert fiir
keine Proteine, enthilt jedoch alle nétigen Sequenzen fiir die Initiation und Termination der
DNA Synthese und Morphogenese des Bakteriophagen. In die Phagemide kann
rekombinante DNA kloniert werden, die sich in Zellen transformiert wie Plasmide
vervielfiltigen. Kommt es zur Infektion mit einem geeigneten Helferphagen, wird die
Phagemid DNA identisch zur Amplifikation im Phagenzyklus vermehrt. Die
Endonuklease pll katalysiert einen Einzelstrangbruch im intergenen Bereich des Phagemids,
wodurch tiber rolling circle Amplifikation ein Stang der Phagemid DNA vervielfdltigt wird,
identisch zum Lebenszyklus eines filamentosen Bakteriophagen (Beck und Zink 1981; Dotto
et al. 1981a). Diese einzelstrangige Phagemid DNA wird aufgrund des Packungssignals, das
ebenso im intergenen Bereich enthalten ist, in neue Bakteriophagen verpackt und ins
Medium extrudiert. Dadurch ist die extrazelluldre Produktion der rekombinanten Phagemid

DNA moglich (Dente et al. 1983; Dotto et al. 1981b; Levinson et al. 1984).

Zur extrazelluldren Bildung der rekombinanten Phagemid DNA sind einige Helferphagen
verfiigbar, die gentechnisch verdndert wurden, um die Ausbeute an einzelstringiger
Phagemid DNA zu maximieren und die gleichzeitige Bildung des Helferphagen zu
minimieren. Ein Beispiel hierfiir ist der von Vieira und Messing (1987) konstruierte
Helferphage M13K07. Dieser Helferphage ist eine Variante des Bakteriophagen M13, der
einen Replikationsursprung eines Plasmids, ein Resistenzgen gegen Kanamycin und ein
mutiertes Gen 2 aus dem MI13mpl Bakteriophagen trdgt. Nach Infektion mit dem
Helferphagen M13K07 wird die einzelstringige DNA in die replikative Form prozessiert

und die Proteine des Bakteriophagen werden gebildet. Die gentechnisch verdnderte
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Endonuklease pllI (Produkt des mutierten Gen 2) interagiert schwicher mit dem intergenen
Bereich der replikativen Form des Helferphagen als mit der des Phagemids. Dadurch wird
mehr ssDNA des Phagemids produziert, das anschliefend iiber die Zellmembran extrudiert
wird. Unter optimalen Bedingungen wird hierbei ein Verhiltnis von 20:1 zu Gunsten der

Bakteriophagen erreicht, die die ssDNA des Phagemids tragen (Sambrook et al. 2001).

3.3 Kultivierung von Mikroorganismen

Neben geeigneten Bedingungen, wie Temperatur und pH, ist eine ausreichende
Versorgung der heterotrophen Mikroorganismen mit organischen Kohlenstoffverbindungen,
Stickstoffverbindungen, Mineralsalzen, Spurenelementen, Vitaminen und Sauerstoff
unabdingbar fiir das Wachstums. Die Versorgung der Zellen, die einen Wasseranteil von 80-
90 % besitzen, erfolgt iiber den gezielten Stoffaustausch mit der fliissigen Phase. Die
Beschreibung der Bioprozesse erfolgt mit vereinfachenden Annahmen iiber mathematische
Modelle, die aus der Kombination von Massenbilanzen der verwendeten Prozessfiihrung
und formalkinetischer Ansitze bestehen. Die im folgenden Abschnitt verwendeten
mathematischen Beschreibungen sind vorwiegend aus Chmiel (2011) und Katoh und

Yoshida (2009) entnommen.

3.3.1 Kinetik von Wachstum und Produktbildung

Zur Beschreibung des Wachstums von Mikroorganismen kann ein unsegregiertes und
unstrukturiertes Modell verwendet werden. Es wird vereinfachend von keinen
Subpopulationen oder heterogenen Zellen (unsegregiert) ausgegangen, die Eigenschaften
der Zellen werden als Mittelwerte betrachtet. Weiterhin werden die Zellen vereinfachend
ohne unterscheidbare Kompartimentierung (unstrukturiert) angesehen. Zudem wird das
Wachstum der Mikroorganismen iiber die Massenzunahme beschrieben, die unter der
Annahme eines mittleren Zellvolumens mit der Zunahme der Zellzahl bei der Vermehrung

iibereinstimmt (Bergter 1983).

Das Wachstum stellt hierbei eine autokatalytische Reaktion dar, bei der eine direkte
Proportionalitit zwischen Wachstumsgeschwindigkeit und Biomassekonzentration

beobachtet werden kann, gezeigt in Gleichung 3.2.
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dcy
rx=ﬁ=u-cx (3.2)
rx ...  Wachstumsgeschwindigkeit, g L' h'!
t Zeit, h
a4 .. spezifische Wachstumsrate, h™!
cx ... Biomassekonzentration, g L™!

Daraus ergibt sich folgende Definition der spezifischen Wachstumsrate u:

1 dey
N (3.3)

Durch die Integration der Gleichung 3.3 iiber die Zeit ergibt sich folgende exponentielle

Wachstumskinetik in Abhédngigkeit der initialen Biomassekonzentration cx,o:

cx = Cxp €Mt (3.4)

cxo ... initiale Biomassekonzentration, g L™!

Bei der Verwendung eines synthetischen oder definierten Mediums ist die
Zusammensetzung qualitativ und quantitativ definiert. Das Wachstum ist oftmals nur von
der Kohlenstoffverbindungen abhingig, die als limitierendes Substrat betrachtet wird. Die
anderen, fiir das Wachstum essentiellen Komponenten wie Stickstoffverbindungen oder
Sauerstoff sind dabei im geringen Uberschuss vorhanden, ohne inhibierend zu wirken.
Monod (1949) beschrieb den formalen Zusammenhang zwischen der spezifischen
Wachstumsrate und dem limitierenden Substrat, graphisch dargestellt in Abbildung 3.4, der
in Analogie zur Adsorptionsisotherme nach Langmuir oder zu der Michaelis-Menten-

Kinetik einer Enzymreaktion mit einem Substrat steht.

Cs
H = HUmax —Cs +Ks (3.5)
Umax ... maximale spezifische Wachstumsrate, h™!
cs ... Substratkonzentration, g L™!

Ks ... Affinititskonstante des Substrats, g L!
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Substratkonzentration cg, g L™
Abbildung 3.4 Schematische Darstellung der Sattigungskinetik nach Monod.

Die maximale spezifische Wachstumsrate ist ein Parameter des Monod Modells, die
theoretisch bei absolutem Substratiiberschuss erreicht wird, wenn alle anderen
Mediumkomponenten nicht inhibierend oder limitierend sind. Sie stellt eine wichtige
Kenngrole fiir Mikroorganismen dar. Die Affinitdtskonstante des Substrats ist diejenige
Substratkonzentration, bei der die halbmaximale Wachstumsrate erreicht wird. Ein niedriger
Modellparameter Ks kennzeichnet eine hohe Affinitit des Mikroorganismus zum

limitierenden Substrat (Schmid 2016).

Analog zur Wachstumsgeschwindigkeit werden die volumetrische und spezifische

Substrataufnahmerate (s, gs) und Produktbildungsrate (rp, gp) folgendermallen definiert:

dcg
Ts = dar 4s " Cx (3.6)
dcp
TPE g T Ar Cx (3.7)
rs ...  volumetrische Substrataufnahmerate, g L' h'!
gs ... spezifische Substrataufnahmerate, g g'! h!
e volumetrische Produktbildungsrate, g L' h'!
cpoo... Produktkonzentration, g L™!

gr ... spezifische Produktbildungsrate, g g”' h!
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Der Biomasseertragskoeffizient Yxs setzt die Wachstumsgeschwindigkeit der
Mikroorganismen mit der Substrataufnahmerate fiir das Zellwachstum in Beziehung und
gibt die gebildete Biomasse pro verbrauchtem Substrat wieder. Entsprechend ist die
Produktselektivitit Yps iiber die Produktbildungsrate und die Substrataufnahmerate definiert.

dexy 1% H

Yoo = —— = -
Xs =y Gs 75 Qsp (3.8)

dcp_r_p:q_p

Ps d_Cs B s Qs (3:9)
Yxs ... Biomasseertragskoeffizient, g g’!
qsu - spezifische Substrataufnahmerate fiir das Zellwachstum, g g' h™!
Yrs ... Produktselektivitit, g g!

Die in Gleichung 3.8 dargestellte Beziehung fiir die spezifische Substrataufnahmerate gilt
unter der Annahme, dass ausschlieBlich Wachstum vorliegt. Wird zusétzlich Substrat fiir den
Erhaltungsstoffwechsel und die Produktbildung benétigt, ergibt sich Gleichung 3.10 fiir die

spezifische Substrataufnahmerate gs.

1
s = qsp tqsm T qsp =5, — T Mg+ qsp (3.10)
Yxs
ms ... Substrataufnahmerate des Erhaltungsstoffwechsels, g g! h!
qsp ... Substrataufnahmerate fiir die Produktbildung, g g!' h'!

Unter Beriicksichtigung des Erhaltungsstoffwechsels erweitert sich die Modellvorstellung
nach Monod in Gleichung 3.5 um das Produkt aus der Substrataufnahmerate des
Erhaltungsstoffwechsels und des Biomasseertragskoeffizienten.

Cs

n= Umax'm_mS'YXS (3.11)

Die spezifische Produktbildungsrate wird allgemein iiber die Summe aus
wachstumsassoziierter Produktbildung und konstanter Produktbildungsrate definiert und ist

in Gleichung 3.12 dargestellt.
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qp = W Ypx + kp (3.12)
Yrx ... Produktausbeutekoeffizient, g g™!
kp ...  konstante Produktbildungsrate, g g”! h’!

Dabei konnen theoretische drei Fille unterschieden werden. Ist die Produktbildung
wachstumsassoziiert, wird sie iiber das Produkt aus spezifischer Wachstumsrate und dem
Produktausbeutekoeffizienten definiert (Schiigerl und Bellgardt 2000). Fiir eine nicht-
wachstumsassoziierte Produktbildung ergibt sich die konstante Produktbildungsrate kp. Der
dritte Fall stellt die teilweise wachstumsassoziierte Produktbildung dar, die in Gleichung

3.12 dargestellt ist.

3.3.2 Betriebsweisen mikrobiologischer Prozesse

Die in dieser Arbeit verwendeten Riihrkesselreaktoren stellen das wichtigste
Reaktionssystem fiir biotechnologische Produktionsprozesse dar (Weuster-Botz 2006). Als
Riihrorgane werden vorwiegend radial fordernde Scheibenblattriihrer verwendet, die im
Grenzfall eine ideale Durchmischung erreichen. Die Hauptaufgaben des Riihrkesselreaktors
sind das Homogenisieren, das Suspendieren von Feststoffen und das Dispergieren der
Gasphase. Weiterhin stellt der Bioreaktor eine Sterilbarriere dar. Zur Bilanzierung von
Bioprozessen werden die Eigenschaften eines idealen Riihrkesselreaktors angenommen: Die
Konzentration aller Reaktionskomponenten, die physikalischen Eigenschaften der
Reaktionsmischung und die Reaktionsgeschwindigkeiten sind raumlich konstant. Fiir ideale
Riihrkesselreaktoren 1ldsst sich die in Gleichung 3.13 dargestellte allgemeine

Massenbilanzgleichung aufstellen:
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dm; d(c;-Vg)
dt =t Fein Cien = Faus " Ciaus T7i" Vi (3.13)

mi ... Masse der Komponente 7, g
i Konzentration der Komponente i im Reaktor, g L™!
Foin ... Zulaufvolumenstrom, L h™!
Ciein - Konzentration der Komponente i im Zulauf, g L™!
Fous ... Ablaufvolumenstrom, L h!
Ciaus - .. Konzentration der Komponente i im Ablauf, g L™!
oo Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i, g L™ h'!
Ve ... Reaktionsvolumen, L

Unter der Annahme eines ideal durchmischten Riihrkesselreaktors kann die Konzentration
der Komponente i im Ablauf und Reaktor gleich gesetzt werden. Weiterhin sollen die
Reaktionsgeschwindigkeiten r; fiir Substrate negativ, fiir Biomasse und Produkte positiv

definiert sein.

Bei der Betriebsweise von mikrobiologischen Prozessen kann zwischen offenen Systemen
(kontinuierliche Prozesse) mit Zu-und Ablauf, halboffenen Systemen (Zulaufprozesse) ohne
Ablauf und geschlossenen Systemen (Satzprozesse) unterschieden werden. Die in dieser

Arbeit verwendeten Betriebsweisen sollen im Folgenden genauer betrachtet werden.

Satzprozesse

Satzprozesse werden als geschlossene Systeme ohne Zu- und Ablauf der Fliissigphase
durchgefiihrt. Die Begasung zur Versorgung der Zellen mit Sauerstoff, die Zugabe von
Titrationsmittel zur pH Regelung und die Volumenreduktion durch die Probenahme werden
dabei nicht betrachtet. Nach Inokulation des vorgelegten Mediums wird von einem
ndherungsweise konstanten Reaktionsvolumen ausgegangen. Bei dieser Betriebsweise kann

die Massenbilanzgleichung folgendermalen vereinfacht werden:

d(ci) _
ar T (3.14)
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Unter geeigneten, unlimitierten Bedingungen lassen sich im Satzprozess sechs
Wachstumsphasen beschreiben, die in Abbildung 3.5 schematisch dargestellt sind. Nach
Inokulation der Zellen kommt es zundchst zur Adaption der Zellen an die
Reaktionsbedingungen (Verzogerungsphase). AnschlieBend wachsen die Zellen mit
steigender Wachstumsrate (Ubergangsphase), bis die maximale spezifische Wachstumsrate
unter den gewéhlten Reaktionsbedingungen erreicht wird (exponentielle Wachstumsphase).
Am Ende der exponentiellen Wachstumsphase kommt es zur Reduktion der Wachstumsrate
durch die unzureichende Versorgung mit dem limitierenden Substrat (Substrat-
limitierungsphase) oder zur Inhibierung durch Stoffwechselnebenprodukte. Die
exponentielle Wachstumsphase und die Substratlimitierungsphase kénnen iiber das Monod
Modell in Gleichung 3.5 beschrieben werden. In der stationidren Phase stellt sich ein
dynamisches Gleichgewicht zwischen wachsenden und sterbenden Zellen ein, wodurch die
Zellkonzentration konstant bleibt. In der Absterbephase iiberwiegt die Sterberate und die

Zellkonzentration sinkt.

\

In cy

Zeit, h

Abbildung 3.5 Wachstumsphase von Mikroorganismen im Satzprozess. Verzogerungsphase (1),
Ubergangsphase (II), exponenticlle Wachstumsphase (III), Substratlimitierungsphase (IV),
stationédre Phase (V) und Absterbephase (VI).
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Zulaufprozesse

Zulaufprozesse werden als halboffene Systeme betrieben. Nach einer Satzphase wird
durch die Dosierung von konzentrierter Substratlosung die Zulaufphase gestartet. Im
Gegensatz zum kontinuierlichen Prozess wird auf einen Ablauf verzichtet. Im Vergleich zu
Satzprozessen kann durch eine geeignete Zulaufstrategie eine substratlimitierende
Versorgung erreicht werden. Dadurch konnen Inhibierungen und Toxizitdten bei hohen
Substratkonzentration sowie Sauerstoffeintragslimitierungen vermieden werden. In
Zulaufprozessen konnen hohe Biomassekonzentrationen und damit einhergehend hohe
volumetrische Produktivitdten erreichen werden, weshalb sie industriell hdufig Anwendung

finden (Hewitt et al. 2000; Weuster-Botz et al. 2007).

Bei Zulaufprozessen nimmt das Reaktionsvolumen {iiber die Prozesszeit zu. Die
Massenbilanz in Gleichung 3.13 vereinfacht sich durch den fehlenden Ablaufvolumenstrom
folgendermaf3en:

dm; d(c;-Vg)
dtl = Lit = Fein " Ciein T 17" Vg (3.15)

Im Gegensatz zum Satzprozess muss aufgrund des Anstiegs des Reaktionsvolumens Vz
dessen zeitliche Anderung betrachtet werden. Unter Anwendung der Produktregel ist eine
getrennte Beschreibung der Zustandsgréfen ¢; und Vz moglich.

de) , A0 _

Vg TG T T Fein * Ciein + 1" Vg (3.16)

Die zeitliche Anderung des Reaktionsvolumens wird dabei iiber den

Zulaufvolumenstrom Fe;, beschrieben.

d(VR)_F'
7 = Fein (3.17)
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Durch Einsetzen der Gleichung 3.17 in 3.16 und Umformung ldsst sich die zeitliche

Anderung der Reaktionskomponente i folgendermafen beschreiben:

d(c;) Fy
= ;—;" (Ciein — 1) + 13 (3.18)

Zulaufprozesse konnen mit verschiedenen konstanten, linear ansteigenden oder
exponentiellen Zulaufstrategien durchgefiihrt werden. Exponentielle Zulaufstrategien
ermdglichen die Einstellung einer konstanten Wachstumsrate wahrend der Zulaufphase. Um
dies zu erreichen, kann die Substratkonzentration im Reaktionsmedium auf einen
festgelegten Wert geregelt werden. Diese Strategie, die einen komplexen apparativen
Aufbau mit on-line Messung der Substratkonzentration und einem Regelkreis benotigt, wird
unter anderem fiir die Hochzelldichtekultivierung von E. coli eingesetzt (Horn et al. 1996).
Eine apparativ einfachere Methode ohne Analytik und Regelung ist die Verwendung eines
vorgegebenen exponentiellen Zulaufprofils, das die Wachstumsrate auf einen konstanten
Wert begrenzt (Korz et al. 1995). Dabei soll die eingestellte Wachstumsrate unter der
maximalen Wachstumsrate liegen, um Substratakkumulation und Nebenproduktbildung zu
vermeiden (Jenzsch et al. 2006; Riesenberg et al. 1991). In beiden Strategien kann eine
zeitlich konstante Substratkonzentration (dcs (dt)”! = 0) angenommen werden und der

Zulaufvolumenstrom folgendermallen berechnet werden:

_VR T

F. =—= 5
o (Cs,ein - Cs)

(3.19)

Unter Beriicksichtigung von Gleichung 3.6 und 3.10 fiir die Substrataufnahmerate und
Vernachldssigung der Substrataufnahme fiir den Erhaltungsstoffwechsel und die
Produktbildung erfolgt die Kopplung von Stoffbilanz und Formalkinetik. Die Verwendung
einer konzentrierten Substratlosung als Zulaufmedium ermoglicht die Annahmen, dass die
Substratkonzentration im Zulauf um eine Vielfaches groBer ist als im Reaktor (c¢s,ein >> cs)
und, dass das Reaktionsvolumen anndhernd konstant ist. Dadurch ist die Beschreibung der
zeitlichen Anderung der Biomassekonzentration iiber die exponentielle Wachstumskinetik
(Gleichung 3.4) wie im Satzverfahren moglich. Unter der Voraussetzung, dass eine
konstante =~ Wachstumsrate eingestellt wird, ist folgende Beschreibung des

Zulaufvolumenstroms moglich:
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Mset

F = —C . e(uset'At) . V
ein Cs ein YXS X,0 R,0 (3.20)
Uset .. vorgegebene spezifische Wachstumsrate, h™!
Vro ... initiales Reaktionsvolumen, L

Bei Beriicksichtigung der Substrataufnahme fiir den Erhaltungsstoffwechsel und die

Produktbildung ergibt sich folgendes Zulaufprofil:

0 VRO (userat

Hset
Fein = ( =+ ms + %,P) : (3.21)

Yxs S,ein

Der in Gleichung 3.20 und 3.21 beschriebene Zulaufvolumenstrom ermdglicht ein
exponentielles Zulaufprofil mit vorgegebener, konstanter Wachstumsrate. Dieses
Zulaufprofil kann aufrechterhalten werden, solange kein weiterer Medienbestandteil wie die
Stickstoff- oder Phosphatquelle limitierend sind oder es zur Inhibierung durch
Nebenprodukte kommt. Die entscheidende Einflussgroe ist jedoch die maximale
Sauerstoffeintragsrate, die bei zu hohen Zulaufvolumenstromen den Sauerstoffbedarf der
Zellen nicht mehr decken kann. Aus diesem Grund wird in der Praxis eine Kombination aus

exponentiellen und anschlieBenden linearen, bzw. konstanten Zulaufprofilen verwendet

(Chmiel 2011).

Eine wichtige KenngroBe zum Vergleich von Bioprozessen bei unterschiedlichen
Betriebsweisen ist die Raum-Zeit-Ausbeute RZA, die fir Satz- und Zulaufprozesse
folgendermallen definiert wird:

Acp

RZA = —
A (3.22)

RZA ... Raum-Zeit-Ausbeute, g L' h'!

Dabei wird die gebildete Produktkonzentration auf die gesamte Prozesszeit bezogen,

wodurch der Vergleich von Bioprozessen mit unterschiedlichen Betriebsweisen mdglich ist.
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Kontinuierliche Prozesse

Kontinuierliche Prozesse sind offene Systeme, bei denen durch einen identischen Zu- und
Ablaufvolumenstrom  (Fein = Fuus =F) ein  zeitlich konstantes Reaktionsvolumen
(dVg (dt)! = 0) erreicht wird. Dadurch kann ein sogenannter FlieBgleichgewichtszustand,
oder quasistationdrer Zustand erreicht werden, bei dem alle Konzentrationen und Fliisse im
Reaktor konstant sind (dc; (dt)”! = 0). Weiterhin ist eine kontinuierliche Produktbildung
moglich, bei der im Vergleich zu Satz- und Zulaufverfahren auf Totzeiten durch den
regelmiBigen Abbruch und das erneute Anfahren der Prozesse verzichtet werden kann. Die
allgemeine  Gleichung fiir die Massenbilanz  3.13  vereinfacht sich im

FlieBgleichgewichtszustand folgendermal3en:

d(c;-Vg)

dt =0= (Ci,ein - Ci,aus) "F+71-Vp (3.23)

F .. Volumenstrom, L h!

Ein kontinuierlicher Prozess im idealen Riihrkesselreaktor ist unter stationdren
Bedingungen zeit- und ortsunabhéngig. Die Konzentration der Komponente i im Reaktor ist
identisch zur Konzentration im Ablauf unter der Annahme einer idealen Durchmischung im

Riihrkesselreaktor.

Das Verhiltnis des Volumenstroms zum Reaktionsvolumen wird als Durchflussrate D

definiert (Weuster-Botz 1999).

D= A (3.24)
D .. Durchflussrate, h™!

Der Kehrwert der Durchflussrate wird im idealen Riihrkesselreaktor als hydraulische

Verweilzeit t definiert.

1
T=— (3.25)

T .. hydraulische Verweilzeit, h
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Die Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i ldsst sich unter Berlicksichtigung der

Gleichungen 3.23 und 3.24 vereinfacht beschreiben.

r,=D- (Ci,aus - Ci,ein) (3.26)

Die Bilanzgleichung der Biomasse fiir den stationdren Zustand ldsst sich nun nach
Gleichung 3.27 beschreiben, unter der Annahme, dass steriles Zulaufmedium verwendet
wird und die Wachstumsgeschwindigkeit eine autokatalytische Reaktion nach Gleichung 3.2

ist.

cx*w=D"cyx (3.27)

Die in Gleichung 3.27 dargestellte Beziehung ermdglicht zwei Losungen. Zum einen die
triviale Losung fiir cx = 0, die unerwiinscht ist, da ohne Biokatalysator keine Reaktion
stattfindet. Die zweite Losung mit 4 = D stellt den FlieBgleichgewichtszustand dar, bei dem
die Wachstumsrate gleich der Durchflussrate ist. Unter Verwendung des Monod Modells
und der Substrataufnahmerate fiir den Erhaltungsstoffwechsel (Gleichung 3.11) definiert

sich die maximale Durchflussrate, bei der die Zellen aus dem Reaktionsraum ausgewaschen

werden.
Dyax = s Y,
max = HWmax m — Mg " Ixg (3.28)
Dax ... maximale Durchflussrate, h™!

Durch die Wahl der Durchflussrate mit D < Dy, werden stabile Werte fiir die Biomasse
grofer Null im FlieBgleichgewicht erreicht. Fiir D > Djuax kommt es zur trivialen Losung des
Auswaschens der Zellen. Die Raum-Zeit-Ausbeute fiir die kontinuierliche Prozessfiihrung

definiert sich im FlieBgleichgewichtszustand folgendermal3en:

RZA; =D - ¢ (3.29)
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Die Kopplung von Massenbilanz und Formalkinetik ldsst sich fiir den
FlieBgleichgewichtszustand bei der kontinuierlichen Kultivierung folgendermalien

tibersichtlich zusammenfassen, unter der Beriicksichtigung der Gleichungen 3.23, 3.10, 3.11
und 3.12.

Cs v
B — — m -
—cy Hmax Cs + KS S XS
= Csein — C .
0=D ( Sein s> + cx _ (L +mg+ qs,p> (3.30)
Cp Yxs /
n-Ypx +kp

In Abbildung 3.6 sind die Biotrockenmassekonzentration, die Substratkonzentration und
die Raum-Zeit-Ausbeute der Zellen fiir den FlieBgleichgewichtszustand {iber die auf die
maximale Wachstumsrate bezogene Durchflussrate schematisch dargestellt. Diese

Auftragungsform wird als xD-Diagramm bezeichnet.

Cy» Cor g L
RZA,, gL' h

0,6
-1
D Mmax » -

Abbildung 3.6 Schematische Darstellung des xD-Diagramms fiir die kontinuierliche Kultivierung
von Mikroorganismen unter Beriicksichtigung des Erhaltungsstoffwechsels. Dargestellt ist die
Biomassekonzentration (cx, durchgezogene Linie), Substratkonzentration (cs, gestrichelte Linie) und

die Raum-Zeit-Ausbeute der Zellen (RZAx, gepunktete Linie) iiber die Durchflussrate, normiert auf
die maximale Wachstumsrate.
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Die Biomassekonzentration steigt unter Beriicksichtigung der Substrataufnahme fiir den
Erhaltungsstoffwechsel mit steigender normierter Durchflussrate bis zu einem Maximum an.
Die Anndherung an die maximale Durchflussrate flihrt zur Reduktion der
Biomassekonzentration und dem Anstieg der Substratkonzentration. Die Raum-Zeit-
Ausbeute der Zellen erreicht ein Maximum bei der optimalen Durchflussrate Dopt, die nach

Gleichung 3.31 berechnet wird.

Ks

Dopt = Mmax " | 1 — KS+—CS,0 (3.31)

Dop ... optimale Durchflussrate, h™!

Kontinuierliche Prozesse konnen als Chemostat betrieben werden, bei dem durch die
Vorgabe einer konstanten Durchflussrate die Wachstumsrate der Zellen im Reaktor
eingestellt werden kann. Im Bereich zwischen der optimalen Durchflussrate und der
maximalen Durchflussrate ist die kontinuierliche Kultivierung sehr sensitiv. Kleine
Anderungen in der Durchflussrate fiihren zu Instabilititen des Chemostaten in Bezug auf die
Biomasse- und Substratkonzentration. Diese Storungen koénnen zum Auslenken des
FlieBgleichgewichtszustandes und eventuell zum Auswaschen der Zellen fithren. Der
Chemostat ist aus diesem Grund fiir die Einstellung eines FlieBgleichgewichtszustandes
nahe der maximalen Durchflussrate weniger geeignet, wird jedoch aufgrund des einfachen
apparativen Aufbaus hdufig verwendet. Eine Alternative ist die Prozessfiihrung iiber einen
Auxostaten, bei dem die Konzentration der Komponenten i im Reaktor die Regelgrofle ist
und tiber die Durchflussrate als veridnderbare Variable geregelt wird. Die Regelgro3e muss
dabei eindeutig mit der spezifischen Wachstumsrate korrelieren und messtechnisch einfach
on-line zugénglich sein, wie der pH (pH-Auxostat), die Gelostsauerstoftkonzentration (DO-
stat) oder die Zelldichte (Turbidostat) (Gostomski et al. 1994; Weuster-Botz 1999). Bei der
Betriebsweise des Turbidostaten wird die optische Dichte als MaB fiir die Zellkonzentration
verwendet, die iiber on-line Triibungsmessung zur Verfiigung steht. Dabei lassen sich stabile
FlieBgleichgewichtszustinde nahe der maximalen Durchflussrate einstellen. Wie in
Abbildung 3.6  ersichtlich, é&ndert sich im substratlimitierten Bereich die
Biomassekonzentration kaum, weshalb hierfiir der Turbidostat ungeeignet ist. Eine weitere
Alternative ist der Nutristat, bei dem die Konzentration des limitierenden Substrats als

RegelgroBe verwendet wird und damit die Stabilitit und Kontrollierbarkeit der
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kontinuierlichen Prozessfiihrung sichergestellt ist. Die Herausforderung stellt hierbei die on-

line Analyse des limitierenden Substrats dar (Agrawal und Lim 1984; Weuster-Botz 1999).

Die Produktbildung kann allgemein formalkinetisch in einen wachstumsassoziierten und
einen konstanten Teil aufgespalten werden, beschrieben in Gleichung 3.12. Durch die
Kopplung von Massenbilanz und Formalkinetik, dargestellt in Gleichung 3.30, l4sst sich die
Produktkonzentration im FlieBgleichgewichtszustand theoretisch berechnen. Unter der
Annahme eines konstanten Produktausbeutekoeffizientens Ypy ist die Produktkonzentration
iiber die Durchflussrate, normiert auf die maximale Wachstumsrate, in Abbildung 3.7

dargestellt.
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Abbildung 3.7 Schematische Darstellung der wachstumsassoziierten und konstanten
Produktbildung bei der kontinuierlichen Kultivierung von Mikroorganismen. Dargestellt ist die
wachstumsassoziierte Produktbildung (gepunktete Linie), die konstante Produktbildung (gestrichelte
Linie) und die Summe aus beiden (durchgezogene Linie) iiber die Durchflussrate, normiert auf die
maximale Wachstumsrate.

Eine konstante  Produktbildungsrate, unabhingig der Wachstumsrate der
Mikroorganismen, fiihrt zu einer abnehmenden Produktkonzentration bei steigender
Durchflussrate. Die Raum-Zeit-Ausbeute ist hierbei nur von der Biomassekonzentration
abhédngig und dementsprechend iiber einen gro3en Bereich der eingestellten Durchflussrate
konstant. Bei der wachstumsassoziierten Produktbildung zeigt sich der Anstieg der
Produktkonzentration mit steigender Durchflussrate. Die Summe zeigt den theoretischen

Verlauf der Produktkonzentration bei konstanter und wachstumsassoziierter Produktbildung
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mit den gewdhlten Werten fiir den Produktausbeutekoeffizienten Ypx und die konstante

Produktbildungsrate kp.

Die in Gleichung 3.25 beschriebene mittlere hydraulische Verweilzeit beschreibt die
Verweilzeit eines einzelnen Volumenelements nur im idealen Rohrreaktor ohne
Riickvermischung korrekt. Die effektiven Verweilzeiten im kontinuierlich betriebenen
Riihrkesselreaktor sind iiber ein Spektrum von Verweilzeiten verteilt, das mit Hilfe der
Verweilzeitsummenkurve F(z) in Gleichung 3.32 beschrieben wird. Die Summenkurve der

Verweilzeit F(2) ist die Aufenthaltswahrscheinlichkeit im Reaktor in Abhéngigkeit der Zeit.

1

T= f t dF(t) (3.32)

0

Fa ... Verweilzeitsummenkurve, -

Die hydraulische Voraussetzung, bis sich in einem kontinuierlich betriebenen idealen
Riihrkesselreaktor ein FlieBgleichgewichtszustand theoretisch einstellt, kann iiber die
Anwendung einer Sprungfunktion und die Verweilzeitsummenkurve betrachtet werden. Bei
der Sprungfunktion wird am Eingang des zu untersuchenden Reaktors die Konzentration der
Komponente i sprunghaft bei t=0 gewechselt. Die Antwort wird am Reaktorausgang
gemessen. Die Sprungfunktion und die Verweilzeitsummenkurve sind in Abbildung 3.8 fiir

den kontinuierlich betriebenen, idealen Riihrkesselreaktor dargestellt.
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Abbildung 3.8 Verweilzeitsummenkurve fiir den idealen Riihrkesselreaktor. Links: Sprungfunktion
der Konzentration einer Komponente im Zulauf. Rechts: Verweilzeitsummenkurve F(t) der gleichen
Komponente bei kontinuierlicher Betriebsweise tiber der auf die Verweilzeit normierten Zeit. Die
gestrichelte Linie zeigt den Austausch von 99 % des Mediums nach 4,6 Verweilzeiten.
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Mathematisch lésst sich das Verhalten der Konzentration der Komponente i am Ausgang

mit der Verweilzeitsummenkurve beschreiben.

Ciaus = F(8) " Ciein (3.33)

Fir den kontinuierlich betriebenen, idealen Riihrkesselreaktor ldsst sich die

Verwellzeitsummenkurve aus der Massenbilanz im nicht stationidren Betrieb berechnen.

dCl' 1

E = ; (Ci,ein - Ci,aus) +7; (3.34)

rioo... Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i im Reaktor, g L™! h'!

Unter der Annahme, dass die Komponente i, die als Markierungssubstanz eingesetzt wird,
chemisch inert ist, kann der Reaktionsterm vernachlédssigt werden. Nach Ldsen der

inhomogenen Differentialgleichung erster Ordnung ergibt sich folgende Beziehung:

Ci,aus

t
=l-eT=F() (3.35)

Ci,ein

Der vollstindige Austausch des Reaktorvolumens entspricht der hydraulischen
Voraussetzung fiir das Einstellen eines FlieBgleichgewichtszustandes. Dies wird lediglich
theoretisch bei F(¢z) =1 erreicht, weshalb in der Praxis als Kriterium F(?) > 0,99
angenommen wird, das nach 4,6 Verweilzeiten erfiillt ist. Daher werden kontinuierliche
Prozesse mindestens 5 Verweilzeiten betrieben, bis von einem vollstindigen

FlieBgleichgewicht ausgegangen werden kann (Baerns 2012).

3.3.3  Rheologisches Verhalten von Biosuspensionen

In vielen Bioprozesse ist ein Anstieg der dynamischen Viskositdt {iber die Zeit zu
verzeichnen. Dies kann im Anstieg der Biomassekonzentration, der Anderung der
Morphologie der Zellen, der extrazelluliren Produktion von Polysacchariden (Xanthan,
Pullulan) oder in der Zelllyse und Freisetzung von intrazelluliren Makromolekiilen wie
DNA begriindet liegen. Der Anstieg der Viskositdt verdndert die Hydrodynamik, den
Massentransfer zwischen Gas- und Fliissigphase und den Warmetransport im Reaktor. Im

Gegensatz zu Riihrkesselreaktoren im Labormalstab, in denen von anndhernd idealen
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Bedingungen beziiglich der Durchmischung ausgegangen werden kann, fiithren nicht
newtonsche Fluide in groBen Bioreaktoren zu inhomogener Durchmischung und zur
Ausbildung von Gradienten. Dies stellt vor allem fiir die Ubertragung von Bioprozessen in
industrielle MaBstibe eine nicht zu vernachlidssigende Schwierigkeit dar (McNeil und

Harvey 1993; Newton et al. 2016).

Die Viskositit einer Fliissigkeit, bzw. die innere Reibung, kann durch zwei planparallele
Platten mit gleicher Fliche 4 und dem Abstand y, zwischen denen sich eine Fliissigkeit
befindet, beschrieben und definiert werden. Die obere Platte bewegt sich mit konstanter
Geschwindigkeit v gegen die unter Platte und diese Bewegung flihrt zu einem linearen
Geschwindigkeitsprofil, aufgrund der inneren Krifte (Reibung) der Fliissigkeitsschichten

zueinander. Diese Modellvorstellung ist in Abbildung 3.9 schematisch dargestellt.

Ay

V)

Abbildung 3.9 Schematische Darstellung der Scherbeanspruchung einer Fliissigkeit zwischen zwei
planparallelen Platten.

Unter der Voraussetzung, dass die Fliissigkeit an der Wand haftet und Randeffekte
vernachldssigbar sind, ergibt sich nahe der oberen Platte eine Geschwindigkeit gleich v, und
nahe der unteren Platte gleich null, bei laminarer Stromung. Die zur Verschiebung der
Platten notwendige Kraft F pro Flicheneinheit z(y) (Schubspannung) ist proportional zur
Geschwindigkeitsdnderung senkrecht der Verschiebungsrichtung. Der Proportionalitéts-

faktor wird als dynamische Viskositét # bezeichnet (Tipler und Gerlich 2004).

_F dv
T(")_Z_"'E_"'V (3.36)
(y) ... Schubspannung, Pa
n o .. dynamische Viskositét, Pa s

Yoo Scherrate, s™!
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Gilt fiir ein Fluid die Beziehung, dass der Quotient aus Schubspannung und Scherrate
konstant ist, liegt ein newtonsches Fluid beziehungsweise FlieBverhalten vor. Die Viskositét
kann dabei als Stoffkonstante angesehen werden, die hauptsidchlich von der Temperatur
abhingig ist. Fluide, bei denen sich die Viskositit mit zunehmender Scherrate dndert, werden
als nicht newtonsche Fluide bezeichnet, dargestellt in Abbildung 3.10. Dilatante Fluide, wie
beispielsweise Stirkelosungen, zeigen einen Anstieg in der Viskositdt mit steigender
Scherrate, wihrend bei strukturviskosen Fluiden die Viskositdt mit steigender Scherrate

sinkt. Biosuspensionen zeichnen sich oftmals durch ein strukturviskoses FlieBverhalten aus.
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Abbildung 3.10 Schematische Darstellung des FlieBverhaltens verschiedener Fluide. Dargestellt
sind das newtonsche (durchgezogene Linie), das strukturviskose (gepunktete Linie) und das dilatante
Verhalten (gestrichelte Linie) der dynamischen Viskositét liber die Scherrate von verschiedenen
Fluiden.

Das rheologische Verhalten von Fluiden ldsst sich mit dem modifizierten Carreau-Ansatz

in Gleichung 3.37 beschreiben (Henzler 2007).

No — Neo
n= *+ Moo
1/(1-m) . 2
jl n (y - 770) (3.37)
n ... dynamische Viskositit fiiry — 0, Pa s
o ... dynamische Viskositit fiir y — oo, Pa s

m ... FlieBindex, -

K .. Konsistenzindex, Pa s™
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Unter Vernachlédssigung der in der Praxis nicht relevanten und messtechnisch schwer

darstellbaren Randbereiche vereinfacht sich der Carreau-Ansatz zu folgender Gleichung:

n=K -yt (3.38)

Die in Gleichung 3.38 beschriebene mathematische Beziehung wird als Ostwald-de-
Waele Gesetz bezeichnet. Fiir strukturviskose Fluide ergibt sich ein FlieBindex kleiner als
eins, wohingegen fiir dilatante Fluide der FlieBindex gréBer als eins ist. Das newtonsche
Fluid wird bei einem FlieBindex von eins erreicht, bei dem die dynamische Viskositit
unabhingig von der Scherrate ist. Fluide kdnnen weiterhin noch ein zeitliches und

elastisches Verhalten aufweisen, die in dieser Arbeit jedoch nicht betrachtet werden.

Berechnung der effektiven Scherrate

Die zur Festlegung des Stromungszustandes und Leistungscharakteristik wichtige
Reynolds-Zahl kann in nicht-newtonschen Fluiden aufgrund der Anderung der Viskositit in
Abhingigkeit der Beanspruchung oder Zeit nicht direkt bestimmt werden (Kraume 2005).
Bei der Verwendung von strukturviskosen Fluiden muss entsprechend der Beanspruchung
eine reprasentative, integrale Scherrate zugeordnet werden und iiber die FlieBfunktion nach

Gleichung 3.38 eine effektive Viskositit.

Die Berechnung der effektiven Scherrate beziehungsweise Schergeschwindigkeit yes
erfolgt meist iiber empirische Korrelationen, die sich teilweise stark unterscheiden und fiir
verschiedene Stromungsregime oder Riihrer erstellt wurden. Im Folgenden sollen

ausgewdhlte Verfahren dargestellt werden.
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Das bekannteste Verfahren wurde bereits 1957 von Metzner/Otto vorgestellt (Metzner und

Otto 1957).

Yerr = kmo ' 1 (3.39)
kvo ... Metzner/Otto Konstante, -
nooo... Riihrerdrehzahl, min™!

Dieses Verfahren ist definitionsgemél auf den laminaren Stromungsbereich beschrinkt,
ermdglicht aber auch im Ubergangsbereich gute Niherungen. Trotz der Einschrinkung auf
den laminaren Stromungsbereich, wird diese Methode in vielen Arbeiten fiir
unterschiedliche Riihrer eingesetzt. Es wurden Metzner/Otto Konstanten fiir wandferne
Riihrer im Bereich von 10-13 bestimmt (Kraume 2005) und Ducla et al. (1983) gibt fiir
Scheibenblattriihrer eine Metzner/Otto Konstante von 11,5 an. Dennoch konnte gezeigt
werden, dass diese Methode die effektive Schergeschwindigkeit im turbulenten
Stromungszustand stark unterschétzt (Campesi et al. 2009; Henzler 2007; Kelly und Gigas
2003; Sanchez Pérez et al. 2006).

Mit Hilfe eines Computational Fluid Dynamics (CFD) Modells konnten von Kelly und
Gigas (2003) empirische Gleichungen fiir strukturviskose Fluide bestétigt werden, bei dem
neben der Riihrerdrehzahl ebenso der FlieBindex die Scherrate beeinflusst. Diese
Gleichungen wurden fiir vorwiegend axial fordernde Riihrer im Ubergangsbereich zwischen
laminarer und turbulenter Stromung erstellt. Dadurch konnte gezeigt werden, dass die
Metzner/Otto Gleichung die effektive Schergeschwindigkeit im Ubergangsbereich zwischen

laminar und turbulenter Strémung unterschitzt.
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Die von Sanchez Pérez et al. (2006) beschriebene Gleichung 3.40 ist fiir 6-Blatt-
Scheibenrithrern in Riihrkesselreaktoren mit der geometrischen Beziehung von
Reaktordurchmesser  gleich ~ Fiillhohe  abgeleitet. ~ Weiterhin  entspricht  der
Reaktordurchmesser dem dreifachen Wert des Riihrerdurchmessers. Diese Beziehung gilt
zudem fiir turbulente Stromungen, und unter Beriicksichtigung des Konsistenzindex und des

Flieindexes, auch fiir strukturviskose Fluide.

1
4 . Ne . p . dz m i
Yerr = W - (n)T+m (3.40)
Ne ... Newtonzahl Ne = f(Re, Fr), -

Dichte des Fluids, kg m™
Durchmesser Riihrer, m
Konsistenzindex, Pa s™

FlieBindex, -

SR ST

Der als Leistungskonzept bezeichnete Ansatz nach Henzler und Kauling stellt dabei nicht
ausschlieBlich eine Beziehung zwischen Scherrate und Riihrerdrehzahl dar, sondern bezieht

die mittlere Energiedissipation mit ein, dargestellt in Gleichung 3.41 (Kraume 2005).

1

EP\(m+1)
—(g2.5E
Verr = (42=7) (3.41)
¢ ...  mittlere Energiedissipation, m* s

A4 .. riihrerspezifische Konstante, -
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4 Material und Methoden

Die in dieser Arbeit verwendeten Materialien und Methoden werden im Folgenden
dargestellt. Dabei sind standardmifBig verwendete Materialien und Lésungen im Anhang
aufgefiihrt. Dazu gehoren die verwendeten Gerédte und Verbrauchsmaterialien, Chemikalien
und selbst hergestellte Puffer und Losungen. AuBerdem sind im Anhang weitere

Informationen und Sicherheitsma3nahmen zum Arbeiten mit Bakteriophagen beschrieben.

4.1 Medien

4.1.1  Lysogeny broth Medium

Im Folgenden wird das fiir die Vorkultur und zur Stammbhaltung von Escherichia coli
(E. coli) XL1-blue MRF’ verwendete Lysogeny broth (LB) Medium beschrieben. In Tabelle

4.1 ist die Zusammensetzung aufgelistet.

Tabelle 4.1 Zusammensetzung des Lysogeny broth Mediums

Chemikalie Summenformel Endkonzentration, g L!
Pepton aus Casein 10

Hefeextrakt 5

Natriumchlorid NaCl 5

Die Komponenten fiir das LB Medium wurden in vollentsalztem Wasser (VE-Wasser)

gelost und mit 10 M Kaliumhydroxid auf einen pH von 7,0 eingestellt. Das Medium wurde
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20 Minuten bei 121 °C autoklaviert und anschliefend bei Raumtemperatur gelagert. Fiir die
Herstellung von LB-Agar Platten wurde dem Medium vor dem Autoklavieren 20 g L™! Agar
zugefiigt. Die sterile Zugabe von 0,1 % (v/v) Antibiotikum (Kanamycin, Carbencillin,
Stammlosung siehe Tabelle A.1) erfolgte bei 50 °C unter der Sicherheitswerkbank. Nach
homogener Durchmischung wurden jeweils 25 mL in Petrischalen iiberfiihrt und unter der
Sicherheitswerkbank 20 Minuten ausgehirtet. Anschlieend wurden die LB-Agar Platten bis

zu ihrer Verwendung bei 4 °C gelagert.

4.1.2 M9 Mineralmedium

Bei der Verwendung des E. coli Stammes JM 109 wird von der Deutschen Sammlung von
Mikroorganismen und Zellkulturen (DSMZ) das chemisch definierte M9 Mineralmedium
empfohlen. Die Zusammensetzung ist in Tabelle 4.2 aufgelistet. Dabei wurde die
Komponente Prolin anders als empfohlen nicht zugegeben, um den Selektionsdruck fiir das

F-Plasmid zu erhalten.

Tabelle 4.2 Zusammensetzung des M9 Mineralmediums

Chemikalie Summenformel Endkonzentration, g L™!
Dinatriumhydrogenphosphat Na,HPO, 6,0
Kaliumdihydrogenphosphat KH,PO4 3,0
Ammoniumchlorid NH4Cl 1,0
Natriumchlorid NaCl 0,5

Zusitze als sterile Stammlosungen nach dem Autoklavieren zugegeben

Magnesiumsulfat Heptahydrat (250 g L")  MgSOs 7 H.O 0,25
Calciumchlorid (0,1 M) CaCl, 7 H,O 0,015
Thiamin-HCI (1 M) Ci2H7CIN4OS HCl 0,38

Glucose (500 g L) CeH1206 H,O 5
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Zur einfacheren Handhabung wurde eine Mineralienstammldsung in 10x Konzentration
hergestellt, mit 10 M Natronlauge auf einen pH von 7,4 eingestellt und separat autoklaviert
(121 °C, 20 min). Zur Herstellung des M9 Mediums fiir die Vorkultur wurden die
Stammlosungen auf die in Tabelle 4.2 beschriebenen Endkonzentrationen hinzugefiigt und

mit sterilem VE-Wasser aufgefiillt.

Zur Herstellung von M9-Agar Platten wurden der Mineralienlosung 20 g L' Agar
zugefiigt und bei 121 °C fiir 20 Minuten autoklaviert. Nach aseptischem Zufiligen der
restlichen Bestandteile und bei Bedarf Zugabe von Antibiotikum (Kanamycin, Carbencillin,
Stammlosung siehe Tabelle A.1) bei 50 °C, wurden jeweils 25 mL in Petrischalen zum

Aushérten iiberfiihrt. Die Lagerung der M9-Agar Platten erfolgte anschlieend bei 4 °C.

4.1.3  Riesenberg Mineralmedium

Die Zusammensetzung des fiir Hochzelldichtekultivierungen entwickelten, definierten
Mineralmediums nach Riesenberg et al. (1991) ist in Tabelle 4.3 aufgelistet. Zur einfacheren
Handhabung wurde wiederum eine Stammldsung der Spurenelemente in 50x Konzentration
erstellt. Dabei wurden die unter Spurenelemente in Tabelle 4.3 aufgelisteten Komponenten
in dieser Reihenfolge in VE-Wasser unter Riihren bei einer Temperatur von 60 °C gelost.
Anschliefend wurde die Spurenelementldsung fiir 20 Minuten bei 121 °C autoklaviert und
bei Raumtemperatur dunkel gelagert. Die Herstellung der weiteren Stammldsungen ist in
Tabelle A.1 aufgelistet. Der pH der Mineralienlosung wurde vor dem Autoklavieren mit

10 M Kaliumhydroxid auf 6,7 eingestellt.
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Tabelle 4.3 Zusammensetzung des Mineralmediums nach Riesenberg (pH 6,7)

Chemikalie Summenformel Endkonzentration, g L!
Kaliumdihydrogenphosphat KH,PO, 13,3
Diammoniumhydrogenphosphat (NH4):HPO4 4

Citronensdure CcHsO4 1,7

Zusitze als sterile Stammlosungen nach dem Autoklavieren zugegeben

Magnesiumsulfat Heptahydrat (250 g L") MgSO4 7 H,O 1,2
Glucose (500 g L) CsH 1206 H,O variabel
Thiamin-HCI (1 M) Ci2H17CIN4OS HCI 0,38

Spurenelemente (als 50x Stammldsung verwenden)

Cobalt(Il)chlorid-Hexahydrat CoCl, 6 H,O 0,0025
Mangan(II)chlorid-Tetrahydrat MnCl; 4 H,O 0,015
Kupfer(IT)chlorid-Dihydrat CuCl; 2 H,O 0,0015
Borsédure H;BO; 0,003
Dinatriummolybdat-Dihydrat Na;MoO; 2 H,O 0,0025
Ethylendiamintetraacetat CioH16N20s 0,0084
Zinkacetat-Dihydrat ZnC4HeO4 2 H,0O 0,008
Eisen(IIl)citrat FeCsHs507 0,06

4.1.4  Zulaufmedium fiir die Hochzelldichtekultivierung

Fiir das Zulaufverfahren zur Hochzelldichtekultivierung mit E. coli wurde das in Tabelle

4.4 aufgelistete Zulaufmedium verwendet.
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Tabelle 4.4 Zusammensetzung des Zulaufmediums fiir die Hochzelldichtekultivierung

Chemikalie Summenformel Endkonzentration, g L!

Glucose C6H1206 750

Zusitze als sterile Stammldsungen nach dem Autoklavieren zugegeben

Magnesiumsulfat Heptahydrat (250 g L")  MgSO4 7*H,O 20

Diammoniumsulfat (370 g L) (NH4)2S04 18,5

Zur Herstellung des Zulaufmediums wurden 825,7 g D-Glucose-Monohydrat in 200 mL
VE-Wasser flir 20 Minuten bei 121 °C dampfsterilisiert. Unter der Sicherheitswerkbank
wurden die zusitzlichen Komponenten Magnesiumsulfat-Heptahydrat (250 g L'') und
Diammoniumsulfat (370 g L™!) aseptisch hinzugefiigt und unter Riihren homogenisiert. Das
Zulaufmedium wurde bis zur Verwendung fiir die Zulaufphase der Hochzelldichte-

kultivierung bei Raumtemperatur gelagert.

4.2 Mikroorganismen und molekularbiologische Arbeiten

4.2.1 Mikroorganismen, Phagemid und Helferphage

Fiir die Arbeiten mit Bakteriophagen wurden zwei E. coli Stimme ausgewdhlt, die beide
das Fertilitdtsplasmid (F-Plasmid) tragen, wodurch die Bildung eines F-Pilus ermoglicht
wird. F-Plasmid tragende Stdmme fungieren beim horizontalen Gentransfer der Konjugation
als Spender. Der F-Pilus ist essentiell fiir die Infektion der Wirtszellen, da die
Bakteriophagen zunéchst an den Pilus adsorbieren, bevor die Einzelstrang DNA (ssDNA) in
das Cytoplasma injiziert wird. Die Stdimme und der Genotyp sind in Tabelle 4.5 beschrieben.
Beide Stamme konnen fiir Klonierungsexperimente eingesetzt werden, da sie durch
verschiedene Mutationen den Verdau von fremder DNA oder eine ungewiinschte
Rekombination verhindern. Dabei sind vor allem die Mutation der nicht spezifischen
Endonuclease I (endA1) und einer Rekombinase (recAl) nennenswert. Aus diesen Griinden
sind sie ebenfalls fiir die Arbeiten mit Bakteriophagen M13 geeignet. Beide haben eine
Deletion in der Thiaminsynthese (thi-1), daher wurde fiir die Kultivierung in definiertem

Medium Thiamin zugesetzt.
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Tabelle 4.5 Verwendete Mikroorganismen

Stamm Genotyp

A(mcrA)183 A(mcrCB-hsdSMR-mrr)173 endAl supE44 thi-1

E. coli XL.1-blue MRF recAl gyrA96 relAl lac [F proAB lacl"ZAM15 Tn5 (Kan')

recAl endAl gyr96A thi-1 hsdR17 supE44 relAl A A(lac-

E. coli IM 109 proAB) (F' traD36 proAB lagl'Z AM15)

Der E. coli Stamm XL1-blue codiert Gene fiir eine Kanamycinresistenz auf dem F-
Plasmid. Aus diesem Grund wurde bei der Kultivierung von E. coli XL1-blue der
Selektionsdruck mittels Kanamycin bendtigt, um den Verlust des F-Plasmids zu verhindern.
Der E. coli Stamm JM 109 weist eine chromosomale Deletion (A(lac-proAB)) auf, wodurch
der Stamm auxotroph beziiglich Prolin ist. Diese Auxotrophie wird durch das F-Plasmid
kompensiert. Zur Aufrechthaltung eines Selektionsdrucks, der den Verlust des F-Plasmids

verhindert, ist die Kultivierung in definierten Mineralmedien notwendig.

Fiir die Stammhaltung wurde zunichst ein Einzelkolonieausstrich auf den jeweiligen
Agarplatten (JM 109, M9-Agar; XL1-blue, LB-Agar Kan") durchgefiihrt. Eine Kolonie
wurde gepickt, anschliefend in 5 mL des jeweiligen Mediums in sterilen Vorkulturrdhrchen
tiberfiihrt und fiir 12-16 Stunden bei 37 °C und 150 rpm inkubiert. Aus dieser Vorkultur
wurde 1 mL in 20 mL LB-Medium (Tabelle 4.1) in einem 250 mL Schiittelkolben iiberfiihrt
und bis zu einer optischen Dichte von 0,6-0,8 bei einer Wellenldnge von 600 nm in einem
Schiittelinkubator ohne Selektionsdruck kultiviert (37 °C, 250 rpm). Die Zellsuspension
wurde anschlieBend im Verhéltnis 4:1 mit 60 % (w/v) Glycerin (Endkonzentration 15 %)
gemischt und in 1 mL Reaktionsgefdflen in fliissigem Stickstoff eingefroren. Die Lagerung

erfolgte bei -80 °C.

Zur Produktion von artifizieller ssDNA wurde vom Projektpartner des Lehrstuhls fiir
Biomolekulare  Nanotechnologie der Technischen Universitdit Miinchen das
Phagemid pBSG74 zur Verfiigung gestellt, das auf dem kommerziell erhdltlichen Vektor
pBlueScript II (SK+) (Stratagene, San Diego, USA) basiert. Die intergene Region ist dem
filamentosen Bakteriophagen f1 entnommen und MI3KO07 stellt einen geeigneten
Helferphagen fiir die extrazellulire ssDNA Produktion des Phagemids dar (Short et al.
1988). Das Phagemid pBSG74 (6813 bp) trigt lediglich ein Resistenzgen gegen
Carbenicillin, den intergenen Bereich und artifizielle DNA. Diese artifizielle DNA enthélt

weiterhin zinkabhingige, selbstschneidende DNAzyme, die die Hydrolyse der produzierten
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ssDNA ermdglicht. Der Helferphage M13K07 wurde kommerziell als Phagenstammldsung
erworben (New England Biolabs®, Ipswich, USA) und identisch zum MI13mpl8

Bakteriophagen vermehrt.

4.2.2  Molekularbiologische Arbeiten
Herstellung chemisch-kompetenter E. coli Zellen

Die fiir die Transformation benétigten chemisch-kompetenten E. coli Zellen wurden fiir
beide Stimme folgendermafBen hergestellt. Es wurde eine 5 mL Vorkultur mit einer
einzelnen Kolonie im entsprechenden Medium (JM 109, M9 Medium; XLI-blue, LB-
Medium) mit Selektionsdruck angeimpft und fiir 12-16 Stunden bei 37 °C und 150 rpm
inkubiert. 50 mL LB-Medium ohne Zugabe von Antibiotikum wurden mit 2 % (v/v) der
Ubernachtkultur inokuliert und bei 37 °C und 250 rpm bis zum Erreichen einer optischen
Dichte von 0,3-0,6 in einem Schiittelkolben ohne Schikanen (500 mL) kultiviert. Die
folgenden Schritte wurden auf Eis durchgefiihrt. Die Zellen wurden fiir 10 Minuten bei
3.260 rcf und 4 °C zentrifugiert und der Uberstand verworfen. AnschlieBend wurden die
Zellen in 10 mL CaCl, (0,1 M, 4 °C, steril) resuspendiert und fiir 30 Minuten auf Eis
inkubiert. Nach einem weiteren Zentrifugationsschritt (10 min, 3.260 rcf, 4 °C) wurde der
Uberstand entfernt und die Zellen in 5 mL 0,1 M CaCl, mit 20 % (w/v) Glycerin (4 °C,
steril) resuspendiert. Die resuspendierten Zellen wurden aliquotiert (90 pL) und in fliissigem

Stickstoff eingefroren. Die Lagerung erfolgte bei -80 °C.

Transformation

Die genomische ssDNA der Bakteriophagen M13mp18 und der Langenvarianten mit 7560
und 8064 Basen (Douglas et al. 2009) wurde von den Kooperationspartnern des Lehrstuhls
fiir Biomolekulare Nanotechnologie der Technischen Universitdt Miinchen in einer
Konzentration von 100 nM zur Verfiigung gestellt. Die Lagerung der ssDNA erfolgte bei -
20 °C. Zur Herstellung von Bakteriophagen wurden chemisch-kompetente E. coli XL1-blue
Zellen mit der ssDNA transformiert, wodurch der Phagenzyklus intrazelluldr beginnt und
neue Bakteriophagen gebildet werden. Dafiir wurden chemisch-kompetente Zellen auf Eis
aufgetaut und 1 pL. der ssDNA (100 nM) hinzu pipettiert. Nach einer 30 miniitigen
Inkubation auf Eis erfolgte ein Hitzeschock fiir 30 Sekunden bei 42 °C und anschlieBender
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Inkubation fiir 5 Minuten auf Eis. Nach Zugabe von 300 uL LB-Medium ohne
Selektionsdruck wurden die Zellen fiir 30 Minuten bei 37 °C und 150 rpm inkubiert. Der
Ansatz wurde in sterilem LB-Medium um die Faktoren 1, 5 und 10 verdiinnt und es wurden
jeweils 200 pL der Verdiinnungen auf den LB-Agar Platten mit Kanamycin ausgestrichen.
Nach der Inkubation fiir 24-48 Stunden bei 37 °C waren einzelne Plaques im Bakterienrasen

zu erkennen.

Zur Transformation der E. coli JM 109 Zellen mit dem auf dem pBluescript II Vektor
basierenden Phagemid pBSG74, das am Lehrstuhl fiir Biomolekulare Nanotechnologie der
Technischen Universitdt Miinchen erstellt wurde, wurde folgendes Protokoll verwendet. Es
wurde 1 pL Phagemid DNA (100 ng pL") zu 90 pL chemisch-kompetenten E. coli M 109
Zellen gegeben und fiir 30 Minuten auf Eis inkubiert. Der anschlieBende Hitzeschock
erfolgte bei 42 °C fiir 60 Sekunden. Nach 2 Minuten auf Eis wurden 500 pL. LB-Medium
ohne Antibiotikum hinzu gegeben und die Zellen wurden fiir 60 Minuten bei 300 rpm
inkubiert. Nach der Zentrifugation fiir 3 Minuten (1700 rcf, 20 °C) wurden 300 uL des
Uberstands verworfen. Die Zellen wurden in dem verbleibenden Uberstand resuspendiert
und 200 pL wurden auf LB-Agar Platten mit Carbenicillin ausgestrichen. Nach 24 Stunden

Inkubation bei 37 °C waren transformierte Zellen als Kolonien erkennbar.

4.3 Verwendete Reaktorsysteme

4.3.1 Riihrkesselreaktor im Litermafistab

Die Verwendung eines Riihrkesselreaktors zur Hochzelldichtekultivierung von E. coli
erfiillt die Aufgaben Homogenisieren, Supendieren und Dispergieren. Nach Rutherford et
al. (1996) beeinflusst die Positionierung der Scheibenblattrithrer die Ausbildung eines
parallelen Stromungsbildes, bei dem die einzelnen Scheibenblattriihrer unabhéngig
voneinander das charakteristische, radiale Stromungsbild ausbilden. Um diesen Zustand zu
erreichen, miissen folgende geometrische Abstinde und Voraussetzungen im

Riihrkesselreaktor eingehalten werden:
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h, >0,2D (4.1)
h, > 0,385 D (4.2)
hs < 0,415 D (4.3)

H=D (4.4)

In Abbildung 4.1 ist der verwendete Riihrkesselreaktor schematisch abgebildet. Hier sind
die in den Gleichungen 4.1-4.4 verwendeten geometrischen Groflen eingezeichnet. Als
minimales Startvolumen fiir einen Kultivierungsprozess wurden 1,6 L, bzw. eine Fiillhohe
(H) von 131 mm gewéhlt. Dadurch wurde das, in Gleichung 4.4 verlangte, Hohe zu
Durchmesserverhéltnis von 1 anndhernd erreicht. Mit der dargestellten Positionierung der
Scheibenblattriihrer lassen sich auch alle Anforderungen unter Gleichung 4.1-4.3 erfiillen.
Der Abstand hz wurde dabei moglichst klein gewidhlt, um im spéteren Zulaufprozess bei
Erhohung des Reaktionsvolumens die Durchmischung im oberen Bereich des Reaktors zu

gewdhrleisten.

Fir die Kultivierungen im LitermaB3stab wurde der in-situ sterilisierbare
Kleinlaborfermenter (KLF 3.6, W30522, 2013) der Firma Bioengineering AG (Wald,
Schweiz) verwendet. Der Riihrkesselreaktor verfiigt iiber ein maximales Arbeitsvolumen
von 2,5 L, bei einem Nominalvolumen von 3,6 L und einem maximalen Systemdruck von
2,5 bar. Der zylindrische Glaskorper wird von zwei planaren Edelstahlplatten als Boden und
Deckel iiber O-Ring Dichtungen abgeschlossen. Die Riihrwelle des Riihrkesselreaktors ist
von unten iiber zwei Gleitringdichtungen als Sterilbarriere eingefiigt, an der zwei 6-Blatt-
Scheibenriihrer angebracht sind. Die geometrischen Abmessungen der verwendeten
Scheibenblattrithrer und die Positionierung im Riihrkesselreaktor sind ebenfalls in
Abbildung 4.1 dargestellt. Die Riihrwelle wird von einem unter dem Riihrkesselreaktor

montierten Elektromotor (250 W) stufenlos angetrieben.
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_ Komponente Abmessung, mm
D 125
d 48
= Ih """ t H 131
(K - -k h 12
h, H hl 50
h2 66
h3 15

D

Abbildung 4.1 Schematische Abbildung des Riihrkesselreaktors und Positionierung der
Scheibenblattriihrer.

Der Riihrkesselreaktor wurde grundsédtzlich mit 4 senkrechten Stromungsbrechern als
Bewehrung betrieben, damit ein turbulentes Stromungsbild erreicht wird. An den
Stromungsbrechern war das Begasungsrohr befestigt, welches unterhalb der Riihrblétter als
Begasungsring die Gasphase in die Fliissigphase eintrug. Die Prozessluft wurde mit einem
Vordruck von 2,5 bar iiber einen Keramikfilter geleitet und iiber das ringformige
Begasungsrohr in Bodenndhe in die Fliissigphase dispergiert. Der Volumenstrom wurde
dabei manuell liber einen Schwebekorper-Durchflussmesser eingestellt. Die Abluft wurde
zunédchst iiber einen im Deckel eingebauten Abluftkondensator und einen weiteren
Keramikfilter geleitet. Da in der Abluft theoretisch Phagenpartikel als Aerosole enthalten
sein konnen, wurde diese abschlieBend durch eine Waschflasche befiillt mit 0,02 % (v/v)
Formaldehyd, das in dem Flachendesinfektionsmittel Pursept FD enthalten ist, geleitet und
von der Sonderabluft abgezogen. Uber die Edelstahl Bodenplatte sind der Heizstab (800 W),
der Kiihlstab, das Erntesystem und der Temperaturfiihler (pt100) eingebracht. Uber den
Reaktordeckel konnen die Sonden fiir die on-line Messung des pH und die amperometrische
pO2-Sonde zur Messung der Gelostsauerstoffkonzentration eingebaut werden. Weiterhin

wurde eine Antischaum Sonde in den Kopfraum des Riihrkesselreaktors eingebaut, um die
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Zugabe von Antischaum zu regeln. Zur Kontrolle des Systemdrucks wurde ein Manometer
iiber dem Deckel angebracht und ein mechanisches Sicherheitsventil, das sich bei der
Uberschreitung eines Systemdrucks von 2,5 bar &ffnet. In den Deckel konnten zudem iiber
Septen aseptische Zufithrungen von Siure, Base, Antischaum, Zulaufmedium und
zusitzlichen Medienkomponenten eingebaut werden. Uber ein weiteres Septum konnten
nach der Sterilisation temperatursensitive Medienkomponenten, das Inokulum und die
Bakteriophagen aseptisch iiber Spritzen und Kaniilen zugegeben werden. Zur Probenahme
wurde das am Lehrstuhl entwickelte Probenahmesystem (Schnellprobenahmesystem ohne
Totvolumen, Prototyp, Patent DE 102005049226, 2 mag AG) verwendet, das ebenfalls iiber
den Reaktordeckel eingebaut wurde. Die Verwendung dieses Systems ermdglichte die
Probenahme ohne Totvolumen in sterile Milliliterreaktionsgefifie (Vacutainer). Uber
3 Peristaltikpumpen konnten die Titrationsmittel Sdure, Base und der Antischaum nach
Bedarf bei konstanter Drehzahl zugegeben werden. Eine weitere Peristaltikpumpe mit

variabler Drehzahl wurde fiir die Dosierung des Zulaufmediums verwendet.

Mit dem Programm BioScada der Firma Bioengineering konnte der Reaktor iiber die
Steuereinheit betriecben werden. Die Software ermoglichte die Kontrolle der
Prozessparameter Riihrerdrehzahl, Temperatur, Sauerstoffsittigung, pH, Zuluft und
Antischaumdosierung. Dabei wurde der pH iiber das Ansteuern der Sdure- und Basepumpe
geregelt. Die Gelostsauerstoffkonzentration wurde wéhrend der Kultivierung tiber eine pO»-
Kaskade geregelt, bei der in Abhédngigkeit der gewihlten PID-Parameter und der
Auslenkung um den Sollwert ein Regelausgang ermittelt wurde, der die Riihrerdrehzahl
steuerte. In der pO»-Kaskade war iiber den Regelausgang ein individuell definierbares Profil
der Riihrerdrehzahl hinterlegt. Der exponentielle Zulauf wurde als Profil fiir die
Peristaltikpumpe mit variabler Drehzahl hinterlegt. Neben der Kontrolle der
Prozessparameter wurden ebenso die gemessenen Daten und Bearbeitungsprotokolle

aufgezeichnet.

Zur Dampfsterilisation wurde das in Tabelle 4.3 beschriebe Minimalmedium nach
Riesenberg verwendet, wobei lediglich die Mineralienlosung im Riihrkesselreaktor
autoklaviert wurde. Vor dem Autoklavieren wurde eine Zweipunktkalibrierung der pH-
Elektrode mit Pufferlosungen bei pH 4 und pH 7 bei Raumtemperatur durchgefiihrt.
Weiterhin wurde bei jeder zweiten Kultivierung oder nach ldngeren Standzeiten von tiber 2
Wochen die Elektrolytlosung der amperometrischen Geldstsauerstoffsonde gewechselt und

der Membrankorb optisch tiberpriift. Nach dem Einbau aller fiir die Kultivierung nétigen
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Komponenten und dem Einfiillen der Mineralienlosung wurde das Temperaturprofil zur
Sterilisation fiir 20 Minuten bei 121 °C gestartet. Das Temperaturprofil steigt zunédchst bis
auf 96 °C an, bevor das Abluftventil manuell geschlossen werden muss. Die Temperatur
steigt im Anschluss auf 121 °C, bei einem Systemdruck zwischen 2,0-2,2 bar und wird fiir
20 Minuten gehalten. Beim Erreichen der 121 °C wird das Abluftventil manuell leicht
gedffnet, um einen Schleichdampf iiber den Abluftkondensator, Abluftfilter und die weitere
Abluftstrecke einzustellen. Beim Abkiihlen des Reaktionsmediums unter 100 °C wird durch
den aseptischen Anschluss der Zuluftstrecke und einer Begasung mit niedrigem
Volumenstrom von 50 NL h™! die Bildung von Unterdruck im Reaktor vermieden. Nach dem
Abkiihlen auf 40 °C ist die Schrittkette der Sterilisation beendet und der Reaktor wird bei
niedriger Drehzahl und Temperatur (200 rpm, 25 °C) iiber nach steril betrieben, um die

Polarisation der Gelostsauerstoffsonde zu ermoglichen.

Die restlichen Medienbestandteile wurden aseptisch iiber das Septum zugegeben und der
pH auf 6,7 liber die angeschlossene Ammoniumlosung (25 %) einseitig geregelt. Die
Zweipunktkalibrierung der Geldstsauerstoffsonde erfolgte bei 800 rpm und 37 °C mit allen
Medienbestandteilen mit 50 NL h™! von 100 % Stickstoff als Tiefpunkt und 200 NL h!
Druckluftbegasung mit 20,95 % Sauerstoff als Hochpunkt. Als Prozessbedingungen wurde
der pH auf 6,7 einseitig mit Ammoniumlésung, die Temperatur auf 37 °C und die
Gelostsauerstoffkonzentration auf 25 % tiber die pO2-Kaskade geregelt. Die Begasungsrate
war konstant bei 200 NLh'!. Zur Erhéhung der Sauerstoffeintragsrate wurde der
Systemdruck bei Bedarf manuell erhoht. Die Zugabe der Antischaumdispersion wurde iiber

die Antischaumsonde geregelt, die in den Kopfraum des Reaktors eingebaut war.

4.3.2 Miniaturisierte Riihrkesselreaktoren im Millilitermafistab

Zur kontinuierlichen Kultivierung im Millilitermaf3stab wurden die parallelen
miniaturisierten Riihrkesselreaktoren des bioREACTOR 48 (2mag AG, Miinchen,
Deutschland) verwendet. Die Einweg-Riihrkesselreaktoren werden aus Polystyrol mit vier
Stromungsbrechern gefertigt und verfiigen iiber ein Arbeitsvolumen zwischen 8-12 mL.
Weiterhin sind in den Boden der Riihrkesselreaktoren fluorometrische Sensorfilme fiir die
Messung der Geldstsauerstoffkonzentration und des pH (PreSens — Precision Sensing

GmbH, Regensburg, Deutschland) eingebracht, die iiber spezielle Sensorriegel nach der
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Dual-Lifetime-Referencing (DLR) Methode ausgelesen werden (Janzen et al. 2015; Kusterer
et al. 2008).

Im bioREACTOR 48 konnen 48 Riihrkesselreaktoren parallel betrieben werden, wobei in
dieser Arbeit grundsétzlich die gasinduzierenden Riihrer verwendet wurden, die auf einer
Hohlachse gelagert sind. Die 48 Hohlachsen sind {iber Steckverbindungen im Deckel
angebracht, der zugleich als Sterilgasabdeckung fungiert, dargestellt in Abbildung 4.2. Die
im gasinduzierenden Riihrer integrierten Dauermagneten ermdglichen einen magnetisch-
induktiv Antrieb iiber den Elektromagneten des bioREACTOR 48. Durch die
Drehbewegung werden Reaktormedium vom Reaktorboden und Gas aus dem Kopfraum
iiber die Hohlachse angesaugt und im Reaktionsmedium dispergiert. Dabei konnen fiir
aerobe Prozesse hohe Sauerstofftransferraten mit einem maximalen kra von 0,4 s™! erreicht
werden (Puskeiler, 2015a). Sterile Prozessluft, die beim Durchstrémen von einem Liter
sterilen VE-Wasser gesittigt wurde, wird iiber die Sterilgasabdeckung in den Kopfraum der
Riihrkesselreaktoren geleitet und entweicht iiber die Offnungen fiir Pipettiernadeln. Durch
einen hohen Gasvolumenstrom werden Kontaminationen iiber diese Offnungen vermieden.
Weiterhin wird auf die Sterilgasabdeckung noch eine Abgaseinheit mit 48 Offnungen fiir die
Pipettiernadeln angebracht, die iiber eine Vakuumpumpe betrieben wird und welche die
Abluft der Reaktoren in die Sonderabluft leitet. Die Temperierung der Riihrkesselreaktoren
erfolgt iiber Warmetauscher des bioREACTOR48 mit einem externen Wasserbad. Um
Verdunstung zu minimieren, wird der Kopfraum der miniaturisierten Riihrkesselreaktoren

ebenfalls liber einen Wirmetauscher mit externem Wasserbad gekiihlt.

Fiir die kontinuierliche Prozessfithrung wurden zwei Winkelrohre fiir den Zu- und Ablauf
iiber einen neu konstruierten Polyetheretherketon Aufsatz in die Riihrkesselreaktoren
eingefligt, dargestellt in Abbildung 4.2. Der Aufsatz ermdglicht die Verwendung von bis zu
drei gebogenen Winkelrohren bei gleichzeitiger Versorgung mit Titrationsmittel und
Probenahme aus den Riihrkesselreaktoren iiber die Pipettiernadel des Laborroboters. Das
Winkelrohr fiir den Zulauf taucht dabei 1 cm in das Reaktionsmedium ein und ermoglicht
dadurch eine tropfenfreie Versorgung mit sterilem Medium am Auslass des Winkelrohrs,
auch bei niedrigen Volumenstromen. Fiir den Ablauf wird das Winkelrohr auf einer
definierten Hohe fixiert, wodurch ein konstantes Volumen von 10 mL im Riihrkesselreaktor

bei 3000 min™! erreicht wurde.
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Abbildung 4.2 Schematische Darstellung der parallelen miniaturisierten Riihrkesselreaktoren.
Dargestellt sind zwei Riihrkesselreaktoren, die fiir die kontinuierliche Prozessfiilhrung um zwei
Winkelrohre erweitert wurden (modifiziert nach Schmideder et al. (2015)).

Der Zulauf wurde iiber eine Peristaltikpumpe mit acht individuell steuerbaren
Pumpenkdpfen (Mehrkanalschlauchpumpe MPS, DASGIP, Jiilich, Deutschland) und iiber
Pumpenschlduche (Maprene Schlduche mit 0,25 mm Innendurchmesser, Cole-Parmer,
Wertheim, Deutschland) gefordert. Die Winkelrohre und die verwendeten Schlduche
besitzen einen Innendurchmesser von 0,25 mm, wodurch auch bei niedrigen
Volumenstrdmen von 1 mL h™! eine hohe Leerrohrgeschwindigkeit von 1,4 mm s! erreicht
und ein Zuriickwachsen der Zellen aus dem Reaktor in die Vorlageflasche verhindert wird.
Die abfiihrenden Pumpschlduche wurden mit zwei Peristaltikpumpen (4x
Mehrkanalschlauchpumpe Reglo ICC, Cole-Palmer, Wertheim, Deutschland) bei hoherer
Forderrate betrieben. Mit diesem Aufbau war eine vollstindige kontinuierliche

Betriebsweise der miniaturisierten Riithrkesselreaktoren moglich.

Die miniaturisierten Riihrkesselreaktoren konnen durch einen Laborroboter
vollautomatisiert mit Titrationsmittel, Zulaufmedium und/oder Induktionslosung versorgt
werden. Weiterhin ist eine automatisierte Probenahme iiber den Laborroboter moglich. Fiir
die Kultivierung mit dem Bakteriophagen M13 konnte dieser Laborroboter aufgrund der
Kontaminationsgefahr fiir andere Bioprozesse jedoch nicht verwendet werden, da die

Pipettiernadeln nicht autoklaviert werden konnen. Aus diesem Grund wurde ein weiteres



Material und Methoden 65

Winkelrohr fiir die intermittierende Zugabe der 6,25 (v/v) Ammoniumldsung eingebaut und
iiber Maprene-Schlduche mit einer weiteren Peristaltikpumpe mit 8 individuell steuerbaren
Pumpenkdpfen (Mehrkanalschlauchpumpe MP8, DASGIP, Jiilich, Deutschland) das

Titrationsmittel gefordert.

4.4 Kultivierung von Escherichia coli mit Bakteriophagen M13

4.4.1 Herstellung der Stammlosung an Bakteriophagen

Die Herstellung der Bakteriophagenstammlosung wurde in Satzprozessen im
Schiittelkolben mit E. coli XL1-blue durchgefiihrt. Hierfiir wurden in einem 500 mL
Schiittelkolben ohne Schikane 50 mL LB-Medium (vgl. Tabelle 4.1) mit Kanamycin
(50 ug mL") mit 2 mL einer Ubernachtkultur von E. coli XL1-blue aseptisch angeimpft und
bei 37 °C und 250 rpm im Schiittelinkubator inkubiert. Bei einer optischen Dichte von 0,4
bei einer Wellenlédnge von 600 nm (ODgoo) wurde mit einem Plaque, aus der zuvor wie unter
Kapitel 4.2.2 beschriebenen Transformation, infiziert. Nach weiteren 4 Stunden
Inkubationszeit wurde der Reaktionsansatz in ein steriles 50 mL Reaktionsgefdl3 iiberfiihrt
und fiir 30 Minuten bei 3.260 rcf bei 20 °C zentrifugiert. Der Uberstand wurde erneut in ein
steriles Reaktionsgefal3 tiberfiihrt und bis zur Verwendung bei 4 °C gelagert. Der Phagentiter
im Uberstand wurde iiber den Plaque Test quantifiziert. Als Qualititskontrolle wurden
1,5 mL gereinigt und {iber das Migrationsverhalten bei der Agarosegelelektrophorese (vgl.

Kapitel 4.6.5) analysiert.

Fiir die unter Kapitel 6.3.4 beschriebene Variation der Multiplizitit der Infektion waren
zudem Bakteriophagenstammldsungen mit hoherem Phagentiter notwendig. Aus diesem
Grund wurden aus einer Zulaufkultivierung 6 Stunden nach Infektion mit Bakteriophagen
50 mL Probe entnommen und bei 3.260 rcf fiir 30 Minuten zentrifugiert. Der klare
Uberstand wurde anschlieBend mit der 6x Losung von sterilfiltriertem (0,2 pm)
Polyethylenglykol 8.000 (PEG 8.000) und NaCl (vgl. Tabelle A.1) versetzt und fiir
30 Minuten inkubiert. Die prézipitierten Bakteriophagen wurden fiir 10 Minuten bei
3.260 rcf zentrifugiert und in sterilem Riesenbergmedium (vgl. Tabelle 4.3) resuspendiert.
Der Phagentiter wurde iiber den Plaque Test bestimmt, die Qualitdt der isolierten ssDNA

iiber Agarosegelelektrophorese (vgl. Kapitel 4.6.5) verifiziert.
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4.4.2  Satzkultivierung

Zur Vorkulturherstellung fiir die Satzkultivierung von E. coli XL1-blue (JM 109) im
Riihrkesselreaktor wurden als erste Stufe 20 mL LB-Medium (M9-Medium) mit 200 pL der
jeweiligen Stammkultur (-80 °C) inokuliert und fiir 8§ Stunden (12-14 Stunden) bei 37 °C
und 250 rpm in einem 250 mL Schiittelkolben inkubiert. Fiir die Kultivierung von E. coli
XL1-blue wurde allen Vorkulturen 50 pg mL' Kanamycin zugefiigt. Als zweite Stufe
wurden viermal 100 mL Riesenbergmedium (vgl. Tabelle 4.3) mit 5 g L' Glucose in 1L
Schiittelkolben ohne Schikanen mit 4 % (v/v) aus der ersten Stufen inokuliert und fiir 12-
14 Stunden bis zum Erreichen der stationdren Phase bei 37 °C und 250 rpm im
Schiittelinkubator kultiviert. Die Zellsuspension wurde in sterilen 50 mL Reaktionsgefa3en
fiir 10 Minuten bei 3.260 rcf und 20 °C zentrifugiert. Das Zellpellet wurde in 20 mL
Uberstand resuspendiert, in sterilen Spritzen mit Kaniilen aufgezogen und aseptisch iiber ein
Septum im Deckel zum Inokulieren des vorbereiteten Kultivierungsmediums im

Riihrkesselreaktor (vgl. Kapitel 4.3.1) verwendet.

Die Prozessbedingungen beim Start der Satzkultivierung waren eine Temperatur von
37 °C, ein pH von 6,7, ein Gasvolumenstrom an Druckluft von 200 NL h™! (2,1 vvm), eine
Gelostsauerstoffkonzentration von annéhernd 100 % und eine Riihrerdrehzahl von 500 rpm.
In verwendetem Riesenbergmedium wurde fiir die Satzkultivierung 25 g L' Glucose als
einzige Kohlenstoff- und Energiequelle vorgelegt, bei der Verwendung von E. coli XL1-
blue wurde zusitzlich Kanamycin (50 pg mL!) zugegeben. Der pH wurde wihrend der
Satzkultivierung einseitig mit 25 % Ammoniumldsung geregelt, die Geldst-
sauerstoftkonzentration auf 25 % durch Erh6hung der Riihrerdrehzahl, wobei das Minimum
bei 500 rpm lag. Das Wachstum der Zellen wurde durch Probenahme im Stundentakt
verfolgt, bis die Glucose vollstindig verbraucht war, was durch den sprunghaften Anstieg
der Gelostsauerstoffkonzentration und des pH angezeigt wurde. Die Bakteriophagen wurden
mit der gewiinschten Infektionsdichte bei einer optischen Dichte von 6,9 (ODeoo) iiber das
Septum aseptisch zugegeben. Die Herstellung der Phagenstammldsung ist in Kapitel 4.4.1

beschrieben.

4.4.3 Hochzelldichtekultivierung im Zulaufverfahren

Fir die Zulaufverfahren zur Hochzelldichtekultivierung wurde eine dreistufige

Vorkulturherstellung mit den beiden Stammen E. coli XL1-blue und JM 109 durchgefiihrt,
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um zum Zeitpunkt der Inokulation exponentiell wachsende Zellen aus dem Schiittelkolben
in den Riihrkesselreaktor zu transferieren. Fiir die Kultivierung von E. coli XL1-blue wurden
in allen Vorkulturen 50 pg mL"! Kanamycin zugefiigt. Fiir den Stamm JM 109 sind
abweichende Medien und Zeiten in Klammern angegeben. In der ersten Stufe wurden 5 mL
LB-Medium (M9-Medium) mit 200 pL. Stammkultur (-80 °C) inokuliert und bei 37 °C,
200 rpm fiir 9 Stunden (24 Stunden) im Schiittelinkubator kultiviert. Diese Vorkultur (1 mL)
wurde in der ndchsten Stufe zum Inokulieren von 100 mL LB-Medium (M9-Medium)in1 L
Schiittelkolben ohne Schikanen verwendet und fiir 12-14 Stunden bei 37 °C und 250 rpm
inkubiert. Diese stationdren Zellen wurden in der dritten Vorkulturstufe zum Animpfen der
Schiittelkolben mit Riesenbergmedium verwendet. Vier 1 L Schiittelkolben ohne Schikanen,
die jeweils 100 mL Riesenbergmedium mit 5 g L' Glucose enthielten, wurden mit 10 %
(v/v) aus Stufe zwei angeimpft. Durch regelméBige Probenahme wurde die Zunahme der
Zellkonzentration iiber die optische Dichte verfolgt, und bei einer ODgoo von 2 wurde die
Zellsuspension in sterilen 50 mL Reaktionsgefdf3en flir 10 Minuten bei 3.260 rcf und 20 °C
zentrifugiert. Die Zellen wurden in 20 mL Uberstand resuspendiert und zum Inokulieren des
vorbereiteten Riesenbergmediums im Riihrkesselreaktor verwendet. Fiir den Stamm XL1-
blue wurde eine optische Dichte von 0,4-0,5 als Inokulationsdichte im Riihrkesselreaktor
angestrebt, wobei der Stamm JM 109 mit einer optischer Dichte von 0,1 inokuliert wurde.
Bei der Vorkulturherstellung fiir den E. coli Stamm JM 109 pBSG74 wurde lediglich die
erste Stufe auf 62 Stunden in M9-Medium verléngert. Fiir diesen Stamm wurden in alle

Vorkulturen und Kultivierungen im Riihrkesselreaktor 50 pg mL™! Carbenicillin zugefiigt.

Die Satzphase im definierten minimalen Riesenbergmedium wurde bei einer
Glucosekonzentration von 25 g L' gestartet. Die Prozessbedingungen waren identisch zur
Satzkultivierung, es wurde jedoch ein Systemdruck von 1,2 bar eingestellt. Nach Verbrauch
der Glucosekonzentration stieg die Geldstsauerstoftkonzentration sprunghaft an. Beim
Anstieg der Gelostsauerstoftkonzentration iiber 40 % wurde die Zulaufphase automatisch
gestartet. Die Zusammensetzung und Herstellung des Zulaufmediums ist in Tabelle 4.4
dargestellt. Nach der Satzphase wurde zundchst ein exponentielles Zulaufprofil mit einer
definierten Wachstumsrate von 0,15h"! fiir 12,5 Stunden gestartet. Das exponentielle
Zulaufprofil wurde iiber die Gleichung 3.20 berechnet. Der Zulaufmassenstrom an Glucose
stieg exponentiell von 3,6 g L' h' auf 20,0 g L' h! an. Um eine Massentransferlimitierung
an Sauerstoff zu vermeiden, wurde nach linearer Reduktion des Zulaufmassenstroms

innerhalb von 1,5 Stunden auf 7,9 gL'h! eine konstante Zulaufrate von 23 mL h'
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eingestellt. Durch den Anstieg des Reaktionsvolumens ist der Zulaufmassenstrom linear auf
6,3 gL' h! nach 37 Stunden Zulaufphase gesunken. Die Geldstsauerstoffkonzentration
wurde wahrend der Zulaufphase tliber die pO2-Kaskade, mit einer Riihrerdrehzahl zwischen
500-1500 min™!, auf 25 % geregelt. Zur Erhdhung des Sauerstoffeintrags wurde bei Bedarf
manuell der Systemdruck auf bis zu 2,0 bar erhoht. Die Zugabe des Antischaum (Antifoam
AF 204, 10 % (v/v)) erfolgte nach Bedarf, sobald iiber den gebildeten Schaum ein Kontakt
zwischen Antischaumsonde und Reaktorboden hergestellt wurde. Die Bakteriophagen
wurden als Stammlosung (vgl. Kapitel 4.4.1) wiahrend der exponentiellen Zulaufphase {iber
das Septum zugegeben. Bei Stagnation der Zelldichte, gemessen iiber die optische Dichte,
wurden die Zulaufkultivierungen beendet und das Kultivierungsmedium {ber das
Ernteventil abgelassen. AnschlieBend wurde die Reinigung der ssDNA mit dem ersten

Schritt des Aufarbeitungsprozesses gestartet, beschrieben in Kapitel 4.5.2.

4.4.4 Kontinuierliche Kultivierung mit Escherichia coli
Kontinuierliche Kultivierung im Millilitersystem

Fiir die kontinuierliche Kultivierung mit E. coli JM 109 wurde eine zweistufige Vorkultur
durchgefiihrt. Zundchst wurden 20 mL M9 Minimalmedium (vgl. Tabelle 4.2) in einem
250 mL Schiittelkolben ohne Schikanen mit 500 uL Stammbkultur inokuliert. Die Zellen
wurden bis zum Erreichen der stationdren Phase bei 37 °C und 250 rpm inkubiert. In der
zweiten Stufe wurden 100 mL Riesenbergmedium (vgl. Tabelle 4.3) mit 5 g L' Glucose in
einem 1 L Schiittelkolben mit 1 % der stationdren Zellen inokuliert und fiir 12-16 Stunden
bei 37 °C und 250 rpm kultiviert. Anschlieend wurde die Zellsuspension in sterile 50 mL
Reaktionsgefal3e iiberfiihrt und fiir 10 min bei 3.260 rcf zentrifugiert. Das Zellpellet wurde
in 40 mL Uberstand resuspendiert und es wurde 1mL zum Inokulieren der

Milliliterreaktoren verwendet.

Die kontinuierliche Kultivierung wurde bei einer konstanten Riihrerdrehzahl von
3000 min™! mit gasinduzierendem Riihrer bei einer Begasungsrate von 0,1 L min™! pro
Reaktor durchgefiihrt. Die Reaktortemperatur wurde auf 37 °C iiber ein externes Wasserbad
geregelt und die Kopfraumkiihlung auf 20°C eingestellt. Die miniaturisierten
Riihrkesselreaktoren wurden mit 10 mL definiertem Riesenbergmedium befiillt, wobei eine
Glucosekonzentration von 20 g L' im Satz- und Zulaufmedium verwendet wurde. Den

Medien wurde zusitzlich 0,1 % Antischaum (AF 204, Sigma-Aldrich, St. Louis, USA)
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zugesetzt. Die Satzphase wurde durch die Zugabe der konzentrierten Zellsuspension mit
einer optischen Dichte von 0,9 gestartet. Der pH wurde bei der Kultivierung ohne
Bakteriophagen durch die Zugabe von 12,5 % Ammoniaklosung tliber die Pipettiernadeln
des Laborroboters geregelt. Da der Laborroboter bei der kontinuierlichen Kultivierung mit
Bakteriophagen nicht verwendet werden konnte, wurde hier iiber eine weitere externe
Peristaltikpumpe 6,25 % Ammoniakldsung zur einseitigen pH Regelung zudosiert. Fiir die
Kultivierung mit Bakteriophagen wurden die Zellen bei einer Zelldichte von 10 (ODeoo)
durch Zugabe von 100 pL einer Phagenstammldsung (10'° pfu mL™') infiziert. Nach dem
sprunghaften Anstieg der Geldstsauerstoffkonzentration am Ende der Satzphase, wurde
durch den Start der Peristaltikpumpen fiir Zu- und Ablauf die kontinuierliche Prozessfiihrung
gestartet. Die kontinuierlichen Prozesse wurden fiir mindestens 5 Verweilzeiten betrieben,
bei der in den riickvermischten Riihrkesselreaktoren 99,9 % des Mediums ausgetauscht
wurden. Dies wurde als hydraulische Voraussetzung fiir das Erreichen einen
FlieBgleichgewichtzustandes festgelegt. Das Erreichen eines stabilen Betriebspunktes wurde
on-line am konstanten Verlauf der Gelostsauerstoffkonzentration und at-/ine anhand einer
konstanten optischen Dichte bestimmt. Zur Bestimmung der optischen Dichte und der
Glucosekonzentration wurden 200 pL (2 % des Reaktionsvolumens) {iber sterile Spritzen
entnommen. Fiir die Bestimmung der Biotrockenmasse- und ssDNA Konzentration wurde
I mL Zellsuspension aus dem Ablauf der Riihrkesselreaktoren entnommen, da ein
geringeres Probenvolumen nicht ausreichend ist und eine direkte Probenahme aus den
Riihrkesselreaktoren das Reaktionsvolumen um mindestens 10 % verringert hitte. Aus
diesem Grund dauerte die Probenahme jeweils 0,1 Verweilzeiten. Zur priazisen Bestimmung
der Durchflussrate, wurde die Vorlageflasche mit Medium vor und nach der kontinuierlichen
Kultivierung gewogen. Ebenso wurden die Milliliterreaktoren gefiillt und entleert gewogen,

um iiber die jeweilige Dichte das Volumen genau zu bestimmen.

Kontinuierliche Kultivierung im Litermafistab

Die Vorkultur fiir die kontinuierliche Kultivierung im Litermafistab wurde vergleichbar
mit dem Millilitermaf3stab, in zwei Stufen durchgefiihrt. Es wurden lediglich vier 1L
Schiittelkolben mit jeweils 100 mL Riesenbergmedium verwendet, um beim Start der
Satzphase im Riihrkesselreaktor eine optische Dichte von 0,9 zu erreichen. Die Zellen

wurden in 50 mL Reaktionsgefdf3en fiir 10 Minuten bei 3.260 rcf zentrifugiert und in 20 mL
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Uberstand resuspendiert. Die konzentrierte Zellsuspension wurde zum Inokulieren des

Riesenbergmediums im Riihrkesselreaktor verwendet.

Die Satzphase wurde mit 1,6 L Riesenbergmedium mit 20 g L' Glucose im in-situ
sterilisierbaren Riihrkesselreaktor, bei einem pH von 6,7 und einer Temperatur von 37 °C,
gestartet. Die Begasung erfolgte mit steriler Prozessluft (20,95 % Sauerstoff) bei einem
Volumenstrom von 210NLh' (2,2vvm). Wihrend der Satzphase wurde die
Gelostsauerstoftkonzentration iiber die pO:-Kaskade geregelt, wobei zu Beginn eine
Riihrerdrehzahl von 500 rpm eingestellt wurde. Die Infektion mit Bakteriophagen erfolgte
identisch zum Millilitersystem bei einer optischen Dichte von 10 mit einem Phagentiter von
10° pfumL!'. Nach Verbrauch der Satzglucose und dem einhergehenden Anstieg der
Gelostsauerstoffkonzentration wurde die kontinuierliche Prozessfiihrung gestartet. Dafiir
wurde die Regelung der Geldstsauerstoffkonzentration iiber die pO2-Kaskade ausgeschaltet
und eine konstante Riihrerdrehzahl von 1.400 rpm eingestellt. Uber den Deckel war ein
Tauchrohr eingebaut, wodurch ein konstantes Reaktionsvolumen von 1,49 L im Reaktor
erreicht wurde. Das hohe Reaktionsvolumen ermdglichte weiterhin die Probenahme direkt
aus dem Reaktor, bei der die optische Dichte, die Biotrockenmasse-, Glucose-, und ssDNA

Konzentration analysiert wurde.

Die Raum-Zeit-Ausbeute der ssDNA sollte bei der kontinuierlichen Kultivierung im
Litermafistab gesteigert werden. Aus diesem Grund wurde bei einer Durchflussrate von
0,3 h'! die Glucosekonzentration im Zulaufmedium auf 70 g L' erhéht. Dafiir wurde nach
einer Satzphase mit 25 g L' Glucose in definiertem Riesenbergmedium ein exponentielles
Zulaufprofil mit einer definierten Wachstumsrate von 0,3 h”! gestartet. Bei einem
Massenstrom an Glucose von 21 g L'! h'! withrend der exponentiellen Zulaufphase wurde

die kontinuierliche Prozessfiihrung gestartet.

4.5 Reinigung der Einzelstrang DNA

In Abbildung 4.3 ist der Reinigungsprozess zur Isolierung von ssDNA schematisch
dargestellt. Zunidchst erfolgte die fest-fliilssig Separation der Wirtszellen und der
extrazelluldr produzierten Bakteriophagen mittels Zentrifugation. Anschliefend wurden die
Bakteriophagen durch Zugabe von Polyethylenglykol (PEG) und Natriumchlorid

prazipitiert. Durch diesen Schritt wurde das Aufarbeitungsvolumen drastisch reduziert. Im
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Anschluss wurden die prizipitierten Bakteriophagen resuspendiert, chemisch lysiert und die
freigesetzte ssDNA mit Ethanol prézipitiert. Als abschlieBender Schritt erfolgte die
Formulierung der ssDNA in das gewlinschte Puffersystem.

Phagen Phagen DNA
Prazipitation Prazipitation

YAN

Wirtszellen ssDNA

A Zentrifuge Gerihrtes System D Reaktionsgefal

Abbildung 4.3 Schematische Darstellung des Reinigungsprozesses zur Isolierung von ssDNA.

Die Isolierung der ssDNA aus den Reaktionsansatz wurde einerseits prozessbegleitend zur
Quantifizierung der produzierten ssDNA aus jeweils 2 mL durchgefiihrt, andererseits wurde
zu Prozessende die ssDNA aus dem gesamten Reaktionsvolumen isoliert, um deren Qualitét
und Quantitit zu bestimmen. Zudem wurde die produzierte ssDNA an den
Kooperationspartner vom Lehrstuhl fiir Biomolekulare Nanotechnologie geliefert und fiir
die scaffolded DNA Origami Technologie als Gerliststrang eingesetzt. Die genaue

Durchfiihrung ist in den folgenden Kapiteln beschrieben.

4.5.1 Prozessbegleitende Reinigung der Einzelstrang DNA im Millilitermaflstab

Bei den Zulaufkultivierungen wurde ein Probenvolumen von 2mL {ber das
Probenahmesystem entnommen, und fiir 10 Minuten bei 13.000 rcf und 20 °C zentrifugiert.
Fiir die Isolierung der ssDNA bei der kontinuierlichen Kultivierung in den miniaturisierten
Riihrkesselreaktoren wurde ein Probenvolumen von 1 mL verwendet. Der Uberstand wurde
jeweils in ein neues 2 mL Reaktionsgefal tiberfiihrt und die Bakteriophagen wurden durch
Zugabe von 300 pL, bzw. 150 uL 6x Polyethylenglykol 8.000 (PEG) und Natriumchlorid
(vgl. Tabelle A.1) prézipitiert. Nach einer Inkubation von 30 Minuten bei Raumtemperatur,
wurden die Bakteriophagen bei 20 °C und 13.000 rcf fiir 10 Minuten zentrifugiert. Der
Uberstand wurde verworfen und die Bakteriophagen in 200 uL 1x TRIS EDTA Puffer (TE-
Puffer, pH 8,5 vgl. Tabelle A.1) resuspendiert. Durch die Zugabe von 400 uL Lysepuffer

(Tabelle A.1) und anschlieBendes Invertieren, wurden die Bakteriophagen chemisch lysiert.
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Die Reaktion wurde 1 Minute spdter durch die Zugabe von 300 uL Neutralisationspuffer
(Tabelle A.1) gestoppt und 15 Minuten auf Eis inkubiert. Der Reaktionsansatz wurde
anschlieBend fiir 10 Minuten bei 13.000 rcfund 20 °C zentrifugiert und der Uberstand wurde
in ein neues Reaktionsgefal iiberfithrt. Durch die Zugabe von 900 pL Ethanol (99 %, -
20 °C) wurde die ssDNA fiir 30 Minuten auf Eis prizipitiert. Die ssDNA wurde fiir
10 Minuten bei 13.000 rcfund 20 °C zentrifugiert, der Uberstand verworfen und die ssDNA
mit 500 pL Ethanol (75 %, -20 °C) fiir 10 Minuten auf Eis inkubiert. AnschlieBend wurde
nach einem weiteren Zentrifugationsschritt (10 Minuten, 13.000 rcf, 20 °C) 100 uL TE-
Puffer zugegeben und die ssDNA iiber Nacht bei 4 °C gelagert. Nach vollstindigem Ldsen
der ssDNA wurde die Quantifizierung der ssDNA, wie in Kapitel 4.6.5 beschrieben,
durchgefiihrt.

4.5.2 Reinigung der Einzelstrang DNA im Litermafistab

Nach der Zulaufkultivierung wurde die Zellsuspension in vier 1 L Zentrifugenbecher
tiberfiihrt und fiir 60 Minuten bei 3.260 rcfund 20 °C (Rotixa 50 RS, Hettich, Tuttlingen,
Deutschland) zentrifugiert. Der Uberstand wurde in zwei 1 L Zentrifugenbecher transferiert
und bei gleichen Bedingungen nochmals fiir 60 Minuten zentrifugiert. Der Uberstand wurde
in zwei 1 L Zentrifugenbecher {iberfiihrt, mit 25 g L' PEG 8.000 und 30 g L"! NaCl versetzt
und bei 800 rpm fiir 60 Minuten bei Raumtemperatur inkubiert. Hierauf wurden die
Bakteriophagen fiir 30 Minuten bei 3.260 rcf und 20 °C zentrifugiert. Der Uberstand wurde
vollstindig entfernt und die prézipitierten Bakteriophagen in 200 mL TE-Puffer
resuspendiert. Nach der Zugabe von 400 mL Lysepuffer, wurde der Zentrifugenbecher
invertiert und fiir 1 Minute auf Eis inkubiert. Die chemische Lyse wurde durch die Zugabe
von 300 mL Neutralisationspuffer gestoppt und anschlieBend fiir 15 Minuten auf Eis
inkubiert. Nach der Zentrifugation fiir 30 Minuten bei 3.260 rcf und 4 °C, wurde der
Uberstand in 50 mL Reaktionsgefifie verteilt und im Verhiltnis 1:1 mit Ethanol
(99 %, -20 °C) versetzt. Die Prézipitation der ssDNA erfolgte fiir 60 Minuten auf Eis, bevor
die ssDNA fiir 10 Minuten bei 3.260 rcf und 4 °C zentrifugiert wurde. Der Uberstand wurde
entsorgt und die ssDNA mit 75 % Ethanol (-20 °C) fiir 10 Minuten gewaschen. Nach
erneuter Zentrifugation (10 Minuten, 3.260 rcf, 4 °C) wurde der Uberstand verworfen und
die ssDNA in 1x TE-Puffer bei 4 °C geldst. Der gesamte Reinigungsprozess wurde ohne
zeitliche Unterbrechung durchgefiihrt.



Material und Methoden 73

4.6  Analytische Methoden

4.6.1 Bestimmung der Zellkonzentration

Die Bestimmung der Zellkonzentration erfolgte liber die at-line Messung der optischen
Dichte und der gravimetrischen Bestimmung der Biotrockenmassekonzentration. Die
optische Dichte wurde bei einer Wellenldnge von 600 nm (ODsoo) in einem Einstrahl UV-
Vis-Photometer (Genesys™ 10S UV-Vis Spectrophotometer, Thermo Fisher Scientific Inc,
USA) gegen phosphatgepufferte Salzlosung (PBS, vgl. Kapitel A1) bestimmt. Der lineare
Messbereich des Photometers wurde zwischen 0,0-0,3 angenommen, und bei Bedarf die

Zellsuspension mit PBS verdiinnt. Die Analyse wurde im Dreifachansatz durchgefiihrt.

Zur Bestimmung der Biotrockenmassekonzentration wurde 2 mL Zellsuspension in
getrocknete (mindestens 48 Stunden, bei 80°C) und gewogene 2 mL Eppen-
dorfreaktionsgefdfle iiberfiihrt und fiir 10 Minuten bei 13.000 rcf bei Raumtemperatur
zentrifugiert. Der Uberstand wurde entfernt und das Zellpellet bis zur Gewichtskonstanz bei
80 °C getrocknet. Nach Bestimmung des finalen Gewichts des Reaktionsgefifles mit
Zellpellet konnte die Biotrockenmassekonzentration berechnet werden. Dies wurde ebenso

im Dreifachansatz durchgefiihrt.

4.6.2 Bestimmung des Phagentiters

Zur Bestimmung der infektiosen M13 Phagenpartikel im Uberstand wurde die Methode
des direkten Ausstreichens nach Clokie und Kropinski (2009) geringfiigig modifiziert. Es
wurde 2 mL Zellsuspension fiir 10 Minuten bei 13.000 rcf bei Raumtemperatur zentrifugiert
und der Uberstand bis zu der weiteren Verwendung bei -20 °C gelagert. Fiir den Plaque Test
werden nicht infizierte Wirtszellen bendtigt, weshalb eine Satzkultivierung im
Schiittelkolben mit E. coli XL1-blue MRF" durchgefiihrt wurde. Es wurden 10 mL LB-
Medium mit Kanamycin (50 pg mL™!) mit einer Einzelkolonie inokuliert und bis zum
Erreichen einer optischen Dichte von 2 bei 37 °C inkubiert. Die Zellen miissen sich in der
exponentiellen Wachstumsphase befinden. Die Phagensuspension wurde in 10-100er
Schritten um einen Faktor zwischen 10?-10!! in LB-Medium verdiinnt. 1 mL der verdiinnten
Phagensuspension wurde mit 100 pL nicht infizierter Zellsuspension (ODsoo> 2) versetzt

und fiir 20 Minuten bei 150 rpm und 37 °C inkubiert. 100-200 uL. der Probe wurde



74 Material und Methoden

anschlieBend im Dreifachansatz auf LBX*-Agarplatten ausgestrichen. Da die Infektion mit
der Bakteriophage M13 die Wirtszellen nicht lysiert, sondern nur die maximale
Wachstumsrate verringert, konnen Plaques anhand unterschiedlich schnell wachsender
Zellen auf dem Rasen nach circa 16-24 Stunden bei 37 °C identifiziert werden. Die Zahl der
zahlbaren Plaques sollte zwischen 30-300 liegen, um eine eindeutige Bestimmung zu

ermdglichen (Clokie und Kropinski 2009).

Die artifiziellen Phagenpartikel konnen F-Pilus tragende Stdmme infizieren, jedoch
intrazelluldr den Replikationsmechanismus nicht mehr starten. Aus diesem Grund ist eine
Bestimmung iiber den Plaque Test nicht mehr durchfiihrbar. Als Alternative wurde die
Ubertragung der Carbenicillinresistenz als Selektions- und Quantifizierungsmerkmal
verwendet. Es wurde XL1-blue MRF" Zellen mit den artifiziellen Bakteriophagen, die ein
Resistenzgen gegen Carbenicillin tragen, infiziert und auf LB-Agar Platten mit Kanamycin
und Carbenicillin ausplattiert. Die Vorgehensweise war identisch zur Bestimmung des

Phagentiters mit dem Plaque Test.

4.6.3 Rheologische Messung der dynamischen Viskositit

Zur Bestimmung der dynamischen Viskositit wurde eine Rheometer mit Doppelspalt-
Messsystem (RheolabQC, Anton Paar, Graz, Osterreich) verwendet. Die dynamische
Viskositit wurde in einem Bereich der Scherrate zwischen 1-3000 s mit 500 Messpunkten
(lineare Verteilung) bei einer Messpunktdauer von 2 Sekunden aufgenommen (Software
RHEOPLUS/32, Anton Paar, Graz, Osterreich). Die Messung wurde bei einer Temperatur
von 37 °C durchgefiihrt. Dafiir wurden 13 mL Bakteriensuspension blasenfrei in den
Doppelspalt pipettiert und im Rheometer zunidchst auf 37 °C temperiert (5 Minuten,
Drehzahl 20 min'). Nach Erreichen des Temperatursollwerts wurde die Messung
durchgefiihrt. Fiir die Analyse des zellfreien Uberstandes wurde die Zellsuspension
15 Minuten bei 3.260 rcf bei 20 °C zentrifugiert. Die FlieBkurve wurde analog zur

Bakteriensuspension aufgezeichnet.
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4.6.4 Quantifizierung der Einzelstrang DNA Konzentration

Die Bestimmung der ssDNA Konzentration wurde photometrisch bei einer Wellenldnge
von 260 nm (Genesys™ 10S UV-Vis Spectrophotometer, Thermo Fisher Scientific,
Waltham, USA) in UV-Kiivetten mit Hilfe des Lambert Beer’schen Gesetzes bestimmt. Die
Konzentration wurde iliber den Extinktionskoeffizienten & der verschiedenen ssDNA
Varianten berechnet (ssDNA 7.249 Basen: Extinktionskoeffizient ¢=7,12 -10’ M"! cm’!,
7.560 Basen: ¢=7,43- 10" M"' cm™!, 8.064 Basen: ¢=7,91-10"M"' cm’, 6.813 Basen:
£=6,69-10" M cm™).

Neben der photometrischen Absorptionsmessung bei 260 nm wurde die ssDNA
Konzentration mit Hilfe des Fluoreszenzfarbstoffes SYBR®-Gold (Thermo Fisher Scientific,
Waltham, USA) bestimmt. Der Farbstoff zeigt eine um den Faktor 1000 erhdhte Fluoreszenz
bei der Interkalation mit doppel- oder einzelstringiger DNA. Die Intensitdt ist dabei
abhingig von der Konzentration der DNA. Der Linearitétsbereich lag fiir die verwendete
ssDNA zwischen 0,1-5,0 nM. Die ssDNA wurde mit TE-Puffer in diesen Bereich verdiinnt
und anschlieBend wurden 20 pL ssDNA Probe, 20 uL 10x SYBR®-Gold und 160 pL TE-
Puffer in Mikrotiterplatten (Greiner 96 flat black) gemischt. Die Losung wurde fiir
3 Minuten im Dunkeln inkubiert und anschlieBend wurde im Mikrotiterplatten Photometer
(Infinite M2000, Tecan, Mannedorf, Schweiz) die Fluoreszenz gemessen. Die Anregung
erfolgte bei einer Wellenldnge von 495 nm, die Emission wurde bei einer Wellenldnge von
550 nm gemessen (Verstirkung: 100, Integrationszeit: 100 us). Die Konzentration der

unbekannten ssDNA Probe wurde iiber die Standardgerade zwischen 0,1-5 nM bestimmt.

4.6.5 Bestimmung der Qualitit der Einzelstrang DNA

Die Qualitdit der ssDNA wurde iiber das Migrationsverhalten bei der
Agarosegelelektrophorese bewertet. Dafiir wurde ein 2 prozentiges Agarosegel hergestellt,
indem 2,5 g UltraPure Agarose in insgesamt 125 g TBE-Puffer (0,5x, pH 8,4) gelost wurde.
Der Losung wurden 1 mL MgCl (1,375 M) und 5 pL Ethidiumbromid (0,04 uL g™!)
zugesetzt, bevor das Gel gegossen wurde. 20 pL. der zu analysierenden ssDNA Proben
wurden in einer Konzentration von 20 nM mit 4 pL. Ladungspuffer (Ficoll 400) versetzt.
13 pL dieser Suspension wurden auf das Gel aufgetragen, welches fiir 90 Minuten bei 90 V

und 500 mA an die Stromversorgung angeschlossen wurde. Das Gel wurde anschlieBend bei
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einer Empfindlichkeit von 550 V und einer Auflosung von 50 um durch einen Typhoon

9.500 FLA Laser Scanner (GE Healthcare) gescannt.

4.6.6 Bestimmung der Glucose-, Acetat- und Ammoniumkonzentration

Die Messung der Glucose, Acetat und Ammoniumkonzentration erfolgte nach Entfernung
der Zellen (10 Minuten, 13.000 rcf, 20 °C) im Uberstand durch die enzymbasierten
Absorptionstests (D-Glucose: 10 716 251 035, Ammonium: 11 112 732 035, Acetate:
10 148 261 035 R-Biopharm AG, Darmstadt, Deutschland) nach Herstellerangaben. Die

verwendeten Volumina wurden fiir die Messung in Mikrotiterplatten skaliert.

4.6.7 Bestimmung der Phosphatkonzentration

Die Phosphatkonzentration wurde mit dem Phosphate Colorimetric Kit (MAKO030-1KT
Sigma-Aldrich, St. Louis, USA) bestimmt. Die Bestimmung der Phosphationen erfolgte im
Uberstand nach Zentrifugation der Zellen (10 Minuten, 13.000 rcf, 20 °C). Phosphat
reagierte hierbei mit einem chromogenen Bestandteil im Phosphatreagenz zu einem
Farbkomplex, der bei 650nm das Absorptionsmaximum aufweist. In dieser
kolorimetrischen Quantifizierungsmethode ist die Absorption des Farbkomplexes direkt
proportional zur Phosphatmenge. Zur Quantifizierung des Phosphats wurde eine
Standardreihe aus einer 10 mM Kaliumdihydrogenphosphat-Losung im
Konzentrationsbereich von 0,005 mM bis 0,100 mM erstellt. Die Messung wurde nach

Herstellerangaben durchgefiihrt.

4.6.8 Bestimmung der Magnesiumkonzentration

Die Magnesiumkonzentration im Uberstand der Zellsuspension wurde mit dem
Magnesium Fluid Monoreagenz (MF01000100-2, Centronic GmbH, Wartenberg,
Deutschland) nachgewiesen. Magnesium formte hierbei einen Farbkomplex mit
Xylidylblau, der ein Absorptionsmaximum bei 546 nm besitzt. Als Standard wurde eine
Magnesiumsulfat-Heptahydrat Losung (0,1 g L) erstellt, wobei die Standardgerade im
Bereich von 0,005 g L! bis 0,030 g L'! lag. Die Messung wurde nach Herstellerangaben im
Einstrahl UV-Vis-Photometer (Genesys™ 10S UV-Vis Spectrophotometer, Thermo Fisher
Scientific Inc, USA) durchgefiihrt.
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4.7 Berechnungen und Modelle

4.7.1 Bestimmung der Phagenbildungsrate

Fir die reaktionstechnische Charakterisierung der Zulaufkultivierungen mit
Bakteriophagen war die Berechnung der Phagenbildungsrate essentiell. Dafiir wurden die
ermittelten Phagentiter halblogarithmisch iiber der Prozesszeit aufgetragen und mit
verschiedenen Funktionen interpoliert. Dabei wurden verschiedene sigmoidale Funktionen,
beispielsweise nach Gompertz, Richards und Stannard, untersucht und anhand des
Konfidenzintervals (95 %) miteinander verglichen (Zwietering et al. 1990). Der zeitliche
Verlauf des Phagentiters (dekadischer Logarithmus) wurde am besten mit einem logistischen

Modell mit 4 Parametern beschrieben, dessen Funktion in Gleichung 4.5 dargestellt ist.

a
y() =yo+
_(t=c 4.5
1+ exp ( ( 5 )) (4.5)
v ... Phagentiter in Abhéngigkeit von t, -
Yo o ... Phagentiter zum Zeitpunkt der Phageninfektion, -
ab,.c... Parameter der Ausgleichsfunktion, -

Die Wahl des logistischen Modells mit 4 statt 3 Parametern liegt darin begriindet, dass die
Infektionsdichte an Bakteriophagen iiber einen Bereich von 10%-10'! pfu mL™! eingestellt

werden kann und im Modell mit dem Parameter yg implementiert ist.

Die Phagenbildungsrate wurde iiber die Differentialrechnung der angenédherten
Ausgleichsfunktion bestimmt. Aus der ersten Ableitung des in Gleichung 4.5 beschriebenen

logistischen Modells ergibt sich folgender Zusammenhang:

y() = 7 (4.6)

Der in Gleichung 4.6 beschriebene Zusammenhang in Verbindung mit den iiber das
logistische Modell bestimmten Parametern ermoglicht eine Bestimmung der

Phagenbildungsrate {iber die Zeit.
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4.7.2  Adsorptionsrate der Bakteriophagen

Im Jahr 1931 wurde von Krueger die Bindung von Phagenpartikeln an lebende oder tote
Bakterienzellen beschrieben. Die Adsorption folgt dabei einer Kinetik erster Ordnung und

kann mit Gleichung 4.7 folgendermaflen beschrieben werden (Kasman et al. 2002):

P
lnP—O=—k-C-t (4.7)

P Konzentration an freien Bakteriophagen, pfu mL"!

Py ... Konzentration an Bakteriophagen zum Zeitpunkt t = 0, pfu mL!

k ...  Adsorptionsrate, mL min!

c .. Zellkonzentration, cfu mL™!

t Zeit, min

Unter Verwendung der Gleichung 4.7 kann die Adsorptionsrate k£ der Bakteriophagen an

einen geeigneten Wirt experimentell bestimmt werden.

4.7.3  Anteil an infizierten Zellen zum Zeitpunkt der Infektion

Die Multiplizitit der Infektion (MOI) gibt das Verhéltnis von Bakteriophagen zu
Wirtszellen wieder und wird nach Gleichung 4.8 definiert:

Mol =2
=7 (4.8)

MOI ... Multiplizitit der Infektion, pfu cfu’!

Mit der Multiplizitit der Infektion und unter Annahme einer Poissonverteilung l4sst sich
die theoretische Wahrscheinlichkeit mit Gleichung 4.9 berechnen, dass » Phagenpartikel ein
Infektionsziel infizieren (Ellis und Delbriick 1938):

MOI™ - g~MOI
P =
(np) ol (4.9)
Pnp)... Wahrscheinlichkeit, dass np Phagenpartikel eine Zelle infizieren, -

np ... Anzahl Phagenpartikel, -
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Der Anteil an Zellen (P(np>0)), die in Abhédngigkeit der MOI zum Zeitpunkt der Zugabe

an Bakteriophagen infiziert werden, kann mit Gleichung 4.10 berechnet werden:

P(np>0)=1—-P(0)=1—e M (4.10)

4.7.4 Identifikation der formalkinetischen Parameter

Mit Hilfe der parallelen FlieBgleichgewichtsuntersuchungen im Milliliterma@stab konnten
die formalkinetischen Parameter von E. coli basierend auf den Massenbilanzen fiir
kontinuierliche Bioprozesse im idealen Riihrkesselreaktor identifiziert werden. Fiir die
FlieBgleichgewichtsuntersuchungen mit Bakteriophagen wurden fiir die Beschreibung der

Biomasse-, Glucose- und ssDNA Konzentration die Gleichungen 4.11-4.13 verwendet.

dcy
E:D'(O—CX)‘FH'CX “.11)
% =D - (Csein = Cs) — (X_is +mg + qS,P) " Cx (4.12)
%=D'(O—Cp)+(u'ypx+kp)'cx (4.13)
D .. Durchflussrate, h™!
cx ... Biomassekonzentration, g L™!
u ... spezifische Wachstumsrate, h™!
CSein ... Glucosekonzentration im Zulauf, g L™!
cs ... Glucosekonzentration, g L™!
Yxs ... Biomasseertragskoeffizient, g g’!
ms ... Substrataufnahmerate fiir den Erhaltungsstoffwechsel, g g! h!
qsp ... Substrataufnahmerate fiir die Produktbildung, g g' h!
cpoo... ssDNA Konzentration, g L™!
Ypx ...  Produktausbeutekoeffizient, g g'!

kp ...  konstante Produktbildungsrate, g g’ h’!
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Die Wachstumsrate wurde dabei durch das Monod-Modell fiir bakterielles Wachstum
unter Berlicksichtigung des Erhaltungsstoffwechsels und der Infektion mit Bakteriophagen

mit Gleichung 4.14 beschrieben:

Cs
U= Wmax - m — Mg Yxs — kp " Yps (4.14)
Yrs ... Produktselektivitit, g g!

Unter FlieBgleichgewichtsbedingungen (dc; dtf’ = 0) lassen sich die Gleichungen 4.11-
4.13 vereinfachen und die Biomasse-, Glucose- und ssDNA Konzentration lassen sich

folgendermafen beschreiben:

_ D(CS,ein - CS)

Cx =
m kp (4.15)
o+ mg + &
YXS s YPS

Ks- (D +mg - Yys + kp - Ypg)
Wnax — D —mg - Yxg — kp - Ypg

Cs =

(4.16)

_Cx'kp
=7

4.17)

Dies gilt fiir Durchflussraten, die kleiner als die maximale Wachstumsrate sind. Fiir
Durchflussraten, die groBer als die maximale Wachstumsrate sind, ergibt sich die triviale
Losung fiir cx =0 und cs = csein. Weiterhin wurde lediglich von einer konstanten
Produktbildung ausgegangen. Mit Hilfe der nichtlinearen Optimierungsroutine aus der
Optimization Toolbox in MATLABR2015b (MathWorks, Natick, MA, USA) mit dem 7rust-
Region-Reflection Algorithmus wurden die Parameter bestimmt, indem die Restfunktion 7
in Gleichung 4.18 minimiert wurde. Dabei wird die Differenz aus gemessener
Konzentrationen c¢;mess und simulierter Konzentration c;sm der drei ZustandsgroBen j
(Biotrockenmassekonzentration, Substratkonzentration, Produktkonzentration) iiber die

Quadratsumme minimiert:

n

3
r= minz Z(Ci,mess - Ci,sim)z (4.18)
j=1

i=1
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Die gemessenen Konzentrationen wurden aus insgesamt 16 verschiedenen
FlieBgleichgewichtsuntersuchungen generiert, die aus 3 sequentiell durchgefiihrten,
parallelen Experimenten stammten. Um die Standardabweichungen der ermittelten
Parameter abschétzen zu konnen, wurde eine Monte Carlo Bootstrap Analyse durchgefiihrt
(Kremling 2014). Hierbei wurden Messwerte in silico generiert, die einen normalverteilten
Fehler mit einer Abweichung von 5 % hatten. Dieses Verfahren wurde 50.000 Mal
wiederholt und erméglichte die Angabe der formalkinetischen Parameter mit Mittelwert und

Standardabweichung.
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5 Satzprozess mit dem Bakteriophagen M13

Seit seiner Entdeckung von Hofschneider im Jahre 1963 in Miinchen wird der Bakteriophage
M13 unter anderem fiir die Produktion von einzelstrangiger DNA und die Phagen-Display
Technologie verwendet. Aufgrund seiner Struktur von 900 nm Lénge und 6-8 nm Breite
wird er zu den filamentsen Bakteriophagen gezéhlt. Als Wirtszellen werden gram negative
Enterobakterien wie Escherichia coli (E. coli) mit Fertilitdtspilus (F-Pilus) infiziert, wobei
die infizierten Bakterienzellen bei der Extrusion der Bakteriophagen nicht lysiert werden
und wihrend der Produktion der Nachkommen des Bakteriophagen teilungsfahig sind. Die
Kultivierung von E. coli zur Bakteriophagenproduktion wird hauptsidchlich im
Schiittelkolben in angereicherten komplexen Medien basierend auf lysogeny broth (LB) in
Satzprozessen durchgefiihrt. Die Amplifikation der Bakteriophagen in Satzprozessen im
Schiittelkolben weist Vorteile wie eine einfache Handhabung und ein geringes
Kontaminationsrisiko im Vergleich zu Kultivierungen in Riihrkesselreaktoren auf. Die
Prozesskontrolle ist jedoch aufgrund fehlender Sensoren fiir den pH und die

Gelostsauerstoffkonzentration nur eingeschriankt moglich.

Aus diesem Grund wurde der Satzprozess mit dem Bakteriophagen M13mp18 in einem
in-situ sterilisierbaren Riihrkesselreaktor mit Mess- und Regelungstechnik fiir den pH und
die Gelostsauerstoftkonzentration durchgefiihrt. Des Weiteren wurden die Wirtszellen in
einem definierten Medium nach Riesenberg et al. (1991) bei einem pH von 6,7 kultiviert,
wobei eine Glucosekonzentration von 27 g L™! als alleinige Kohlenstoff- und Energiequelle
vorgelegt wurde. Die Gelostsauerstoffkonzentration wurde {iber die Rithrerdrehzahl und eine
Begasungsrate von 2 vvm Druckluft auf 25% Luftsittigung geregelt. In den
Satzkultivierungen wurden die E. coli Stimme XL1-blue MRF™ und JM 109 als

Wirtsorganismen verwendet. Die Selektion auf F-Pilus tragende Wirtszellen erfolgte bei
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dem Stamm XL1-blue, der ein Kanamycin Resistenzgen auf dem F-Plasmid codiert, durch
die Zugabe von Kanamycin A. Der Stamm JM 109 weist eine chromosomale Deletion der
Prolinsynthese auf, die auf dem F-Plasmid codiert ist. Durch die Verwendung des definierten
Mediums ohne zusitzliche Prolinquelle wurde auf F-Pilus tragende Zellen selektiert. Die
Konzentrationsverldufe der Satzkultivierung mit Bakteriophageninfektion sind zunéchst fiir

den Stamm E. coli XLL1-blue MRF" in Abbildung 5.1 dargestellt.
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Abbildung 5.1 Satzkultivierung von E. coli XL1-blue MRF" mit dem Bakteriophagen M13mp18.
Dargestellt sind die Konzentrationsverldaufe der Biotrockenmasse (BTM) (A), des Substrates Glucose
(B) und der Bakteriophagen M13mpl8 (C) iiber die Zeit. Weiterhin ist das Verhéltnis von
Bakteriophagen zu Zellen (Rpx) iiber die Zeit aufgetragen (D). Die Satzkultivierungen mit
Bakteriophageninfektion (schwarze Symbole) und als Referenz ohne Infektion (weille Symbole)
wurden in definiertem Medium nach Riesenberg et al. (1991) bei pH 6,7 und einer Temperatur von
37 °C im Riihrkesselreaktor durchgefiihrt. Die vertikale Linie nach 9,9 Stunden symbolisiert die
Zugabe der Bakteriophagen M13mpl8. Die Standardabweichungen stellen analytische Triplikate
dar.

Der Verlauf der Biotrockenmassekonzentration zeigte das zu erwartenden exponentielle
Wachstumsverhalten von Mikroorganismen unter unlimitierten Bedingungen auf. Dabei

wurde eine Biotrockenmassekonzentration von 10,3 gL' ohne Bakteriophagen und
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10,0 g L' mit Bakteriophageninfektion erreicht. Nach Zugabe der Bakteriophagen war die
Zunahme der Biotrockenmasse reduziert und die Glucoseaufnahme verlangsamte sich im
Vergleich zur Referenzkultivierung, dargestellt in Abbildung 5.1 (A, B). Die Infektion fiihrte
dementsprechend zu einer Reduktion der maximalen spezifischen Wachstumsrate um 29 %,
von 0,34 h! auf 0,24 h'! im Satzverfahren. Dahingegen kam es zu keiner signifikanten

Anderung des Ertragskoeffizienten Yxs, (0,43 g g™h).

Nach 9,9 Stunden wurde mit 2,0 - 10% pfu mL™! Bakteriophagen bei einer optischen
Dichte von 6,9 bei 600 nm (ODsoo) infiziert. Dies entsprach einer Multiplizitit der Infektion
(MOI) von 0,03 pfu cful. Die MOI stellt das Verhiltnis von Phagenpartikel zur Zellzahl
zum Zeitpunkt der Infektion dar. Der liber den Plaque Test bestimmte Phagentiter sank nach
30 Minuten um eine GroBenordnung ab, bevor nach einer Stunde 9,3 - 10% pfu mL!
detektiert wurden. Nach 12,5 Stunden war ein verringerter Anstieg des Phagentiters bei
ausreichender Substratversorgung erkennbar. Beim vollstdndigen Verbrauch der Glucose
zum Ende der Satzkultivierung nach 14,8 Stunden wurde ein Phagentiter von
1,1 - 102 pfu mL! erreicht. Das Verhiltnis von Phagen zu Wirtszellen sank entsprechend
zum Phagentiter ab und erreichte 2,6 Stunden nach Zugabe der Bakteriophagen ein

Verhiltnis von 21 pfu cfu.

Identische Satzkultivierungen wurden mit dem E. coli Stamm JM 109 durchgefiihrt,
dargestellt in Abbildung 5.2. Dabei wurden neben den Prozessbedingungen auch die MOI
von 0,03 pfu cfu! und die Zelldichte zum Infektionszeitpunkt von 6,9 (ODggo) identisch
gewihlt. Die Konzentrationsverldufe der Biotrockenmasse verdeutlichten das zu erwartende
exponentielle Wachstum unter unlimitierten Bedingungen. Die infizierten Zellen erzielten
eine maximale spezifische Wachstumsrate von 0,64 h™!, die nicht infizierten Zellen 0,66 h™.
Die Infektion mit Bakteriophagen fiihrte unter diesen Bedingungen im Satzverfahren zu
keiner signifikanten Reduktion der maximalen Wachstumsrate. Weiterhin wurde der
Biomasseertragskoeffizient Yxs mit 0,45 g g! fiir beide Zustinde bestimmt. Nach der
Infektion mit den Bakteriophagen M13mpl8 war ein Riickgang des Phagentiters zu
erkennen. AnschlieBend stieg der Phagentiter innerhalb von 2 Stunden um

3 GréBenordnungen auf 2,3 - 10! pfu mL™! bis zum Verbrauch der vorgelegten Glucose an.
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Abbildung 5.2 Satzkultivierung von E. coli JM 109 mit dem Bakteriophagen M13mp18. Dargestellt
sind die Konzentrationsverldufe der Biotrockenmasse (BTM) von infizierten (®) und nicht
infizierten (o) E. coli JM 109 (A) und der Bakteriophagen (B). Die Satzkultivierungen wurden im
definierten Medium nach Riesenberg et al. (1991) bei pH 6,7 und einer Temperatur von 37 °C im
Riihrkesselreaktor durchgefiihrt. Die vertikale Linie nach 5,2 Stunden symbolisiert die Zugabe der
Bakteriophagen M13mp18. Die Standardabweichungen stellen analytische Triplikate dar.

In Tabelle 5.1 wird der stammspezifische Einfluss der Bakteriophageninfektion auf die

maximale spezifische Wachstumsrate im Satzverfahren verglichen.
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Tabelle 5.1 Einfluss der Bakteriophageninfektion auf die maximale spezifische Wachstumsrate max

im Satzverfahren

Wirtsstamm Umax (nicht infiziert), h'! Umax (infiziert), h'! Reduktion pmax, %0
E. coli IM 109 0,66 0,64 3%
E. coli XL1-
0,34 0,24 29 %
blue MRF’

Die Infektion des Stammes XL1-blue MRF" mit Bakteriophagen fiihrte zu einer
Reduktion der Wachstumsrate um 29 %, wohingegen bei dem Stamm JM 109 mit 3 % keine
signifikante Reduktion unter diesen Reaktionsbedingungen im definierten Medium zu

erkennen war.

Diskussion

Im definierten Medium nach Riesenberg mit Glucose als einziger Kohlenstoff- und
Energiequelle werden maximale spezifische Wachstumsraten unter unlimitierten
Bedingungen von 0,45 - 0,67 h'! fiir E. coli beschrieben (Jenzsch et al. 2006; Puskeiler und
Weuster-Botz 2004; Riesenberg et al. 1991). Die niedrige maximale spezifische
Wachstumsrate von 0,34 h'! des Stammes XL1-blue MRF’ in Minimalmedium ist in einer
Punktmutation im Gen purB begriindet, die wihrend der Stammentwicklung aufgetreten sein
muss. Diese Punktmutation fithrte zu einem Aminosiureaustausch der Glutaminsdure zu
Lysin an der Position 115 in der Adenylosuccinatlyase (EC 4.3.2.2). Durch die
Wiederherstellung der Glutaminsdure an Position 115 konnte die spezifische Wachstumsrate
auf 0,50 h! gesteigert werden (Jung et al. 2010). Dadurch erklirt sich der signifikante
Unterschied in den maximalen Wachstumsraten der untersuchten Stimme ohne

Bakteriophageninfektion.

In der Literatur wird beschrieben, dass eine Infektion von E. coli mit dem Bakteriophagen
M13 zu einer Reduktion der maximalen spezifischen Wachstumsrate fiihrt (Grieco et al.
2009; Salivar et al. 1964; Sambrook et al. 2001). Auch die Quantifizierung der
Phagenpartikel tiber den Plaque Test beruht auf unterschiedlichen Wachstumsraten von

infizierten und nicht infizierten Zellen auf LB-Agarplatte, da die Bakteriophagen die
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infizierten Zellen nicht lysieren. Die Reduktion der Wachstumsrate wurde hierbei in Medien
mit Komplexbestandteilen wie Hefeextrakt untersucht, in denen maximale Wachstumsraten
von 2 h'! erreicht werden kénnen. Fiir eine Reduktion der Wachstumsrate durch die Infektion
mit Bakteriophagen miissen die geschwindigkeitsbestimmenden Schritte des Zellwachstums
beeinflusst werden. Bei der Verwendung des Stammes XL1-blue MRF" im definierten
Medium stellt die von der Adenylsuccinatlyase (EC 4.3.2.2) katalysierte Reaktion den
geschwindigkeitsbestimmenden Schritt dar (Jung et al. 2010). Die Reaktion von Inosin-5"-
monophosphat (IMP) zu Adenylosuccinat wird durch die Adenylosuccinatsynthase
katalysiert, bevor die Umsetzung zu Adenosinmonophosphat (AMP) durch die
Adenylsuccinatlyase katalysiert wird. Die Adenylsuccinatlyase katalysiert damit eine
Reaktion in der Purinbiosynthese und ist ausschlaggebend fiir die Produktion eines zentralen
Bausteines fiir die RNA und DNA Synthese. Die Infektion mit M13 Bakteriophagen fiihrt
zur intrazelluldren Produktion der replikativen Form des Phagengenoms (replicative form,
RF-DNA), ssDNA und Transkription der Phagengene zu mRNA. Dieser erhohte Bedarf an
zentralen Bausteinen im Zellzyklus bei Infektion mit Phagen fiihrt zur Reduktion der
maximalen Wachstumsrate bei der Satzkultivierung mit XL1-blue MRF" in definiertem
Medium. Der Einfluss der Phageninfektion auf die maximale spezifische Wachstumsrate des
Stammes JM109 konnte nicht beziffert werden. Die Reduktion der Wachstumsrate nach
Phageninfektion sollte aus diesem Grund in FlieBgleichgewichtsuntersuchungen im

Chemostaten (vgl. Kapitel 7.1) untersucht werden.

Der Riickgang des Phagentiters nach Infektion ist in der Analysemethode mit Hilfe des
Plaque Tests begriindet. Hierbei werden lediglich infektiose Phagenpartikel im zellfreien
Uberstand detektiert. Bei der Infektion durch den Bakteriophagen M13 kommt es zur
Adsorption an die Wirtszelle, Injektion der genomischen ssDNA in das Cytoplasma und die
Einlagerung der Hiillproteine in die Plasmamembran (Mai-Prochnow et al. 2015). Dadurch
sinkt die Anzahl der infektidsen Phagenpartikel im Uberstand innerhalb der ersten

30 Minuten.

In Satzkultivierungen im Schiittelkolben werden die Wirtszellen bei einer optischen
Dichte von 0,5 oder niedriger mit Bakteriophagen M13 infiziert (Douglas et al. 2007;
Sambrook et al. 2001). Durch die Verwendung eines Satzverfahrens im Riihrkesselreaktor
mit einer Glucosekonzentration von 27 g L' im Minimalmedium, pH Regelung und
optimaler Sauerstoffversorgung, konnte die Infektion bei einer deutlich hoheren Zelldichte

von 6,9 (ODeoo) durchgefiihrt werden. Dies zeigt eine Unabhéngigkeit der Infektion von der
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Zelldichte und ermoglicht in folgenden Zulaufprozessen einen frei wihlbaren

Infektionszeitpunkt.

In Abbildung 5.3 sind die maximal erzielten Phagentiter mit den E. coli Stammen
JM 109 und XL1-blue in Satzprozessen zur Einordnung mit Literaturangaben verglichen.
Unter den verwendeten Reaktionsbedingungen konnten maximale Phagentiter von
1,1 - 10" pfu mL! mit E. coli XL1-blue und 2,3 - 10!! pfu mL! mit E. coli IM 109 erzielt

werden.

1013
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Phagentiter, pfu mL™
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Abbildung 5.3 Maximale Phagentiter in Satzprozessen mit E. coli. Dargestellt sind die maximalen
Phagentiter, die mit den E. coli Staimmen JM 109 und XL1-blue im Satzverfahren im
Riihrkesselreaktor in definiertem Medium nach Riesenberg et al. (1991) erzielt wurden. Im Vergleich
dazu sind die beschriebenen Phagentiter in Schiittelkolben von Hofschneider (1963) in M9
Minimalmedium mit 0,5 % Aminosduren und Reddy und McKenney (1996) in komplexem Medium
aufgetragen. Die beschriebenen Phagentiter von Grieco et al. (2009, 2012) wurden in Riihrkessel-
reaktoren in komplexem Medium erzielt.

Grieco et al. (2009) veroffentlichten erstmals die Produktion von genetisch verdanderten
filamentdsen M 13 Bakteriophagen im Riihrkesselreaktor, wobei unter Verwendung eines
komplexen Mediums maximale Phagentiter von 1,2 - 10'! pfu mL™! erreicht wurden. Durch
Optimierung der Prozessbedingungen Temperatur, pH und Gelostsauerstoftkonzentration
mit Hilfe statistischer Versuchsplanung nach der response surface methodology wurde ein
maximaler Phagentiter von 3,5 - 10!! pfu mL™"' erreicht (Grieco et al. 2012). Durch die
Variation der Multiplizitdt der Infektion konnten Reddy und McKenney (1996) maximale
Phagentiter von 1,010 pfumL"' in Schiittelkolbenexperimenten erreichen, wobei

Hofschneider bei der Entdeckung 1963 einen Titer von 3 - 10" pfumL"' beschrieb
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(Hofschneider 1963). Die mit den E. coli Stimmen JM109 und XL1-blue im Satzprozess
erreichten Phagentiter befinden sich innerhalb einer Grofenordnung zu den
Literaturangaben, unabhdngig des verwendeten Mediums oder der Kultivierung im

Schiittelkolben oder Riithrkesselreaktor.

Die Unterschiede in den erreichten maximalen Phagentitern bei der Kultivierung von
E. coli IM109 und XL1-blue lassen sich in der Versuchsplanung begriinden. Die Infektion
wurde bei einer identischen Biotrockenmassekonzentration und MOI durchgefiihrt. Aus der
hoheren spezifischen Wachstumsrate von E. coli JM 109 ergab sich eine kiirzere
Produktionsphase des Bakteriophagen bis zum Verbrauch der vorgelegten Glucose. Aus
diesem Grund beeinflusst die Versuchsplanung den maximal erreichbaren Phagentiter und
verhindert dahingehend eine eindeutige Schlussfolgerung. Daher werden beide E. coli

Stimme fiir die reaktionstechnische Charakterisierung im Zulaufprozess verwendet.

Die von Grieco et al. (2012) durchgefiihrte Optimierung, basierend auf statistischer
Versuchsplanung, erzielte erhohte Phagentiter fiir den genetisch verdnderten M13
Bakteriophagen. Diese sind jedoch niedriger als bereits veroffentlichte Literaturdaten. Aus
diesem Grund wurde von einer Optimierung der Prozessparameter wie pH, Temperatur und
Geldstsauerstoffkonzentration im Satzprozess abgesehen und zunichst die Ubertragung in

den Zulaufprozess angestrebt.
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6 Hochzelldichteprozess zur Produktion von einzelstringiger

DNA

Die Verwendung von Zulaufverfahren im Gegensatz zu Satzverfahren weisen einige
Vorteile wie hohe Biomasse-, hohe Produktkonzentrationen und hohe volumetrische
Produktivititen durch die Verldngerung der Produktionsphase auf. Weiterhin kann die
Induktion der Produktbildung {iber einen groferen Zeitraum variiert werden. Durch die hohe
Biomasse- und Produktkonzentrationen wird ebenso der Aufwand in der anschlieBenden

Aufarbeitung der Produkte verringert.

6.1 Etablierung eines Hochzelldichteprozesses mit Escherichia coli

Zur Etablierung eines Hochzelldichteprozesses wurde ein vorgegebenes, exponentielles
Zulaufprofil mit einer eingestellten konstanten Wachstumsrate nach Gleichung 3.20 (vgl.
Kapitel 3.3.2) verwendet. Autbauend auf den in Satzkultivierungen im Riihrkesselreaktor
ermittelten zellspezifischen Parametern, der maximalen spezifischen Wachstumsrate und
des Biomasseertragskoeffizientens von E. coli JM 109, wurde eine konstante Wachstums-
rate von 0,15 h™! unter substratlimitierenden Bedingungen in der exponentiellen Phase
definiert. Die Zulaufkultivierung wurde in einem definierten Mineralmedium (vgl. Tabelle
4.3) nach Riesenberg et al. (1991) mit einer vorgeschalteten Satzphase mit 25 g L™! Glucose
als einzige Kohlenstoff- und Energiequelle durchgefiihrt. Durch eine reduzierte
Wachstumsrate und die Verwendung eines chemisch definierten Mediums ohne
Komplexbestandteile wird die Bildung von Stoffwechselnebenprodukten wie Acetat, durch
den Uberschussmetabolismus reduziert. Der pH wurde dabei einseitig mit einer

25 % Ammoniumldsung (v/v) auf pH 6,7 geregelt. Die Gelostsauerstoftfkonzentration wurde
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iiber den Gasvolumenstrom (sterile Prozessluft mit 2 vvm), den Systemdruck (bis zu 2 bar)
und die Riihrerdrehzahl (500-1500 min™') auf 25 % Luftsittigung geregelt. In Anlehnung an
das von Riesenberg et al. (1991) beschriebene Zulaufmedium, wurde eine konzentrierte
Substratldsung an Glucose (750 g L™') und Magnesiumsulfat (9,7 g L'!) verwendet. Die
Ergebnisse der Zulaufkultivierungen sind in Abbildung 6.1 dargestellt.
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Abbildung 6.1 Etablierung einer Hochzelldichtekultivierung mit £ .coli JM 109. Dargestellt sind die
zeitlichen Verldufe der Biotrockenmassekonzentration (BTM) (A), des Zulaufmassenstroms an
Glucose (A) und der Ammoniumkonzentration im Uberstand (B). Die weilen Symbole stellen die
Zulaufkultivierung mit dem von Riesenberg et al. (1991) vorgeschlagenen Zulaufmedium dar, die
schwarzen Symbole das modifizierte Zulaufmedium mit zusétzlicher Stickstoffquelle in Form von
(NH4)2SO4. Beide Zulaufkultivierungen wurden mit dem identischen Zulaufprofil (A) durchgefiihrt.
Die durchgezogene vertikale Linie nach 11,1 Stunden symbolisiert den Ubergang von Satz- auf
Zulaufverfahren. Die Standardabweichungen stellen analytische Triplikate dar.

Nach 11,1 Stunden wurde die Zulaufphase automatisiert nach Verbrauch der vorgelegten

Glucose und dem damit einhergehenden sprunghaften Anstieg der Gelostsauerstoftf-
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konzentration gestartet. Der Zulaufmassenstrom an Glucose stieg wéhrend einer 12,5
stiindigen exponentiellen Phase von 3,6 gL'h' auf 20,0gL'h! an. Um eine
Massentransferlimitierung an Sauerstoff zu vermeiden, wurde nach linearer Reduktion des
Zulaufmassenstroms innerhalb von 1,5 Stunden auf 7,9 g L' h! eine konstante Zulaufrate
von 23mLh' eingestellt. Durch den Anstieg des Reaktionsvolumens ist der
Zulaufmassenstrom kontinuierlich auf 6,3 g L'! h'! nach 49 Stunden gesunken, dargestellt in
Abbildung 6.1 A. Die vorgegebene Wachstumsrate wurde mit 0,14 h™! in der exponentiellen
Phase und eine Biotrockenmassekonzentration von 52,1+0,4gL! am Ende des
exponentiellen Zulaufs erreicht. Bei der Verwendung des von Riesenberg et al. (1991)
beschriebenen Zulaufmediums kam es nach 28,1 Stunden zu einer Auszehrung der einzigen
Stickstoffquelle Ammonium, dargestellt in Abbildung 6.1 B. Damit einhergehend wurde
eine maximale Biotrockenmassekonzentration von 70,9 gL' erreicht und die
Zulaufkultivierung beendet. Obwohl zur Regelung des pH eine 25 % Ammoniumldsung

(v/v) verwendet wurde, konnte dies der Auszehrung nicht entgegenwirken.

Aus diesem Grund wurde das Zulaufmedium durch das Hinzufligen einer zusdtzlichen
Stickstoffquelle in Form von (NH4)SOs (18,5 g L") modifiziert. Unter identischen
Prozessbedingungen konnte durch diese Modifikation eine maximale Biotrockenmasse-
konzentration von 98,7 + 0,7 g L innerhalb von 49 Stunden erreicht werden, dargestellt in
Abbildung 6.1 A. Die Ammoniumkonzentration lag zu den Probenahmezeitpunkten in
einem Bereich zwischen 1-1,8 g L'!. Zudem konnte die maximale Biotrockenmasse-
konzentration um 39,2 % gesteigert und eine Hochzelldichtekultivierung mit £. coli JM 109

etabliert werden.

Das modifizierte Zulaufmedium sollte ebenso fiir die Hochzelldichtekultivierung mit
E. coli XL1-blue mit identischem Zulaufprofil mit einer vorgegebenen Wachstumsrate von

0,15 h'! verwendet werden, dargestellt in Abbildung 6.2.
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Abbildung 6.2 Ubertragung des Hochzelldichteprozesses auf den E. coli Stamm XLI-blue.
Dargestellt sind die zeitlichen Verlaufe der Biotrockenmassekonzentration (BTM) (A), des
Zulaufmassenstroms an Glucose (A) und der Ammoniumkonzentration im Uberstand (B) der
Hochzelldichteprozesse mit E. coli XL1-blue (weille Symbole) und E. coli IM 109 (schwarze
Symbole) tiber die Zulaufphase. Beide Zulaufkultivierungen wurden mit dem um die Komponente
(NH4)2SO4 erweiterten Zulaufmedium in definiertem Medium nach Riesenberg et al. (1991)
durchgefiihrt. Die Standardabweichungen stellen analytische Triplikate dar.

Entsprechend dem vorgegebenen Zulaufprofil wurde eine spezifische Wachstumsrate von
0,14 h'! wihrend der exponentiellen Zulaufphase mit E. coli XL1-blue erreicht. Am Ende
der exponentiellen Zulaufphase konnte in Ubereinstimmung mit dem E. coli Stamm JM 109
eine Biotrockenmassekonzentration von 52,6 +0,2 gL' mit E coli XL1-blue erzielt
werden. Die maximale Biotrockenmassekonzentration wurde fiir £. coli XL1-blue unter
diesen Prozessbedingungen mit 94,2 + 1,0 g L'! 29,5 Stunden nach Start der Zulaufphase
bestimmt. Die Ammoniumkonzentration, dargestellt in Abbildung 6.2 B, konnte zu den

Probenahmezeitpunkten zwischen 1,4 — 1,8 g L! bestimmt werden.
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Diskussion

Durch die Anpassung des Zulaufmediums mit E. coli JM 109 konnte eine
Stickstofflimitierung verhindert und eine Hochzelldichtekultivierung etabliert werden. Die
Konzentration an Ammonium in der Fliissigphase lag weiterhin unter der inhibierenden
Konzentration von 3,0 g L! fiir die Kultivierung mit E. coli (Lee 1996). Die Modifikation
des Zulaufmediums konnte ebenso fiir die Hochzelldichtekultivierung mit E. coli XL1-blue
ohne Limitierung oder Inhibierung durch Ammonium etabliert werden. Dabei konnte mit
E. coli XL1-blue MRF" unter diesen Bedingungen eine maximale Biotrockenmasse-
konzentration von 94,2+ 1,0 g L'! erreicht werden. Dies zeigt die Anwendbarkeit des
etablierten Hochzelldichteprozesses fiir unterschiedliche E. coli Stimme. Weiterhin fiihrte
die Zulaufkultivierung mit reduzierter Wachstumsrate in definiertem Minimalmedium in
Ubereinstimmung mit Literaturdaten zu einer Acetatproduktion unter 0,1 g L' (Riesenberg

etal. 1991).

Die Verwendung eines vorgegebenen Zulaufprofils mit konstanter Wachstumsrate konnte
in der Literatur bereits erfolgreich fiir die Hochzelldichtekultivierung von E. coli TG1
etabliert werden (Korz et al. 1995). Die in der vorliegenden Arbeit erzielte Biotrockenmasse-
konzentration von maximal 98,7 + 0,7 g L! ist vergleichbar mit den von Pan et al. (1987)
beschriebenen Daten zur Hochzelldichtekultivierung mit E. coli B unter
sauerstoffunlimitierten Bedingungen. Riesenberg et al. (1991) erreichte durch eine
konstante, geregelte Wachstumsrate von 0,11 h'! {iber die gesamte Zulaufphase eine
Biotrockenmassekonzentration von 95 gL mit E. coli TG 1. Durch die vereinfachte
Methode mit vorgegebener konstanter Wachstumsrate nach Korz et al. (1995) konnte eine
Biotrockenmassekonzentration von 128 gL' erreicht werden, wobei hier dem
Zulaufmedium noch Spurenelemente zugesetzt und eine Sauerstofflimitierung durch
Anreicherung der Zuluft mit reinem Sauerstoff vermieden wurde. Die Modifikation des
Zulautmediums mit den Spurenelementen Cobalt, Mangan, Kupfer, Molybdén, Zink, Eisen
und dem Vitamin Thiamin konnte die maximale Biotrockenmassekonzentration mit dem
Stamm JM 109 in dieser Arbeit nicht erhohen und wurde dementsprechend als Limitierung

ausgeschlossen.

In der Literatur sind flir Zulaufprozesse mit E. coli noch hohere Biotrockenmasse-
konzentrationen beschrieben. Dabei wurde mit E. coli RV308 eine Biotrockenmassekonzen-

tration von 145 g L'! in Riihrkesselreaktoren erreicht (Horn et al. 1996). In der von Horn und
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Mitarbeitern verdffentlichten Arbeit wurde die Glucosekonzentration auf 1,5 gL' im
Reaktionsmedium geregelt. Dadurch wachsen die Zellen in der Zulaufphase bei maximaler
Wachstumsrate, da diese Glucosekonzentration die Affinititskonstante Ks (0,04-99 mg L)
von E. coli zu Glucose deutlich tibersteigt (Bergter 1983; Horn et al. 1996; Senn et al. 1994).
Durch den Uberschuss an Glucose kann es unter aeroben Bedingungen aufgrund des
Uberschussmetabolismus zur Acetatakkumulation kommen, die durch die Verwendung des
Stammes RV308 jedoch unter 2 g L'! lag (Chmiel 2011; Horn et al. 1996). Aus diesem
Grund konnte in der von Horn et al. (1996) veroffentlichten Arbeit auf die Standardmethode
der Hochzelldichtekultivierung mit reduzierter Wachstumsrate (u>pmax) verzichtet werden,
ohne mogliche negative Auswirkungen der Acetatakkumulation auf das Zellwachstum und
die Produktion rekombinanter Proteine zu riskieren (Kleman und Strohl 1994; Korz et al.
1995; Lee 1996; Riesenberg 1991). In der von Hu et al. (2004) verdffentlichten Arbeit
wurden Biotrockenmassekonzentration von 183 g L' im Riihrkesselreaktor erreicht, indem
ein exponentielles Zulaufprofil mit einer Wachstumsrate von 0,057 h! in einem
semidefinierten Medium mit 20 g L' Hefeextrakt und 30 g L' N-Z-Amin Caseinhydrolysat
durchgefiihrt wurde. Weiterhin wurde als Zulaufmedium eine konzentrierte Losung an
Glukose, Mineralien und komplexen Bestandteilen verwendet und die Zulaufrate {iber den
Anstieg des pH geregelt. Eine weitere Steigerung der Biotrockenmassekonzentration ist
durch die Verwendung eines Dialysereaktors mdglich. Dabei wurde eine maximale
Zelldichte von 190 g L™ durch den stetigen Austausch des Mediums und die Zellriickhaltung
erzielt (Nakano et al. 1997). Mit diesem Reaktor konnte sich an das theoretische Maximum
von 200gL' bei der Kultivierung mit E. coli angenihert werden, bei der das

Reaktionsmedium die FlieBfahigkeit drastisch dndert (Rosano und Ceccarelli 2014).

Der Fokus der vorliegenden Arbeit lag nicht in der weiteren Optimierung der
Hochzelldichtekultivierung mit E. coli, sondern in der Entwicklung eines Prozesses zur
Herstellung von einzelstrangiger DNA fiir die scaffolded DNA Origami Technologie. Aus
diesem Grund wurde die hier dargestellte Zulautkultivierung mit E. coli als Referenz fiir die

Entwicklung einer Hochzelldichtekultivierung mit der Bakteriophagen M13 verwendet.
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6.2 Zulaufprozess mit Bakteriophageninfektion zur Einzelstrang DNA

Produktion'!

6.2.1 Einfluss der Bakteriophageninfektion auf den Hochzelldichteprozess

Aufbauend auf dem etablierten Hochzelldichteprozess mit E. coli XL-1 blue erfolgte im
Folgenden die Infektion mit dem Bakteriophage M13mpl8 im Zulaufprozess unter
identischen Prozessbedingungen. Die genaue Versuchsdurchfithrung findet sich in Kapitel
4.4.3. Aus den Satzprozessen im Riihrkesselreaktor war bekannt, dass eine Infektion auch
bei hoheren Zelldichten (ODgoo = 6,9) mdglich ist. Daher wurde die Infektion wihrend der
exponentiellen Zulaufphase durchgefiihrt. Die Ergebnisse der Zulaufkultivierung mit dem
Bakteriophage M13mp18 sind in Abbildung 6.3 dargestellt, und vergleichend dazu eine

Zulaufkultivierung ohne Infektion.

Der Zulaufmassenstrom an Glucose stieg beginnend bei 3,8 g L™! h'! exponentiell bis zum
Erreichen einer maximalen Rate von 20,6 ¢ L' h'! nach 12,5 Stunden an. Aufgrund einer
eintretenden Massentransferlimitierung an Sauerstoff bei maximalem Leistungseintrag und
einem Systemdruck von bis zu 2 bar wurde der Zulaufmassenstrom linear innerhalb
1,5 Stunden auf 7,8 g L'! h'! reduziert. AnschlieBend wurde mit konstanter Forderrate bis
zum Ende der Zulaufkultivierung dosiert. Nach 5 Stunden wurde auf einen Titer von
1,7 - 10® pfu mL!' mit Bakteriophagen M13mp18 bei einer Biotrockenmassekonzentration
von 26 gL' infiziert. Dies entsprach einer Multiplizitit der Infektion (MOI) von
0,003 pfu cfu!. Mit den infizierten E. coli wurde nach 30 Stunden Zulaufphase eine
maximale Biotrockenmassekonzentration von 66,5 + 0,6 g L'! erreicht. Im Vergleich dazu
wurden in der Referenzkultivierung unter identischen Bedingungen ohne Bakteriophagen-
infektion 94,2 = 1,0 g L! erreicht, dies entspricht einer Reduktion um 29 %, dargestellt in
Abbildung 6.3 A. Nach Infektion mit Bakteriophagen kam es zundchst zu keiner

signifikanten Reduktion des Zellwachstums, erst 6,5 Stunden nach Zugabe der

! Teile dieses Abschnitts sind bereits publiziert in: Kick B, Praetorius F, Dietz H, Weuster-Botz D
(2015) Efficient production of single-stranded phage DNA as scaffolds for DNA origami. Nano
Letters 15 (7): 4672 - 4676.
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Bakteriophagen war die Biotrockenmassekonzentration der infizierten Zellen 10,5 %

niedriger.
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Abbildung 6.3 Hochzelldichtekultivierung von E. coli XL1-blue mit Bakteriophageninfektion.
A: Dargestellt sind die Konzentrationsverldufe der Biotrockenmasse nicht infizierter (o) und
infizierter (@) Zellen iiber die Zulaufphase. Zusétzlich ist der Zulaufmassenstrom an Glucose (graue
Linie) aufgetragen. B: Auftragung des Phagentiters iiber die Zulaufphase. C: Das Verhéltnis von
Bakteriophagen zu Zellen (Rpx) ist iiber die Zulaufphase dargestellt. D: Darstellung des zeitlichen
Verlaufes der Phagenbildungsrate. Die Zulaufkultivierung wurde mit definiertem Medium und
modifiziertem Zulaufmedium bei pH 6,7 und einer Temperatur von 37 °C durchgefiihrt. Die vertikale
Linie symbolisiert den Zeitpunkt der Phageninfektion. Die Standardabweichungen stellen
analytische Triplikate dar.

Nach Zugabe der Bakteriophagen sank der Phagentiter zundchst um 60 % in 30 Minuten
ab, bevor ein starker Anstieg um 6 GroBenordnungen auf 1,2 +0,1 - 10'* pfu mL"! inner-
halb von 8 Stunden zu verzeichnen war. FEin maximaler Phagentiter von
2,0+ 0,4 - 10" pfu mL"! wurde nach 30 Stunden Zulaufphase erreicht. Im Vergleich dazu
stieg die Zellzahl nach Infektion von 6,6 £0,2 - 10'° cfu mL"! auf 1,6 £0,2 - 10! cfu mL"!
(Daten nicht gezeigt). Das Verhiltnis von Bakteriophagen zu Wirtszellen ist von

0,001 pfu cfu! auf 1068 pfu cfu! innerhalb von 8 Stunden angestiegen, dargestellt in
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Abbildung 6.3 C. 4,6 Stunden nach Infektion wurde ein Verhiltnis von Bakteriophagen zu
Zellen von 23 erreicht, bei dem sich erstmals mehr Bakteriophagen als Zellen im

Reaktionsansatz befanden.

Zur Berechnung der Phagenbildungsrate wurde der dekadische Logarithmus des
Phagentiters iiber die Zeit aufgetragen. AnschlieBend wurde der Verlauf iiber eine
sigmoidale Modellgleichung mit 4 Parametern nach Gleichung 4.5 angendhert. Die
Phagenbildungsrate wurde anschlieBend nach Gleichung 4.6 mit den erhaltenen Parametern
der Ausgleichsfunktion berechnet. Der Verlauf der Phagenbildungsrate ist in
Abbildung 6.3 D dargestellt. Die Phagenbildungsrate stieg innerhalb der ersten 3 Stunden
nach Zugabe der Phagen an und erreichte bei 1,35 h™! ein Maximum. AnschlieBend sank die
Phagenbildungsrate, wobei 8,5 Stunden nach Phageninfektion eine Phagenbildungsrate von

0,07 h'! bei einem Phagentiter von 1,2 + 0,1- 10'* pfu mL™! erreicht wurde.
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Abbildung 6.4 Zeitliche Auflésung der Phageninfektion wéhrend einer Hochzelldichtekultivierung.
Dargestellt ist der Konzentrationsverlauf der Bakteriophagen zwischen 4-8 Stunden nach Start der
Zulaufphase. Die Zulaufkultivierung mit Bakteriophagen wurde in definiertem Medium bei pH 6,7
und einer Temperatur von 37 °C durchgefiihrt. Die Infektion erfolgte wéhrend der exponentiellen
Zulaufphase mit einer spezifischen Wachstumsrate von 0,15 h! mit einer Multiplizitét der Infektion
von 0,003 pfu cfu!. Die vertikale Linie symbolisiert den Zeitpunkt der Phageninfektion. Die
Standardabweichungen stellen analytische Triplikate dar.

Die Abnahme des Phagentiters nach Zugabe der Bakteriophagen sollte innerhalb der
ersten Stunde mit einem Zeitintervall von 5 Minuten analysiert werden. Aus diesem Grund
wurde unter identischen Versuchsbedingungen 5 Stunden nach Start des Zulaufs mit

2,3+0,9-10° pfumL' Bakteriophagen infiziert, dies entsprach einer MOI von
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0,003 pfu cfu!. Die genaue zeitliche Aufldsung der Infektion mit Bakteriophagen ist in
Abbildung 6.4 dargestellt.

Nach Zugabe der Bakteriophagen M13mp18 zu exponentiell wachsenden Zellen sank der
Phagentiter zunichst von 2,3 £ 0,9 - 108 pfu mL™! auf2,0 + 0,8 - 107 pfu mL"! innerhalb von
30 Minuten ab. Dementsprechend blieben nur 8,7 % der zugegeben Bakteriophagen M13 im
Zelliiberstand und konnten iliber den Plaque Test quantifiziert werden. Die restlichen
Bakteriophagen adsorbierten an die Zelloberfldche und infizierten die Wirtszellen. Aus der
Abnahme der nicht adsorbierten Bakteriophagen ldsst sich unter Beriicksichtigung der
Zellzahl die Adsorptionsrate k mit 7,5 - 107" mL min™' nach Gleichung 4.7 berechnen. Nach
30 Minuten stieg der Phagentiter kontinuierlich an, wobei 60 Minuten nach Phageninfektion

1,6 £ 0,5 - 10® pfu mL"! erreicht wurden.

Nach der Etablierung einer Hochzelldichtekultivierung mit Bakteriophageninfektion und
Beschreibung der Phagenadsorption, sollte untersucht werden, ob eine mogliche Limitierung
oder Inhibierung durch Medienbestandteile oder Stoffwechselnebenprodukte vorliegt. Eine
Medienlimitierung oder Inhibierung konnte sowohl das Stagnieren des Phagentiters, als auch
die um 29 % niedrigere Biotrockenmassekonzentration der infizierten Zellen zum
Prozessende begriinden. Hierfiir wurden die Konzentrationsverldufe des limitierenden
Substrates Glucose, der Komponenten Ammonium, Magnesium und Phosphat und des
theoretischen Stoffwechselnebenproduktes Acetat analysiert. Ausgewéhlte Bestandteile sind

in Abbildung 6.5 aufgetragen.

Wihrend der Zulaufphase war die Glucosekonzentration, entsprechend dem limitierenden
Zulaufprofil, fiir beide Kultivierungen unter 39 + 14 mg L. Die Ammoniumkonzentration
der Zulaufkultivierung ohne Bakteriophagen war zu jeder Probenahme hoéher als im
Vergleichsprozess mit Bakteriophagen, dennoch lag fiir beide Prozesse die
Ammoniumkonzentration iiber die gesamte Zulaufphase im Bereich von 1,1-2,5 gL'l,
dargestellt in Abbildung 6.5 A. Eine Stickstofflimitierung lag demzufolge weder fiir das
Wachstum von E. coli, noch fiir die Produktion der Bakteriophagen vor. Anhand der
zeitlichen Verldufe der Magnesiumkonzentration wurde zudem keine Limitierung durch
diesen Medienbestandteil sichtbar. Die Konzentration an Magnesium ist {liber die
Zulaufphase von 0,05 g L' auf 0,2 g L! fiir beide Zulaufkultivierungen angestiegen. Die
Konzentration an Magnesiumsulfat im Zulaufmedium lag bei 9,7gL'. Der in

Abbildung 6.5 C aufgetragene Konzentrationsverlauf fiir Phosphat zeigt eine deutliche
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Abnahme fiir beide Zulaufkultivierungen. Zum Zeitpunkt der Infektion waren im
Reaktionsmedium vergleichbare Phosphatkonzentration von 102+0,3 gL' fiir die
Zulaufkultivierung mit Bakteriophagen und 10,9+0,2 gL' ohne Bakteriophagen
vorhanden. Nach 31 Stunden Zulaufphase ist die Phosphatkonzentration fiir die Kultivierung
ohne Bakteriophagen auf 0,7 + 0,03 g L' gesunken, mit Phagen auf 1,7+ 0,06 gL!. In
Abbildung 6.5 D ist die Acetatkonzentration liber die Zulaufphase aufgetragen. Diese lag zu
jedem Probenahmezeitpunkt unter der Nachweisgrenze des enzymatischen Tests von

50 mg L' und wird somit als eine mogliche Inhibierung ausgeschlossen.
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Abbildung 6.5 Charakterisierung ausgewdhlter —Medienbestandteile  wéhrend  einer
Hochzelldichtekultivierung mit Bakteriophagen. Dargestellt sind die Konzentrationsverldufe fiir
Ammonium (A), Magnesium (B), Phosphat (C) und Acetat (D) iiber die Zulaufphase. Verglichen
werden Zulaufkultivierungen mit (schwarze Symbole) und ohne (weile Symbole)
Bakteriophageninfektion. Die Zulaufkultivierungen wurden in definiertem Medium bei einem pH
von 6,7 und einer Temperatur von 37 °C durchgefiihrt. Die Infektion erfolgte wéhrend der
exponentiellen Zulaufphase mit einer spezifischen Wachstumsrate von 0,15h! mit einer
Multiplizitét der Infektion von 0,003 pfu cfu’l. Die vertikale Linie symbolisiert den Zeitpunkt der
Phageninfektion. Die Standardabweichungen stellen analytische Triplikate dar.
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Die Bakteriophagen M13 weisen eine filamentdse Struktur mit bis zu 900 nm Lange und
6-8 nm Breite auf und konnten daher die Viskositdt der Reaktionslosung verdndern. Ein
Anstieg der Viskositdt verdndert die Hydrodynamik, den Massentransfer zwischen Gas- und
Fliissigphase und den Wiarmetransport im Reaktionssystem. Daher wurde der Einfluss der
extrazelluldren Bakteriophagenproduktion auf die dynamische Viskositit der Biosuspension

untersucht.

Zu ausgewdhlten Zeitpunkten wurde wéhrend einer Hochzelldichtekultivierung mit und
als Referenz ohne Bakteriophagen das FlieBverhalten der Zellsuspension und des zellfreien
Uberstandes untersucht. Das FlieBverhalten am Ende der Zulaufkultivierung bei einer
Biotrockenmassekonzentration von 66,2+ 0,5 gL' (mit Bakteriophagen) und 90,9 +
0,6 g L' (ohne Bakteriophagen) ist beispielhaft in Abbildung 6.6 (A und B) dargestellt.

Dabei wurde die dynamische Viskositéit doppellogarithmisch iiber die Scherrate aufgetragen.

Die Auftragung der dynamischen Viskositit {iber die Scherrate der Zellsuspensionen mit
und ohne Bakteriophagen zeigte ein strukturviskoses FlieBverhalten, wobei die dynamische
Viskositét bei der Zulaufkultivierung mit Bakteriophagen bei gleicher Scherrate héher war.
Der zellfreie Uberstand mit Bakteriophagen wies ebenso ein strukturviskoses Verhalten auf,
wohingegen der zellfreie Uberstand ohne Bakteriophagen ein newtonsches FlieBverhalten

zeigte, dargestellt in Abbildung 6.6 B.

Fiir die zeitliche Betrachtung der Viskositdt wihrend einer Zulaufkultivierung wurde die
effektive Scherrate im Riihrkesselreaktor anhand der theoretische Beziehung nach Sanchez
Pérez et al. (2006), beschrieben unter Gleichung 3.40, berechnet. Diese Beziehung gilt fiir
6-Blatt-Scheibenriihrer bei turbulenten Strdmungsbedingungen im Riihrkesselreaktor. Unter
Berticksichtigung des Konsistenzindex und des FlieBindex gilt sie weiterhin flir
strukturviskose Fluide. Mit Hilfe der berechneten effektiven Scherrate wurde die gemessene
Viskositit der Zellsuspension und des zellfreien Uberstandes der Hochzelldichtekultivierung

iiber die Prozesszeit bestimmt, dargestellt in Abbildung 6.6 (C und D).
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Abbildung 6.6 Untersuchung zum FlieBverhalten und zur effektiven Viskositit wihrend der
Hochzelldichtekultivierung mit Bakteriophagen. A: Doppellogarithmische Auftragung der
dynamischen Viskositdt der Zellsuspension mit (®) und ohne (®) Bakteriophagen am Ende einer
Hochzelldichtekultivierung iiber die Scherrate. B: Darstellung des FlieBverhaltens des zellfreien
Uberstandes am Ende einer Hochzelldichtekultivierung mit () und ohne (e) Bakteriophagen.
C: Auftragung des zeitlichen Verlaufs der effektiven Viskositdt der Zellsuspension fiir die
Hochzelldichtekultivierung mit (e) und ohne (e) Bakteriophagen fiir die jeweilige, zu diesem
Zeitpunkt berechnete Scherrate nach Sanchez Pérez et al. (2006). D: Auftragung der effektiven
Viskositit des zellfreien Uberstandes mit (e) und ohne (e) Bakteriophagen. Die horizontale,
gestrichelte Linie symbolisiert die theoretische dynamische Viskositidt von Wasser bei 37 °C. Die
vertikale Linie symbolisiert den Zeitpunkt der Zugabe der Bakteriophagen.

Die effektive Viskositdt der Zellsuspension der Zulaufkultivierung mit Bakteriophagen
stieg kontinuierlich von 1,1 mPas vor Bakteriophageninfektion auf 6,9 mPas nach
27 Stunden Zulaufphase an. Hierbei wurde eine Biotrockenmassekonzentration von
66,2+ 0,5 gL erreicht. Die Referenzkultivierung ohne Bakteriophagen zeigte einen
flacheren Anstieg der effektiven Viskositdt iiber die Zulaufphase, bei der nach 31 Stunden
eine effektive Viskositit von 2,6 mPa s vorlag. Ohne Bakteriophagen wurde eine maximale
Biotrockenmassekonzentration von 90,9 + 0,5 g L™! erreicht. Die Betrachtung des zellfreien
Uberstandes zeigte, dass die Produktion der Bakteriophagen zu einer Erhohung der

Viskositdt von 0,8 mPa s vor der Infektion auf 4,9 mPa s fiihrte. Im Gegensatz dazu stieg die
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effektive Viskositidt ohne Bakteriophageninfektion von 0,8 mPa s auf 1,1 mPas an. Die
Infektion mit Bakteriophagen fiihrte zu einer Steigerung der Viskositit im zellfreien

Uberstand um den Faktor 4,4.

Diskussion

Fiir die Produktion von Bakteriophagen M13 werden wachsende Wirtszellen benétigt,
weshalb in Schiittelkolbenkultivierungen aufgrund des begrenzten Substrats und der kurzen
Prozesszeit bei niedriger Zelldichte infiziert wird (Sambrook et al. 2001). Aus diesem Grund
wurde bei der Hochzelldichtekultivierung mit Bakteriophagen die Wachstums- und
Produktionsphase nicht entkoppelt und wéahrend der exponentiellen Zulaufphase bei einer

Zelldichte von 26 g L infiziert.

Die Zugabe der Bakteriophagen mit einer Multiplizitit der Infektion von 0,003 pfu cfu’!
zu den exponentiell wachsenden Zellen hatte innerhalb der ersten 4,6 Stunden keinen
signifikanten Einfluss auf das Zellwachstum. Die mit Hilfe der limitierenden Zugabe an
Glucose eingestellte Wachstumsrate von 0,15h' wurde erreicht. Dies war in
Ubereinstimmung mit den in Satzverfahren erhaltenen zellspezifischen Daten fiir den
infizierten Stamm E. coli XLI1-blue. Die Infektion mit Bakteriophagen reduzierte die
maximale spezifische Wachstumsrate von 0,34 h™' auf 0,24 h™! (vgl. Kapitel 5). Aus diesem
Grund kam es wihrend der exponentiellen Zulaufphase zu keiner Akkumulation der

Kohlenstoffquelle Glucose.

Am Ende der exponentiellen Zulaufphase war die Biotrockenmassekonzentration der
infizierten Zellen mit 10,5 % signifikant niedriger als im Referenzprozess. Zu diesem
Zeitpunkt wurde eine Verhiltnis von Bakteriophagen zu Zellen von 625 pfu cfu’! erreicht,
wodurch davon ausgegangen werden kann, dass mehr als 99,9 % der Zellen mit
Bakteriophagen infiziert wurden. Einer Poisson Verteilung folgend sind ab einem Verhiltnis
von 7 pfu cfu™ 99,9 % der Zellen mit mindestens einem Bakteriophagen infiziert (Ellis und
Delbriick 1938). Die Biotrockenmassekonzentration zum Prozessende war ebenso niedriger
als im Referenzprozess. Die Infektion mit Bakteriophagen fiihrt zur Hochregulation von
Wirtsgenen, die flir das Prozessieren der Transkription und Phosphorylierung von
verschiedenen Proteinen wie dem Chaperon DnaK codieren (Karlsson et al. 2005). Durch
die Integration des Sekretin p4 Proteins in die Cytoplasmamembran von infizierten Zellen

kommt es zur Induktion des Phagen Schock Protein A, dass die Integritdt der Zellmembran
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aufrecht erhélt und einen Leistungsverlust des Protonengradienten verhindert (Brissette et
al. 1990; Darwin 2005; Model et al. 1997; Rakonjac et al. 2011). Des Weiteren kommt es
zur intrazelluldren Produktion von ssDNA, Phagenproteinen und der energieintensiven
Extrusion der Phagen bei gleichzeitiger Assemblierung iiber die Zellmembranen. Der
erreichte maximale Phagentiter von 2,0+ 0,4 - 10" pfumL" entspricht hierbei einer
Phagenkonzentration von 4,0 g L!, unter Beriicksichtigung der Masse eines Phagenpartikels
von 2,010 g (Salivar et al. 1964). Die im Vergleich zur Zulaufkultivierung ohne
Bakteriophagen reduzierte Biotrockenmassekonzentration ist neben der produzierten Masse
an Bakteriophagen, in den genannten Auswirkungen einer Infektion auf die Genregulation,
die Anderungen im Stoffwechsel, Transkription und Translation und in dem

energieintensiven Ausschleusen der Bakteriophagen begriindet.

Durch die Ubertragung der Kultivierung mit Bakteriophagen vom Satzverfahren auf einen
Hochzelldichteprozess konnte der maximale Phagentiter von 1,1-10'2 pfumL! auf
2,0 £ 0,4 - 10" pfu mL! erhdht werden. Dies entsprach einer Steigerung um den Faktor 181.
Der in Satzprozessen in Riihrkesselreaktoren unter optimierten Reaktionsbedingungen von
Grieco et al. (2012) beschriebene maximale Phagentiter von 3,5 - 10'! pfu mL™! konnte um
einen Faktor von 570 gesteigert werden. Durch die Anndherung des Konzentrationsverlaufs
mit einer sigmoidalen Ausgleichskurve konnte zudem der Anstieg des Phagentiters iiber
mehrere GroéBenordnungen iiber die Phagenbildungsrate beschrieben werden. Zur
Berechnung der Phagenbildungsrate wird der dekadische Logarithmus des Phagentiters
verwendet. Dadurch gibt die Phagenbildungsrate den Anstieg des Phagentiters in der Einheit
GroBenordnungen pro Stunde wieder. Eine einzelne infizierte E. coli Zellen kann innerhalb
einer Stunde bis zu 1000 Bakteriophagen produzieren, wobei in Satzverfahren
reproduzierbar ein Anstieg um 2 GroBenordnungen pro Stunde zu verzeichnen ist (Barbas
II et al. 2001; Derda et al. 2010). Dementsprechend werden Phagenbildungsraten von
2-3 h'! erreicht, die um bis zu 1,65 GréBenordnungen hoher sind als die in dieser Arbeit im
Zulaufverfahren erreicht wurden. Diese langsamere Phagenbildungsrate kann durch den
limitierten Glucosezulauf und der damit einhergehenden Begrenzung der Wachstumsrate im
Zulaufverfahren erkldrt werden. Im Gegensatz dazu wachsen Mikroorganismen im
Satzprozess bei maximaler Wachstumsrate. Diese Hypothese soll durch die Variation der
spezifischen Wachstumsrate wiahrend der exponentiellen Zulaufphase untersucht werden.
Grundsitzlich ist die in dieser Arbeit durchgefiihrte Beschreibung des Verlaufs des

Phagentiters mit Hilfe der Phagenbildungsrate ein essentieller Grundstein fiir die
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reaktionstechnische Charakterisierung von Einflussfaktoren auf die Hochzelldichte-

kultivierung mit Bakteriophagen.

Bei der zeitlichen Aufldsung der Phageninfektion im Abstand von 5 Minuten wurde
ersichtlich, dass der Phagentiter innerhalb der ersten 30 Minuten aufgrund der Adsorption
und Infektion der Zellen abnimmt und anschlieBend neue Bakteriophagen produziert
werden. Dieser Verlauf ist durch den Phagenzyklus zu erkliren. Das Anheften der
Bakteriophagen und die Injektion der ssDNA findet innerhalb von Minuten statt (Forsheit et
al. 1971). AnschlieBend wird die ssDNA in die doppelstrangige, replikative Form (RF-DNA)
konvertiert. Ausgehend von dieser RF-DNA kommt es zur Transkription und Translation
von Phagengenen und der Amplifizierung der RF-DNA innerhalb von 10 Minuten auf 100
bis 200 Kopien iiber einen rolling circle Mechanismus (Hohn et al. 1971). Die Produktion
des ssDNA bindenden Phagenproteins P5 in ausreichender Konzentration fiihrt zur
Inhibierung der Konvertierung der iiber den rolling circle Mechanismus produzierten
ssDNA in die doppelstrangige RF (Marvin 1998). Nach 15-20 Minuten kommt es zur ersten

Sekretion von neuen Phagen (Hofschneider und Preuss 1963; Karlsson et al. 2005).

Die Infektion mit einer Multiplizitit der Infektion von 0,003 pfucfu! bei einer
Zellkonzentration von 26 g L' (6,6 £ 0,1 - 10'° cfu mL) in der exponentiellen Zulaufphase
fiihrte zu einer Adsorptionsrate von 7,5 - 1073 mL min!. Fiir den Bakteriophagen M13 sind
Adsorptionsraten von 3 - 10" mL min™! beschrieben (Kasman et al. 2002) . Dies zeigt, dass
die Phagenadsorption unter den gewdhlten Reaktionsbedingungen wéahrend der
exponentiellen Zulaufphase in der Hochzelldichtekultivierung deutlich langsamer
stattfindet. Die empirische Bestimmung der Adsorptionsrate vereint dabei Unterschiede im
ausgewihlten Phagen-Wirt System beziiglich Phagenbindungsstellen pro Zelle, die
Diffusionskonstanten des Phagen und die Effizienz, mit der Kollisionen zwischen Phagen
und Zellen in einer Adsorption und Infektion resultieren. T-Phagen, die bis zu
300 Bindestelle pro Wirtszelle nutzen konnen, besitzen eine deutlich hohere Adsorptionsrate
von 2,4 - 10° mL min™!, im Vergleich zum filamentdsen M 13 Bakteriophagen, bei dem nur
2-3 Bindestellen pro Zelle vorliegen (Kasman et al. 2002). Es gibt weiterhin eine Vielzahl
von Faktoren, die die Adsorptionsrate beeinflussen. Dazu gehoren die Wachstumsphase der
Zellen, die Konzentration an zweiwertigen Ionen, die Durchmischung, die Temperatur und
die ZellgroBe (Adams 1959; Delbriick 1940). Die im Riihrkesselreaktor vorliegende
turbulente Strdmung mit der hohen mittleren Energiedissipation bei der Verwendung von

Scheibenblattrithrern sollte dazu fiihrte, dass die Haufigkeit von Kollisionen zwischen
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Phagen und Zellen erh6ht wurde. Die Adsorption hingegen, die auf intermolekularen
Wechselwirkungen des P3 Proteins und des F-Pilus beruht, wird moglicherweise verringert.
Dies ist ein moglicher Faktor fiir die niedrigere Adsorptionsrate der M13 Bakteriophagen
wihrend der Hochzelldichtekultivierung. Aufgrund der Vielzahl an Einflussfaktoren auf
Adsorptionsrate und der nicht verfiigbaren Parallelisierbarkeit der Hochzelldichte-
kultivierung wurde von einer genaueren Charakterisierung der Adsorptionsrate Abstand

genommen.

Die Untersuchungen zu einer moglichen Limitierung oder Inhibierung durch
Medienbestandteile zeigte, dass die Glucosekonzentration entsprechend dem limitierenden
Zulaufprofil in der Zulaufphase unter 39+ 14 mg L' lag. Diese Konzentration liegt
innerhalb des in der Literatur angegebenen Bereichs fiir die Affinitdtskonstante bei Glucose
von 0,04-99 mg L' (Senn et al. 1994). Hierbei wird nach dem Monod Modell die
halbmaximale Wachstumsrate erreicht. Der Verlauf der Ammoniumkonzentration zeigte,
dass weder eine Limitierung noch eine Inhibierung aufgrund der Stickstoffquelle vorlag, da
die in der Literatur beschriebene inhibitorische Konzentration von 3,1 gL' nicht
tiberschritten wurde (Thompson et al. 1985). Zur Erkldrung der niedrigeren
Ammoniumkonzentration bei der Zulaufkultivierung mit Bakteriophagen, ist eine
Stickstoftbilanzierung iiber das Reaktionssystem notwendig. Hierflir muss der Austrag von
Ammoniak iiber die Abluft mit Hilfe einer Abgasanalytik bestimmt werden, die jedoch in

dem verwendeten Reaktionsaufbau nicht zur Verfiigung stand.

Zweiwertige Magnesiumionen sind essentielle Elemente fiir biologische Systeme. Durch
den zeitlichen Verlauf der Magnesiumkonzentration wéhrend der Zulaufkultivierung mit
Bakteriophagen konnte eine Limitierung ausgeschlossen werden. Bei Prozessende lag eine
Magnesiumkonzentration von 0,2 g L' vor, die Summe aus vorgelegter und zugegebener
Menge an Magnesium lag zu Prozessende bei 0,71 g L'. Chmiel (2011) gibt fiir die
Elementarzusammensetzung von E. coli in Bezug auf Magnesium einen Bereich von 0,1-
0,5 % an. Der Verbrauch von 0,5 g L' Magnesium ermdglicht unter der Annahme einer
Elementarzusammensetzung von 0,5 % eine theoretische Biotrockenmassekonzentration
von 100 g L. Fiir die Zulaufkultivierung ohne Bakteriophagen stimmte diese theoretische
Abschdtzung, wiéhrend die Produktion von Bakteriophagen zu einem vergleichbaren

Verbrauch an Magnesium bei niedrigerer Biotrockenmassekonzentration fiihrte.
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In Ubereinstimmung mit den von Korz et al. (1995) gezeigten Ergebnissen, nimmt die
Phosphatkonzentration bei der Hochzelldichtekultivierung mit E. coli iiber die Prozesszeit
ab, und kann zum limitierenden Substrat werden. Dies geht mit der Akkumulation von
Glucose einher, da die Aufnahme tiber das Phosphoenolpyruvat-Phosphotransferasesystem
(PEP-PTS) phosphatlimitiert ist. Zu Prozessende konnten Phosphatkonzentrationen von
0,7+0,03 gL' ohne Bakteriophagen, und 1,7 +0,06 gL' mit Bakteriophagen nach-
gewiesen werden. Es kam ebenfalls zu keiner nachweisbaren Glucoseakkumulation,
weshalb nicht von einer wie bei Korz et al. (1995) beschriebenen Phosphatlimitierung
ausgegangen werden muss. Durch eine ausreichende Versorgung mit Sauerstoff und die
niedrige Glucosekonzentration im Bereich der Werte der Affinitdtskonstante kam es durch
die exponentielle Zulaufstrategie mit reduzierter spezifischen Wachstumsrate zu
Acetatkonzentrationen unterhalb von 0,1 g L! (Riesenberg et al. 1991). Zusammenfassend
kann gefolgert werden, dass fiir das Zulaufverfahren mit Bakteriophagen keine Limitierung

oder Inhibierung durch Medienbestandteile vorlag.

Fiir die Berechnung der effektiven Scherrate sind in der Literatur viele meist empirische
Gleichungen zu finden, die sich teilweise stark unterscheiden (Hortsch 2011). Dabei ist zu
beachten, dass diese empirischen Gleichungen oftmals fiir verschiedene Riihrertypen und
Reaktionssysteme, wie beispielsweise Schiittelkolben oder Riihrkesselreaktoren, erstellt
wurden. So stellen Kelly und Gigas (2003) Gleichungen fiir vorwiegend axial fordernde
Riihrern auf. Die von Sanchez Pérez et al. (2006) beschriebene Gleichung 3.40 ist fiir 6-
Blatt-Scheibenriihrern in Riihrkesselreaktoren mit der geometrischen Beziehung von
Reaktordurchmesser  gleich ~ Fiillhohe  abgeleitet. =~ Weiterhin  entspricht  der
Reaktordurchmesser dem dreifachen Wert des Riihrerdurchmessers. Diese Beziehung gilt
zudem fiir turbulente Stromungen, und unter Beriicksichtigung des Konsistenzindex und des
FlieBindexes, fiir strukturviskose Fluide. Aus diesen Griinden ist die Berechnung der
effektiven Scherrate mit dieser Gleichung belastbar und in Ubereinstimmung mit empirisch

bestimmten Gleichungen (Sanchez Pérez et al. 20006).

Eine experimentelle Methode zur Berechnung der effektiven Scherrate wird von
Peter et al. (2004) beschrieben. Unter der Annahme, dass zwei Fliissigkeiten (newtonsch
und strukturviskos) die gleiche effektive dynamische Viskositét besitzen, wenn bei gleicher
Riihrerdrehzahl ein identischer Leistungseintrag erreicht wird, kann durch Messung des
Leistungseintrags und der rheologischen Eigenschaften, eine Korrelation von

Riihrerdrehzahl und effektiver Scherrate ermittelt werden. Diese experimentelle Berechnung
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wurde fiir die Bestimmung der Scherrate in Schiittelkolben etabliert, wobei hierbei von einer
Abweichung von + 50 % ausgegangen werden muss, da vor allem bei hohen Scherraten die
Schnittpunkte der Kurven flach und daher fehlerbehaftet sind (Peter 2006). Im Zulaufprozess
mit Bakteriophagen war speziell das Prozessende mit hohen Biotrockenmasse- und
Bakteriophagenkonzentrationen von groflem Interesse, bei dem hohe Riihrerdrehzahlen und
damit einhergehend hohe Scherrate vorlagen. Aus diesen Griinden wurde auf eine
experimentelle Bestimmung verzichtet und die von Sénchez Pérez et al. (2006) validierte

theoretische Berechnung verwendet.

Der Anstieg der Viskositit konnte eindeutig der extrazelluliren Produktion von
Bakteriophagen zugeordnet werden. Die filamentdsen M13mp18 Bakteriophagen sind bis
zu 900 nm lang und 6-8 nm breit. Aufgrund der polaren Struktur verfligen sie iiber
selbstassemblierenden Eigenschaften zu kolloidalen Membranen (Dogic und Fraden 2006;
Sharma et al. 2014). Die selbstassemblierenden Eigenschaften und die filamentdse,
stabformige Struktur, sind Griinde fiir den Anstieg der Viskositdt. Stabformige Partikel
fiihren in Suspension zum Anstieg der Viskositdt (Ganani und Powell 1985). Die Viskositét
der Bakteriensuspension ohne Bakteriophagenproduktion war in Ubereinstimmung mit
Literaturdaten zu E. coli, die bei einer optische Dichte von 200 zu Beginn der stationdren
Phase eine Viskositdt zwischen 2 und 3 mPa s beschreiben (Newton et al. 2016). Erst bei
einsetzender Zelllyse, 45 Stunden nach Induktion, steigt die Viskositit auf 5-7 mPa s an.
Dieser Anstieg ist in der Freisetzung intrazellulérer Bestandteile wie chromosomaler DNA,
Proteinen und weiteren Bestandteilen begriindet und kann dementsprechend als qualitative

Analytik fiir den Beginn der Absterbephase genutzt werden (Newton et al. 2016).
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6.2.2  Vergleichende Untersuchung zweier Wirtsstimme zur Phagenproduktion

Nachdem die Infektion mit Bakteriophagen wiahrend der Hochzelldichtekultivierung von
E. coli XL1-blue erfolgreich war und hohe maximale Phagentiter erreicht wurden, sollte im
Folgenden untersucht werden, ob die Ergebnisse mit einem anderen F-Plasmid tragenden
Stamm reproduziert werden konnen. Dafiir wurde der Stamm E. coli JM 109 verwendet, der
als verbesserter Wirtsstamm fiir die Infektion mit M13mp Varianten entwickelt wurde.
Neben molekularbiologischen Verbesserungen ist hierbei die F-Plasmid Selektion ohne
Antibiotikum {iber eine Prolinauxotrophie moglich. Das F-Plasmid enthilt die codierenden
Regionen fiir die Prolinsynthese. Um einen Selektionsdruck zu erzeugen, wurde daher die
Kultivierung in definiertem Minimalmedium ohne Komplexbestandteile wie Hefeextrakt

oder anderen Prolinquellen durchgefiihrt.

Die Zulaufkultivierung mit E. coli JM 109 und anschlieBende Infektion mit
Bakteriophagen M13mp18 wurde wie in Kapitel 6.1 durchgefiihrt. Der Vergleich zwischen
der Hochzelldichtekultivierung der Stimme E. coli JM 109 und E. coli XL1-blue ist in
Abbildung 6.7 dargestellt. Der Konzentrationsverlauf der Biotrockenmasse war
entsprechend dem limitierenden Zulaufprofil innerhalb der ersten 12 Stunden vergleichbar.
Zu Prozessende wurde bei der Zulaufkultivierung mit dem Stamm E. coliJM 109 eine
Zellkonzentration von 77,5+ 1,0 gL' erreicht. Diese war um 16 % hoher als in der
Referenzkultivierung mit dem Stamm E. coli XL1-blue. Der =zeitliche Verlauf des
Phagentiters war flir die Zulaufkultivierung mit beiden Stimmen vergleichbar, dies spiegelt
sich in der berechneten Phagenbildungsrate, dargestellt in Abbildung 6.7 B, wider. Es
wurden maximale Phagenbildungsraten von 1,25 h'! bei der Infektion des Stammes E. coli

XL1-blue und 1,21 h™! mit dem Stamm E. coli IM 109 erreicht.
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Abbildung 6.7 Hochzelldichtekultivierung mit zwei Wirtsstimmen zur Phagenproduktion.
Dargestellt sind die zeitlichen Verldufe der Biotrockenmassekonzentration (A), der
Phagenbildungsrate (B) und der isolierten ssDNA (C) fiir die Hochzelldichtekultivierung mit
Bakteriophageninfektion der Stimme E. coli XL1-blue (schwarze Symbole) und JM 109 (weille
Symbole). Des Weiteren sind die biomassespezifische ssDNA Bildungsraten (qsspna) (D), die
effektive Viskositit der Zellsuspensionen (E) und der zellfreien Uberstinde (F) iiber die Zulaufphase
aufgetragen. Die Zulaufkultivierung wurde unter identischen Reaktionsbedingungen mit einer
definierten Wachstumsrate von 0,15 h'! im Riihrkesselreaktor in definiertem Medium durchgefiihrt.
Die vertikale Linie symbolisiert den Zeitpunkt der Bakteriophageninfektion. Die horizontale,
gestrichelte Linie symbolisiert die theoretische dynamische Viskositidt von Wasser bei 37 °C. Die
Standardabweichungen stellen analytische Triplikate dar.
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Der zeitliche Verlauf der isolierten ssDNA Konzentration zeigte keinen signifikanten
Unterschied zwischen den zwei Wirtsstimmen. Nach 27 Stunden Zulaufphase wurden mit
den Stamm E. coli XL1-blue 307 + 24 mg L' ssDNA produziert, wiihrend mit dem Stamm
E. coli JM 109 nach 28 Stunden 296 + 34 mg L' ssDNA isoliert werden konnten. Die Werte
befanden sich innerhalb der Standardabweichung der verwendeten ssDNA Analytik. Dabei
wurden maximale spezifische ssDNA Bildungsraten von 0,68 mg g™ h'! (E. coli XL1-blue)
und 0,64 mg ¢! h'! (E. coli IM 109) 8 Stunden nach Infektion mit Bakteriophagen erreicht.

Die effektive Viskositit der Zellsuspension und des zellfreien Uberstandes der
Hochzelldichtekultivierungen sind in Abbildung 6.7 E und F dargestellt. Die Viskositit der
Zellsuspensionen zeigte innerhalb der ersten 12 Stunden der Zulaufphase keine
stammspezifischen Unterschiede, am Prozessende wurde bei der Zulaufkultivierung mit
E. coli IM 109 eine Viskositidt von 10,3 mPa s bestimmt. Dies stellte eine 49 % Erhdhung
im Vergleich zur Zulaufkultivierung mit £. coli XL1-blue dar. Die Viskositit der zellfreien

Uberstinde waren dahingegen vergleichbar.

Diskussion

Beziiglich des Wachstumsverhaltens nach Infektion mit Bakteriophagen, waren die zwei
Wirtsstimme E. coli XL1-blue und E. coli JM 109 vergleichbar. Die Verldufe der
Phagenbildungsrate, der isolierten ssDNA und der biomassespezifischen ssDNA
Bildungsrate waren fiir beide Wirtsstimme identisch. Der zeitliche Unterschied zwischen
dem Erreichen der maximalen Phagenbildungsrate und der maximalen biomassespezifischen
ssDNA Bildungsrate war in der verwendeten Berechnungsmethode begriindet. Fiir die
Bestimmung der Phagenbildungsrate wurde der zeitliche Verlauf des dekadischen
Logarithmus des Phagentiters verwendet, wohingegen aus der linearen Auftragung der
ssDNA Konzentration die biomassespezifische ssDNA Bildungsrate berechnet wurde. Bei
der Betrachtung der effektiven Viskositdt der Zellsuspension zeigte sich ein signifikanter
Unterschied zum Prozessende. Die hohere Viskositit der Zulaufkultivierung mit
E. coli IM 109 kann in der zu diesem Zeitpunkt hoheren Biotrockenmassekonzentration
begriindet sein. Die innerhalb der Standardabweichung identische Bakteriophagen-
konzentration, ersichtlich an der identischen ssDNA, fiihrt hingegen zu einer vergleichbaren

Viskositit im zellfreien Uberstand.
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Zusammenfassend lédsst sich daher festhalten, dass der etablierte Hochzelldichteprozess
auch mit verschiedenen Wirtsstimmen reproduzierbar durchgefiihrt werden konnte. Dies

spiegelte die hohe Robustheit des entwickelten Bioprozesses wider.

6.2.3  Produktion einzelstringiger DNA fiir die DNA Origami Technologie

Fiir die selbstassemblierende Reaktion zur Bildung von Nanoobjekten aus DNA mit Hilfe
der scaffolded DNA Origami Technologie werden unterschiedliche Geriiststrange
verwendet. Diese Geriiststringe basieren auf dem Genom des Bakteriophagen M13mpl18,
besitzen jedoch Genominserts in der multiplen Klonierungsstelle, wodurch verschiedene
Langenvarianten erstellt werden konnten (Douglas et al. 2009). Nachdem der etablierte
Hochzelldichteprozess mit Bakteriophagen auch mit verschiedenen Wirtsstimmen
reproduzierbar durchgefiihrt werden konnte, sollte im Folgenden untersucht werden, ob
ebenso verschiedene Léngenvarianten der Bakteriophagen M13mpl8 produziert werden

konnen.

Der Bakteriophage M13mp18 (7249 Basen) diente als Referenz, wihrend zwei weitere
M13 Bakteriophagen mit einer Genomldnge von 7560 und 8064 Basen als Langenvarianten
verwendet wurden. Die erhaltenen Ergebnisse der Zulaufkultivierung mit E. coli XL1-blue
sind in Abbildung 6.8 dargestellt. Der Konzentrationsverlauf der Biotrockenmasse war in
guter Ubereinstimmung zueinander, zu Prozessende wurde eine mittlere Biotrockenmasse-
konzentration von 64,2 + 2,9 g L' bei den drei Zulaufkultivierungen erreicht. Dies entsprach
einer relativen Standardabweichung von 4,6 %. Das Verhiltnis aus Bakteriophagen zu
Zellen (Rpx) stieg iiber die Zulaufphase von 0,003 auf maximal 1303 pfu cfu™ an. Der
Verlauf des Phagentiters konnte in den drei Zulaufkultivierungen reproduziert werden und
es wurde eine mittlere maximale Konzentration von 1,5+ 0,6 - 10" pfu mL!, mit einer
relativen Standardabweichung von 39 % aus drei Zulaufkultivierungen erreicht. Die
maximale Phagenbildungsrate konnte fiir die drei Zulaufkultivierungen mit 1,4 £ 0,05 h’!

(relative Standardabweichung von 3,8 %) bestimmt werden.
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Abbildung 6.8 Produktion verschiedener Bakteriophagen M13 Varianten. Dargestellt sind die
Zulaufkultivierungen von E. coli XL1-blue mit den M13 Varianten mit einer Genomlénge von 7249
(weiBe Symbole), 7560 (schwarze Symbole) und 8064 (graue Symbole) Basen. Aufgetragen ist der
zeitliche Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (A), des Verhiltnisses von Bakteriophagen zu
Zellen (Rpx) (B), des Phagentiters (C) und der Phagenbildungsrate (D). Die Zulaufkultivierungen
wurden unter identischen Reaktionsbedingungen mit einer definierten Wachstumsrate von 0,15 h!
im Riihrkesselreaktor in definiertem Medium durchgefiihrt. Die vertikale Linie symbolisiert den
Zeitpunkt der Bakteriophageninfektion. Die Standardabweichungen stellen analytische Triplikate
dar.

Nach 29 Stunden Zulaufphase wurde die Hochzelldichtekultivierung beendet und die
Reinigung, sowie die Isolierung der genomischen ssDNA der Bakteriophagen durchgefiihrt.
Das in der Literatur beschriebene Reinigungsprotokoll wurde auf die technische Ausstattung
angepasst und, wie unter Kapitel 4.5.2 beschrieben, durchgefiihrt. Dabei wurden zunéchst
die extrazelluldr produzierten Bakteriophagen von den Wirtszellen mit Hilfe der fest-fliissig
Separation getrennt. Anschliefend wurden die Bakteriophagen bei hoher Ionenstérke durch
Zugabe von Polyethylenglykol préazipitiert, bevor die Bakteriophagen chemisch lysiert
wurden. Die freigesetzte ssDNA wurde im Folgenden in 50 % Ethanol préizipitiert und nach

einem weiteren Waschschritt in dem gewiinschten Puffer gelost. Die auf das
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Reaktionsvolumen  bezogene isolierte ssDNA  Konzentration der  drei

Hochzelldichtekultivierungen ist in Tabelle 6.1 aufgelistet.

Tabelle 6.1 Isolierte ssDNA Konzentration aus der Hochzelldichtekultivierung verschiedener
M13 Bakteriophagenvarianten. Die Ausbeute berechnete sich aus der maximalen Phagenmenge im
Zulaufprozess und der isolierten ssDNA Menge, unter der Annahme, dass in einem Bakteriophagen

eine genomische ssDNA verpackt ist.

ssDNA, Basen max. BTM, g L*! Isolierte ssDNA, mg L Ausbeute, %
7249 65,9 £ 0,6 410+12 55
7560 65,9 +0,8 372 +49 60
8064 60,8 +£0,4 368 £13 50

Bei den Hochzelldichtekultivierungen konnten bezogen auf das Reaktionsvolumen im
Mittel 384 + 23 mg L'! ssDNA isoliert werde. Dies entspricht einer relativen Abweichung
von 6,1 % fiir die drei Zulaufkultivierung mit unterschiedlichen Bakteriophagenvarianten.
Die Ausbeute fiir den gesamten Reinigungsprozess liegt bei 55 = 5 % unter der Annahme,
dass ein Bakteriophagenpartikel genau ein ssDNA Molekiil enthdlt. Dabei konnte nach der
Phagenprizipitation mit Polyethylenglykol 0,004 % infektiose M13 Phagen im Uberstand

nachgewiesen werden und nach der Phagenlyse 0,001 %.

Diskussion

Die Hochzelldichtekultivierung von E. coli XL1-blue mit verschiedenen Bakteriophagen
M13 Varianten konnte erfolgreich mit niedrigen Standardabweichungen unter 7 % in Bezug
auf die maximale Biotrockenmassekonzentration, die Phagenbildungsrate und die isolierte
ssDNA Konzentration reproduziert werden. Die hohe Standardabweichung des Phagentiters
war auf die Analysemethode zuriickzufiihren. Fiir den hierfiir verwendeten Plaque Test sind
hohe Probenverdiinnungen von bis zu 10'! nétig, die zu hohen analytischen

Standardabweichungen fiihren.

Die Produktion von ssDNA als Geriist fiir die DNA Origami Technologie wurde bisher in
Satzverfahren im Schiittelkolben mit dem Bakteriophagen M13mp18 durchgefiihrt. Dabei
werden ssDNA Konzentration von 1-14 mg L™ isoliert (Bellot et al. 2013; Sambrook et al.

2001). In Satzverfahren mit E. coli XLI1-blue mit Bakteriophageninfektion konnten



116 Hochzelldichteprozess zur Produktion von einzelstrdngiger DNA

reproduzierbar 4 mg L' ssDNA isoliert werden. Die Produktion und Isolierung von
384 £23 mg L' wihrend der Hochzelldichtekultivierung im Riihrkesselreaktor stellte

dementsprechend eine Steigerung um den Faktor 96 dar.

Neben der Quantitit wurde die Qualitit der isolierten ssDNA {iber das
Migrationsverhalten in der Agarosegelelektrophorese bestimmt. Dazu wurde vergleichend
kommerziell erhédltliche und im Satzverfahren im Schiittelkolben selbst isolierte ssDNA
untersucht. Des Weiteren wurde die isolierte ssDNA als Geriist flir die
Selbstassemblierungsreaktion eingesetzt und zum Falten von zwei- und dreidimensionalen
Strukturen verwendet. Die Arbeiten wurden in Kooperation mit dem Lehrstuhl fiir
biomolekulare Nanotechnologie der Technischen Universitit Miinchen durchgefiihrt und

sind in Abbildung 6.8 dargestellt, entnommen aus Kick et al. (2015).

Die aus dem Hochzelldichteprozess isolierte ssDNA zeigte ein zu den Referenzproben aus
der Satzkultivierung im Schiittelkolben vergleichbares Bandenmuster. Ebenso war die
kommerziell erhdltliche M13mp18 ssDNA (7249) im Migrationsverhalten vergleichbar,
dargestellt in Abbildung 6.9 a. Die Abwesenheit von zusétzlichen Banden durch
beispielsweise chromosomale DNA von E. coli, oder das intrazelluldr vorliegende
doppelstringige Bakteriophagengenom, iiber und unter dem isolierten Produkt, deutet auf

eine hohe Qualitét hin.

Die Anwendung der isolierten ssDNA in der scaffolded DNA Origami Technologie wurde
mit der von Rothemund publizierten zweidimensionalen rechteckigen und drei weiteren
dreidimensionalen Strukturen iiberpriift, dargestellt in Abbildung 6.9 (c, d und e). Die
verwendete rechteckige Struktur kann aus allen 3 Langenvarianten (7249, 7560 und 8064)
gefaltet werden. Sie besitzt eine ssDNA Schleife, die das Genominsert in der multiplen
Klonierungsstelle der Varianten 7560 und 8064 enthilt. Das Migrationsverhalten der
assemblierten Produkte zeigte definierte Banden, die auf eine gleichméBige Faltung der
Nanostrukturen hindeuten, unabhingig der Produktionsmethode fiir den Gertiststrang. Das
verlangsamte Migrationsverhalten der ldngeren ssDNA Varianten war in der ausgebildeten
DNA Schleife begriindet. Eine Inkubation von infizierten E. coli von iiber 5 Stunden kann
im Schiittelkolben zu Genomdeletionen, speziell in der multiplen Klonierungsstelle, fiihren
(Sambrook et al. 2001). Durch die Abwesenheit von schneller migrierenden Banden in den
Proben der Varianten 7560 und 8064 kann dies fiir die aus dem Bioreaktor isolierte ssDNA

ausgeschlossen werden.
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Abbildung 6.9 Bestimmung der Qualitat und Anwendung der ssDNA in der scaffolded DNA
Origami Technologie. a: Bild des Migrationsverhaltens der isolierten ssSDNA Langenvarianten
(7249, 7560, 8064 Basen) im Vergleich zu kommerziell erhaltlicher ssSDNA (7249 Basen).
Beschriftung: A, Affymetrix; N, New England Biolabs (kommerzielle Anbieter); S, Schittelkolben;
B, Bioreaktor; po, Geltasche; sc, Geriiststrang ssDNA. b: Gelbild, auf dem das Produkt der
selbstassemblierenden Reaktion zur Faltung eines zweidimensionalen Rechtecks nach Rothemund
(2006) analysiert wurde. Daflr wurde die isolierte Geriist ssSDNA unter (a) verwendet. Zusatzliche
Beschriftung: fo, gefaltete Struktur; ex, Uberschiissige Klammerstrukturen. c: Grafik und TEM
Aufnahme des zweidimensionalen Rechtecks, produziert mit der aus dem Bioreaktorprozess
isolierten ssDNA 7249. d: Gelbild, auf dem das Produkt der selbstassemblierenden Reaktion zur
Faltung ausgewéhlter dreidimensionaler Nanostrukturen analysiert wurde. Zur Faltung des pointer
wurde die sSDNA 7249, des 42-Helixbindels die ssDNA 7560 und die an ein Getriebe angelehnte
Struktur (gear) die sSDNA 8064 verwendet. e: Mit CanDo erstellte Modelle (oben) (Castro et al.
2011; Kimetal. 2012) und TEM Aufnahme (unten) der drei Nanostrukturen aus (d). MalRstab: 50 nm.
(entnommen aus Kick et al. (2015)).

Die Faltung von weiteren Nanostrukturen konnte erfolgreich mit der isolierten sSDNA
durchgefiihrt werden, unabhangig vom Produktionsverfahren, dargestellt in Abbildung 6.9
(d, e). So konnte die an ein Getriebe angelennte Nanostruktur vergleichbar zur Referenz
sSDNA gefaltet werden. Bei dieser Struktur kommt es haufig zur Bildung von Aggregaten
wahrend der Selbstassemblierungsreaktion, erkennbar an dem ausgepragten Bandenmuster

Uber der gewuinschten Bande.
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Das homogene Migrationsverhalten der ssDNA und die Anwendbarkeit in der scaffolded
DNA Origami Technologie verdeutlichen, dass der erarbeitete Hochzelldichteprozess im
Litermafstab zur Produktion reiner bakteriophagenbasierter ssDNA im Gramm-MalBstab

verwendet werden kann (Kick et al. 2015).
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6.3 Reaktionstechnische Untersuchung des Hochzelldichteprozesses

mit dem Bakteriophagen M132

6.3.1 Einfluss der Phosphatkonzentration

Durch die Verwendung eines chemisch definierten Mediums konnte eine mogliche
Limitierung oder Inhibierung durch Medienbestandteile {iiber enzymatische und
kolorimetrische Quantifizierungsmethoden untersucht werden. Dabei wurde die vorhandene
Glucosekonzentration, die Konzentration an Ammonium-, Phosphat- und Magnesiumionen
und die Konzentration des Hauptnebenprodukts Acetat, iiber die Prozesszeit bestimmt, wie
in Kapitel 6.2.1 beschrieben. Lediglich die Konzentration an Phosphat nahm {iber den
Kultivierungszeitraum deutlich ab. Die Konzentrationen der anderen untersuchten
Komponenten waren im Vergleich zu Literaturwerten weder limitierend noch inhibierend.
Aus diesem Grund sollte eine mogliche Limitierung der Produktion von Bakteriophagen
durch eine intermittierende Phosphatzugabe vermieden werden, die Ergebnisse sind in

Abbildung 6.10 dargestellt.

Die  zusitzliche  Phosphatdosierung  fiihrte zu  keiner  Erhohung  der
Biotrockenmassekonzentration bei der Zulaufkultivierung von E. coli XL1-blue mit
Bakteriophageninfektion. Im Vergleich zu nicht infizierten Zellen war die
Biotrockenmassekonzentration um 29 % reduziert. Durch die intermittierende
Phosphatdosierung mit 0,35 gphosphat L' h! ab dem Zeitpunkt der Infektion mit
Bakteriophagen lag die Phosphatkonzentration zwischen 8-12gL'. Bei der
intermittierenden Zugabe von (NHs)HPO4 wurde (NH4)>SO4 aus dem Zulaufmedium
entfernt, um die Akkumulation von Ammonium im Medium zu verhindern. Die
Ammoniumkonzentration wurde im Bereich zwischen 0,7-1,7 g L! bestimmt, wodurch eine
Limitierung oder Inhibierung ausgeschlossen wurde (Daten nicht gezeigt). Die erhohte

Konzentration an Phosphationen im Kultivierungsmedium zeigte keinen signifikanten

2 Teile dieses Abschnitts sind bereits publiziert in: Kick B, Hensler S, Praetorius F, Dietz H,
Weuster-Botz D. Specific growth rate and multiplicity of infection affect high-cell-density
fermentation with bacteriophage M13 for ssDNA production. Biotechnology and Bioengineering
114: 777-784.
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Einfluss auf den Verlauf des Phagentiters und keine signifikante Erh6hung der maximalen

ssDNA Konzentration zu Prozessende, dargestellt in Abbildung 6.10 (C und D).
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Abbildung 6.10 Einfluss der Phosphatkonzentration auf die Hochzelldichtekultivierung mit
Bakteriophagen. Vergleich der Hochzelldichtekultivierung mit £. coli XL1-blue MRF" ohne (weille
Symbole) und mit Bakteriophageninfektion (schwarze Symbole). Die Zulaufkultivierung von
infizierten E. coli mit zusétzlicher intermittierender Zugabe von (NH4),HPO4 (graue Symbole) ist
ebenfalls aufgetragen. Dargestellt sind die Konzentrationsverldufe der Biotrockenmasse (A), der
Phosphationen (B), der Phagen (C) und der isolierten ssDNA iiber die Zulaufphase. Die
Zulaufkultivierungen wurden unter identischen Reaktionsbedingungen mit einer definierten
Wachstumsrate von 0,15 h' im Riihrkesselreaktor, in definiertem Medium durchgefiihrt. Die
vertikale Linie symbolisiert den Zeitpunkt der Phageninfektion. Die Standardabweichungen stellen
analytische Triplikate dar.

Fiir die Anwendung in der scaffolded DNA Origami Methode ist die Bestimmung der
Qualitdt der ssDNA {iiber Agarosegelelektrophorese unabdingbar, dargestellt in
Abbildung 6.11. Identische Zulaufkultivierungen mit intermittierender Phosphatdosierung
wurden ebenso mit KH>POs, ein Medienbestandteil des definierten Mediums nach
Riesenberg et al. (1991), durchgefiihrt. Bei der Untersuchung des Migrationsverhaltens

waren bei der isolierten ssDNA aus der Zulaufkultivierung mit KH>PO4 Verunreinigungen



Hochzelldichteprozess zur Produktion von einzelstrdngiger DNA 121

iiber der Zielbande zwischen 1,5-2,0 kbp zu erkennen, die weder in der Referenz ssDNA,

noch in der isolierten ssDNA aus der Zulaufkultivierung mit (NH4)HPO4 auftraten.

kbp
10,0
5,0

3,0

2,0
16

1.0

0,5

Abbildung 6.11 Untersuchung des Migrationsverhaltens der isolierten ssDNA in einem Agarosegel.
Aufgetragen ist die isolierte ssDNA der Zulaufkultivierungen von E. coli XL1-blue mit zusatzlicher
KH,PO,4 (K, Variante 7249 Basen) und (NH4);HPO4 (N, Variante 7560 Basen) Dosierung. Des
Weiteren ist als Standard (S, 7249 Basen) die in Kapitel 6.2.3 produzierte ssDNA aufgetragen. Die
4. Linie enthélt die 1 kbp Leiter (L). Bedingungen: 2 % Agarose, 11 mM MgCl,, 90 V, 500 mA.

Diskussion

Durch die zusitzliche Phosphatdosierung wiahrend der Hochzelldichtekultivierung mit
Bakteriophagen konnte eine mdgliche Phosphatlimitierung des Zellwachstums und der
Produktion von Bakteriophagen ausgeschlossen werden. Dabei zeigte sich, dass die Wahl
der Phosphatquelle einen entscheidenden Einfluss auf die Qualitét der isolierten ssDNA hat.
Bei der Verwendung von KH>PO4 kam es zu stirkeren Verunreinigungen, obwohl dies ein
Medienbestandteil im definierten Medium nach Riesenberg et al. (1991) ist. Anderson et al.
(1975) zeigten, dass es zu einer Dissoziation des Protein-DNA Komplexes aus pV Protein
und ssDNA kommt, wenn eine Konzentration von 0,1 M divalenter oder 0,5M
monovalenter Kationen in vitro erreicht wird. Im Phagenzyklus verhindert der Komplex aus
pV Protein und ssDNA die Umwandlung der ssDNA zur doppelstringigen, replikativen
Form (Stassen et al. 1995). Das ssDNA bindende Protein pV wird im Phagenzyklus bei der
Extrusion der ssDNA und Assemblierung der Bakteriophagen durch das Hiillprotein pVIII
ersetzt. Die zusitzliche KH,PO4 Dosierung fiihrte zu einem theoretischen Anstieg der
Kaliumkonzentration um 50 % auf 0,3 M am Ende der Zulaufkultivierung. Die intrazellulédre

Kaliumkonzentration kann theoretisch in Abhéngigkeit der Osmolalitit bis auf
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0,93 + 0,05 mol kg! in E. coli ansteigen (Richey et al. 1987). Die Konzentrationséinderung
einer Medienkomponente fithrte dementsprechend zur Verschlechterung der Qualitdt der
isolierten ssDNA und zeigte die Sensitivitdit des Produktionsprozesses beziiglich dem
verwendeten Medium. Die Verwendung von (NH4)>HPOs konnte erfolgreich ohne
Reduktion der ssDNA Qualitit als zusdtzliche Phosphatquelle eingesetzt werden. Dennoch
zeigte sich keine signifikante Verbesserung beziiglich Biotrockenmasse- oder ssDNA

Konzentration.

6.3.2  Variation des Infektionszeitpunktes

Bei Zulaufkultivierungen mit rekombinanter Proteinexpression mit E. coli ist die Wahl
eines optimalen Induktionszeitpunktes von entscheidender Bedeutung. Dementsprechend
wurde bei der Hochzelldichtekultivierung mit Bakteriophagen M 13 der Infektionszeitpunkt
in der exponentiellen Zulaufphase bei vergleichbarer spezifischer Wachstumsrate von
0,15 h™! variiert. Dabei wurde bei einer E. coli XL1-blue Biotrockenmassekonzentration von
15,1 gL', 26,4 g L'! und 40,7 g L'! mit Bakteriophagen M13 infiziert, wobei eine mittlere
Multiplizitit der Infektion von 0,0025 + 0,0012 pfu cfu™! verwendet wurde. Die Ergebnisse
der Infektion zu verschiedenen Zeitpunkten sind in Abbildung 6.12 dargestellt.

Die Infektion nach 9,9 Stunden fiihrte zur héchsten Biotrockenmassekonzentration von
79,6 £ 1,0 g L1, dies entspricht einer Steigerung um 23 % im Vergleich zu den friiheren
Infektionszeitpunkten. Der Verlauf des Phagentiters zeigte bei allen Zulaufkultivierungen
zundchst die in der Infektion der Zellen begriindete Reduktion, bevor ein Anstieg um
6 GrofBenordnungen stattfand, dargestellt in Abbildung 6.12 (B). Dabei wurde eine mittlere
Phagenbildungsrate von 1,58 +0,13 h'! mit einer prozentualen Abweichung von 8,3 %

erreicht, aufgelistet unter Tabelle 6.2.

Tabelle 6.2 Einfluss des Infektionszeitpunktes auf die maximale Phagenbildungsrate und ssDNA

Konzentration.

BTM bei MOI, maximale Phagen- ssDNA, Normierte
Infektion, g L pfu cfu! bildungsrate, h™! mg L' ssDNA, -
15,1+0,3 3,5+1,2-10° 1,7+0,1 242 £ 20 0,65
26,4 +£0,5 29+09-107 1,5+0,05 372 +49 1,00

40,7+0,2 1,1 £0,6-10° 1,6 = 0,09 276 £ 10 0,76
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Ein friilher Infektionszeitpunkt fiihrte zur Stagnation des Phagentiters innerhalb der
exponentiellen Zulaufphase, wodurch ein Zusammenhang zwischen dem Ende der
exponentiellen Zulaufphase und der Stagnation des Phagentiters ausgeschlossen werden

konnte, dargestellt in Abbildung 6.12 (B).
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Abbildung 6.12 Variation des Infektionszeitpunktes wihrend der Hochzelldichtekultivierung.
Dargestellt sind die zeitlichen Verldufe der Biotrockenmassekonzentration (BTM, A), des
Phagentiters (B) und des Zulaufmassenstroms (B) fiir die Hochzelldichtekultivierung von E. coli
XL1-blue mit dem Bakteriophagen M13. Die Infektion wurde 1,3 Stunden (weille Symbole),
5,3 Stunden (schwarze Symbole) und 9,9 Stunden (graue Symbole) nach Start der Zulaufphase mit
einer mittleren Multiplizitit der Infektion von 0,0025 pfucfu! durchgefiihrt. Die
Zulaufkultivierungen wurden unter identischen Reaktionsbedingungen mit einer vorgegebenen
Wachstumsrate von 0,15h' im Riihrkesselreaktor in definiertem Medium durchgefiihrt. Die
Standardabweichungen stellen analytische Triplikate dar.
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Des Weiteren konnte nach 11,2 Stunden in der Zulaufphase bei der frithen Infektion eine
Glucoseakkumulation von 11,7 g L'! nachgewiesen werden. Nach 22,8 Stunden war die
Glucosekonzentration unterhalb der Nachweisgrenze des enzymatischen Tests. Die
Infektion mit dem Bakteriophage M13 bei einer Zelldichte von 26,4 = 0,5 g L™! fiihrte zum
héchsten Phagentiter und zu einer isolierten ssDNA Konzentration von 372 + 49 mg L™,
dies entspricht einer Steigerung um mindestens 24 % im Vergleich zu den anderen

Infektionszeitpunkten (vgl. Tabelle 6.2).

Diskussion

Der Einfluss des Infektionszeitpunktes auf die Phagenbildungsrate und die maximale
ssDNA Konzentration muss differenziert betrachtet werden. Einerseits kann der
Infektionszeitpunkt in Bezug auf die Phagenbildungsrate frei gewidhlt werden. Die
maximale, mittlere Phagenbildungsrate weicht nur um 8,3 % ab, obwohl bis zu 8,6 Stunden
zwischen der frithen und spédten Infektion liegen. Die Phagenbildungsrate ist damit
unabhingig von der Zellkonzentration zum Infektionszeitpunkt. In der Literatur wird
empfohlen, die Infektion mit Bakteriophagen bereits bei niedriger Zelldichte in
Satzprozessen im Schiittelkolben durchzufiihren (Douglas et al. 2007; Sambrook et al.
2001). Die Substratzufuhr, die zu erreichende maximale Zelldichte und die léngere
Prozesszeit ermoglichen dagegen eine hdhere Variabilitit bei der Verwendung eines

Zulaufverfahrens.

Wird hingegen die maximale ssDNA Konzentration als Bewertungskriterium verwendet,
muss andererseits festgestellt werden, dass die Infektion nach 5,5 Stunden mit 372 mg L"!
die hochste ssDNA Konzentration liefert. Weiterhin fiihrt eine frithe Infektion zu einer
Glucoseakkumulation bei hohen Zulaufmassenstromen von 20gL'h'. Der hohe
Bakteriophagentiter fiihrte zu einer Reduktion der Wachstumsrate unter 0,15 h!, wodurch
die zugefiigte Glucose akkumuliert. In Ubereinstimmung mit der rekombinanten
Proteinexpression in E. coli ist die Wahl des Induktionszeitpunktes entscheidend fiir die

maximale Produktkonzentration (Choi et al. 2006).
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6.3.3  Einfluss der spezifischen Wachstumsrate auf die Phagenbildungsrate

Die Variation des Infektionszeitpunktes zeigte, dass die Infektion bei einer mittleren
Zelldichte von 26,4+ 0,5 gL' die hochste isolierte ssDNA Konzentration liefert. Die
Infektion wurde dabei wéhrend der exponentiellen Wachstumsphase bei einer definierten
Wachstumsrate von 0,15 h!' durchgefiihrt. Aus diesem Grund sollte im Folgenden der
Einfluss der spezifischen Wachstumsrate auf die Bakteriophagenbildung untersucht werden.
Dabei wurde die spezifische Wachstumsrate von E. coli XL1-blue in der exponentiellen
Phase auf 0,1h?', 0,15h' und 02h! eingestellt. Um eine Vergleichbarkeit der
Zulaufkultivierungen zu ermoglichen, wurden folgende Kriterien festgelegt. Einerseits
wurde die exponentielle Zulaufphase beim  Erreichen einer berechneten
Biotrockenmassekonzentration von 60 g L' ohne Infektion mit Bakteriophagen beendet.
Andererseits wurde bei allen drei Zulaufkultivierungen maximal 572 g Glucose verwendet.
Dabei musste fiir die spezifische Wachstumsrate von 0,1 h! die konstante Zulaufrate auf
11,1 gaic L' h'! erhoht werden, um annihernd vergleichbare Prozesszeiten zu erreichen. Die
Zulaufprofile und der zeitliche Verlauf der Biotrockenmassekonzentration bei den

unterschiedlich vorgegebenen Wachstumsraten sind in Abbildung 6.13 dargestellt.
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Abbildung 6.13 Variation der Zulaufprofile und Einfluss auf die Biotrockenmassekonzentration.
Dargestellt sind die zur Variation der spezifischen Wachstumsrate eingestellten Zulaufmassenstrome
an Glucose (A) und der Verlauf der E. coli XL1-blue Biotrockenmassekonzentration (BTM, B) {iber
die Zulaufphase. In der exponentiellen Zulaufphase wurden spezifische Wachstumsraten von 0,1 h!
(®), 0,15 h'! (@) und 0,2 h'! (o) vorgegeben. Die Zulaufkultivierungen wurden unter identischen
Reaktions-bedingungen im Riihrkesselreaktor in definiertem Medium durchgefiihrt. Die horizontale
Linie symbolisiert die Biotrockenmassekonzentration zum Zeitpunkt der Infektion.



126 Hochzelldichteprozess zur Produktion von einzelstrdngiger DNA

Bei der Variation der spezifischen Wachstumsrate wurden maximale Zulaufmassenstréme
an Glucose von 13,5 gae L'h! (u=0,09h"), 20,7 ga.L'h!' (u=0,14h") und
23,1 ggic LT h! (u=0,19 h'!) erreicht. Die definierten Wachstumsraten spiegelten sich im
linearen Anstieg der Biotrockenmassekonzentration in der halblogarithmischen Auftragung
wider, dargestellt in Abbildung 6.13 (B). Die Infektion mit Bakteriophagen wurde bei einer
mittleren Biotrockenmassekonzentration von 24,4 + 1,6 g L'! durchgefiihrt. Dabei wurden
mit steigender Wachstumsrate in der exponentiellen Phase niedrigere maximale
Biotrockenmassekonzentrationen erreicht. Die maximale Biotrockenmassekonzentration bei
einer Wachstumsrate von 0,19 h' war 61,3+0,3 gL', wihrend bei 0,1 h! maximal

89,7 £ 0,2 g L! bei gleicher Gesamtmenge an Glucose bestimmt wurde.

Der Verlauf des Phagentiters zeigte, dass mit steigender Wachstumsrate in einem
identischen Zeitraum hdohere Bakteriophagentiter erreicht werden, dargestellt in
Abbildung 6.14 (A). 4,5 Stunden nach Infektion wurde bei der niedrigen Wachstumsrate ein
Phagentiter von 1,3+£04-10" pfumL?!, bei 0,14h' ein Phagentiter von
2,5+0,9 102 pfumL"! und bei 0,19 h!' eine Phagentiter von 1,8 +0,3 - 10" pfu mL
erreicht. Die erzielten Phagentiter unterscheiden sich unter Beriicksichtigung der
Standardabweichung jeweils um eine Gréfenordnung. Die Steigerung der spezifischen
Wachstumsrate fiihrte dementsprechend zu einer Erhohung der Phagenbildungsrate. Dabei
wurde eine maximale Phagenbildungsrate von 2,2 h™! bei der Zulaufkultivierung mit einer
spezifischen Wachstumsrate von 0,19 h' berechnet. Die niedrigste verwendete
Wachstumsrate fiihrte zu einer maximalen Phagenbildungsrate von 0,7 h™'. Weiterhin zeigte
sich, dass mit steigender Wachstumsrate der Verlauf der Phagenbildungsrate schmaler
wurde. Zu Prozessende wurden fiir alle drei Zulaufkultivierungen Phagentiter innerhalb

einer GroBenordnung von 10'* pfu mL™! bestimmit.
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Abbildung 6.14 Einfluss der spezifischen Wachstumsrate auf die Bakteriophagenproduktion mit
E. coli XL1-blue. Dargestellt sind die Verldufe des Phagentiters (A), der Phagenbildungsrate (B), der
ssDNA Konzentration (C) und der zellspezifischen ssDNA Bildungsrate (qsspna, D) liber die Zeit ab
Infektion mit dem Bakteriophagen M13. In der exponentiellen Zulaufphase wurden spezifische
Wachstumsraten von 0,1 h'! (graue Symbole), 0,15 h' (schwarze Symbole) und 0,2 h!' (weiBe
Symbole) vorgegeben. Die Zulaufkultivierungen wurden unter identischen Reaktionsbedingungen
im Riihrkesselreaktor in definiertem Medium durchgefiihrt. Die Standardabweichungen stellen
analytische Triplikate dar.

Der Konzentrationsverlauf der isolierten ssDNA bestétigte den Einfluss der spezifischen
Wachstumsrate auf die Bildung von Bakteriophagen. 6,5 Stunden nach Infektion wurde bei
der hdchsten Wachstumsrate von 0,19 h™! eine ssDNA Konzentration von 240 + 3,1 mg L!
nachgewiesen, wohingegen bei der niedrigen Wachstumsrate von 0,09 h™! 4,4 £ 0,1 mg L™!
ssDNA isoliert wurde, dargestellt in Abbildung 6.14 (C). Die niedrige Wachstumsrate fiihrt
des Weiteren zu einer Reduktion der maximalen ssDNA Konzentration um 27 %, im
Vergleich zu den beiden anderen Zulaufkultivierungen. Die Erh6hung der Wachstumsrate
iiber 0,14 h'! zeigte keinen signifikanten Einfluss in Bezug auf die maximale ssDNA

Konzentration zu Prozessende. Die eingestellte Wachstumsrate von 0,19 h'! fiihrte zu einer
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maximalen spezifischen ssDNA Bildungsrate von 1,7 mg g”! h'! und einer volumetrischen

Produktivitit von 74,4 mg L' h'l.

In Abbildung 6.15 ist die Phagenbildungsrate nochmals iiber das Verhiltnis von
Bakteriophagen zu Wirtszellen aufgetragen. Dabei wird ersichtlich, dass die maximale
Phagenbildungsrate bei einem Verhiltnis von 0,4-1,9 pfu cfu™' erreicht wurde. Unter der
Annahme einer Poisson Verteilung der Infektion mit Bakteriophagen, waren zu diesem
Zeitpunkt 33-85 % der Wirtszellen infiziert. Zudem zeigt sich mit steigendem Verhiltnis

iiber 20 pfu cfu! eine Anniherung der Phagenbildungsraten unabhiingig der eingestellten

Wachstumsrate.
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Abbildung 6.15 Phagenbildungsrate in Abhéngigkeit der spezifischen Wachstumsrate. Dargestellt
ist die Phagenbildungsrate {iber das jeweilig zu diesem Zeitpunkt vorherrschende Verhéltnis von
Bakteriophagen zu Wirtszellen (Rpx). In der exponentiellen Zulaufphase wurden spezifische
Wachstumsraten von 0,1 h' (A), 0,15h"! (A)und 0,2 h!' (A) vorgegeben. Die Zulaufkultivierungen
mit E. coli XL1-blue wurden unter identischen Reaktionsbedingungen im Riihrkesselreaktor in
definiertem Medium durchgefiihrt.

Der Einfluss der spezifischen Wachstumsrate auf die Phagenbildungsrate wurde ebenso
mit dem E. coli Stamm JM 109 untersucht. Aufgrund der hoéheren Wachstums-
geschwindigkeit der infizierten E. coli JM 109 Zellen in Satzprozessen wurde eine
Wachstumsrate von 0,25 h'! eingestellt und 0,15 h™! als Referenzwert verwendet. Auf eine
weitere Steigerung der Wachstumsrate wurde verzichtet, da dies zu verstdrkter
Nebenproduktbildung fiihren kann. Der direkte Zusammenhang zwischen spezifischer

Wachstumsrate und Phagenbildungsrate konnte ebenfalls mit dem Stamm E. coli JM 109



Hochzelldichteprozess zur Produktion von einzelstrdngiger DNA 129

bestétigt werden. Dabei wurde bei einer vorgegebenen spezifischen Wachstumsrate von
0,25 h'! eine maximale Phagenbildungsrate von 3,06 h! erreicht und der Phagentiter stieg
innerhalb einer Stunde um 3 Grofenordnungen an. In Tabelle 6.3 sind die eingestellten

Wachstumsrate, die maximalen Phagenbildungsrate und ssDNA Konzentration aufgelistet.

Tabelle 6.3 Maximale Phagenbildungsrate und ssDNA Konzentration in Abhédngigkeit der

eingestellten Wachstumsrate pise: fiir zwei E. coli Stimme.

. q maximale Phagen- max. sSDNA,
E. coli Stamm Mset, I bildungsrate, h'! mg L'
XL1-blue 0,09 0,67 242+ 6
XL1-blue 0,14 1,25 307 £24
XL1-blue 0,19 2,21 329+ 13
IM 109 0,15 1,21 297 + 35
IM 109 0,25 3,06 309+ 15
Diskussion

Die spezifische Wachstumsrate wurde in einem Bereich zwischen 0,1-0,2 h'! variiert,
nachdem fiir den mit Bakteriophagen infizierten E. coli XLI1-blue eine maximale
Wachstumsrate von 0,24 h! im Satzverfahren bestimmt wurde (vgl. Kapitel 5). Durch die
Zulaufkultivierungen mit verschiedenen Wachstumsraten konnte gezeigt werden, dass eine
hohere spezifische Wachstumsrate zu einer erhdhten Produktion an Bakteriophagen fiihrt.
Dies spiegelte sich einerseits in einer erhohten Phagenbildungsrate, andererseits in der
spezifischen ssDNA Bildungsrate wider. Die spezifische ssDNA Bildungsrate
beriicksichtigt dabei die vorliegende Biotrockenmassekonzentration, wodurch der
beschriebene Zusammenhang eindeutig der spezifischen Wachstumsrate und nicht einer
hoheren Biotrockenmassekonzentration zuzuordnen ist. Des Weiteren wurde der Einfluss
der spezifischen Wachstumsrate mit dem E. coli Stamm JM 109 reproduziert, um eine
stammspezifischen Effekt auszuschlieBen. In Satzversuchen in Schiittelkolben wurde
gezeigt, dass langsamer wachsende Wirtszellen eine hohere Produktivitit an Bakteriophagen
besitzen (Salivar et al. 1964). Dies widerspricht den hier dargestellten Ergebnissen. Dabei
ist zu beriicksichtigen, dass Satzprozesse zur Kontrolle der spezifischen Wachstumsrate bei

gleichzeitigem Substratiiberschuss ungeeignet sind.
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Die intrazelluldre ssDNA Produktion wird von der Polymerase III von E. coli iiber den
sogenannten rolling circle Mechanismus katalysiert, ausgehend von der doppelstridngigen,
replikativen Form (RF) des M13 Genoms. Die intrazelluldre Konzentration der RF DNA ist
unabhéngig von der spezifischen Wachstumsrate der Wirtszellen (Hohn et al. 1971). Daraus
lasst sich folgern, dass die intrazelluldre ssDNA Produktion unabhéngig von der spezifischen
Wachstumsrate ist und dementsprechend nicht den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt
im Phagenzyklus darstellt. Im Gegensatz dazu steigt die Konzentration an RNA
Polymerasen und Ribosomen mit steigender spezifischer Wachstumsrate in E. coli an (Scott
et al. 2010). Dies kann dementsprechend zu einer erhéhten Translation der Phagenproteine

und der Erhéhung der Phagenbildungsrate fiihren.

Bei der Hochzelldichtekultivierung mit rekombinanter Proteinexpression wird oftmals die
Wachstumsphase von der Produktbildungsphase entkoppelt. Aus diesem Grund ist der
Zusammenhang zwischen Wachstumsrate und Proteinexpression wéhrend der
Hochzelldichtekultivierung nur unzureichend untersucht. Dennoch konnte gezeigt werden,
dass die hohere spezifische Wachstumsrate vor Induktion zu einer erhohten Produktivitét
des Alpha-Consensus-Interferons in E. coli fiihrte (Curless et al. 1990). Pei et al. (2010)
konnten zeigen, dass bei hoherer spezifischer Wachstumsrate eine erhohte volumetrische

Produktivitdt der 2-Desoxyribose-5-Phosphat Aldolase vorliegt.

Eine einzelne infizierte E. coli Zelle kann innerhalb einer Stunde bis zu 1000
Bakteriophagen produzieren, wodurch der Phagentiter um bis zu 3 GréBenordnungen
ansteigt (Barbas III et al. 2001; Derda et al. 2010). Durch die Erhohung der spezifischen
Wachstumsrate auf 0,25 h! bei der Zulaufkultivierung mit dem E. coli Stamm JM 109
konnte eine maximale Phagenbildungsrate von 3,06 h™! erreicht werden. Damit konnte ein
Anstieg der Bakteriophagen um 3 Gréfenordnungen im Riihrkesselreaktor innerhalb einer

Stunde in Ubereinstimmung mit der Literatur erzielt werden.
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6.3.4  Einfluss der Multiplizitit der Infektion auf die Einzelstrang DNA Produktion

Die Multiplizitit der Infektion (MOI) ist das Verhéltnis von Bakteriophagen zu
Wirtszellen zum Zeitpunkt der Infektion und stellt eine wichtige Zustandsgrof3e bei der
Kultivierung mit Bakteriophagen dar. Aus diesem Grund sollte fiir die Hochzelldichte-
kultivierung von E. coli XL1-blue der Einfluss von verschiedenen Multiplizititen der
Infektion untersucht werden. Dabei wurde die Infektion 5 Stunden nach Start der
Zulaufphase bei einer vorgegebenen Wachstumsrate von 0,15 h™! durchgefiihrt. Unter der
Annahme einer Poisson Verteilung der Infektion mit Bakteriophagen lésst sich der Anteil an
infizierten Zellen nach Gleichung 4.10 berechnen. Die zur Untersuchung des Einflusses des
MOI verwendeten Phagentiter und der Anteil an infizierten Zellen sind in Tabelle 6.4

aufgelistet.

Tabelle 6.4 Phagentiter, Multiplizitit der Infektion (MOI) und Anteil der theoretisch infizierten

Zellen zum Zeitpunkt der Infektion.

Phagentiter to, pfu mL"! MOI, pfu cfu’! Anteil infizierter Zellen, %
1,7+0,5 - 108 2103 0,3
3,2+0,9 - 10° 5-102 4.4
1,3+04 - 10" 23 94,1

Bei einer MOI von 2,3 pfu cfu! und dementsprechend mehr Bakteriophagen als Zellen,
werden theoretisch 94,1 % der Zellen mit mindestens einem Bakteriophagen infiziert. Der
Einfluss von verschiedenen Infektionstitern auf die Phagen- und ssDNA Produktion
wihrend der Hochzelldichtekultivierung sind in Abbildung 6.16 vergleichend

gegeneinander aufgetragen.
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Abbildung 6.16 Einfluss der Multiplizitit der Infektion von E. coli XL1-blue auf die ssDNA
Produktion. Dargestellt sind die Verlaufe des Phagentiters (A), der Phagenbildungsrate (B), der
ssDNA Konzentration (C) und der spezifischen ssDNA Bildungsrate (qssona, D) tiber die Zeit nach
Phageninfektion. Die Zulaufkultivierungen wurden mit E. coli XL1-blue durchgefiihrt, die 5 Stunden
nach Start der Zulaufphase mit einer Multiplizitét der Infektion von 0,002 pfu cfu™! (graue Symbole),
0,05 pfu cfu! (schwarze Symbole) und 2,3 pfu cfu! (weiBe Symbole) mit dem Bakteriophagen M13
infiziert wurden. Die Zulaufkultivierungen wurden unter identischen Reaktionsbedingungen mit
einer vorgegebenen Wachstumsrate von 0,15 h! im Riihrkesselreaktor in definierten Medium
durchgefiihrt. Die Standardabweichungen stellen analytische Triplikate dar.

Die Verlaufe der Phagentiter bei den niedrigen Infektionstitern waren vergleichbar. Dies
spiegelte sich ebenso in einem vergleichbaren Verlauf der Phagenbildungsrate wider, mit
einer maximalen Rate von 1,26 h'! (MOI 0,05 pfu cfu!) und 1,32 h' (MOI 0,002 pfu cfu™).
Im Gegensatz dazu war bei einer MOI von 2,3 pfu cfu’! ein deutlich geringerer Anstieg des
Phagentiters detektierbar. Es wurde eine maximale Phagenbildungsrate von 0,46 h™! erreicht,
dies entsprach einer Reduktion um 73 %. Hochzelldichtekultivierungen mit einer MOI von
4 - 107 fithrten zu einer maximalen Phagenbildungsrate von 1,5 h'! und einem maximalen
Phagentiter von 1.5 - 10" pfu mL™! (Daten nicht dargestellt). Neben der Phagenbildungsrate
beeinflusst die Infektionsdichte die ssDNA Produktion. Bei einer MOI von 0,05 pfu cfu’!
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konnte eine maximale ssDNA Konzentration von 590+ 5 mg L isoliert werden. Die
maximale spezifische ssDNA Bildungsrate lag dabei bei 1,3 mg g!' h'!, dies entsprach einer

volumetrischen ssDNA Bildungsrate von 69,3 mg L' h™!.

Diskussion

Die Infektionsdichte an Bakteriophagen hat einen entscheidenden Einfluss auf die
Phagenbildungsrate. Bei einer hohen Infektionsdichte mit einem MOI von 2,3 pfu cfu’!
wurde ein um 73 % niedrigeres Maximum erreicht. Unter diesen Bedingungen lagen zum
Infektionszeitpunkt mehr Bakteriophagen als Zellen vor, wodurch theoretisch 94,1 % der
Zellen infiziert werden. Die geringe Zunahme des Phagentiters konnte in der mit
zunehmenden Verhéltnis von Phagentiter zu Zellzahl abnehmenden Adsorptionsrate der
Phagen an die Zellen liegen. Dabei wird bei einer MOI zwischen 0,007-0,7 pfu cfu! die
maximale Adsorptionsrate erreicht, wohingegen bei einer MOI von 3-7 pfucfu! die
Absorptionsrate abnimmt (Tzagoloff und Pratt 1964). Reddy und McKenney (1996)
untersuchten den Einfluss der MOI zwischen 107-10 pfu cfu! in Satzverfahren im
Schiittelkolben. Sie konnten darlegen, dass mit steigendem MOI hohere maximale
Phagentiter erreicht werden konnten. Dieser Zusammenhang wurde in der vorliegenden
Arbeit durch die Untersuchungen im Zulaufverfahren mit einer MOI zwischen 107 bis 5 - 10-
2 pfu cfu™! bestitigt und erweitert. Eine hohe MOI von 2,3 pfu cfu™! fiihrte jedoch durch die
geringere Adsorptionsrate zur Reduktion der Phagenbildungsrate und ssDNA
Konzentration. Durch eine Multiplizitiit der Infektion von 0,05 pfu cfu! konnte die maximal

produzierte ssDNA um 54 % auf 590 + 5 mg L' gesteigert werden.
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7 FlieBigleichgewichtsuntersuchungen mit infizierten

Escherichia coli

Die kontinuierliche Prozessfiihrung ermdéglicht die physiologische Charakterisierung von
Zellen unter definierten und kontrollierten Bedingungen. Eine prozesstechnisch einfache
Betriebsweise stellt hierbei der Chemostat dar, bei dem iiber die vorgegebene Durchflussrate
die Wachstumsrate der Zellen im kontinuierlich betriebenen Bioreaktor eingestellt werden
kann. Dabei kann nach fiinf hydraulischen Verweilzeiten ein FlieBgleichgewichtszustand
erreicht werden, in dem der Einfluss der spezifischen Wachstumsrate auf die Phagenbildung
untersucht werden soll. Durch die Einstellung von verschiedenen Wachstumsraten kann im
FlieBgleichgewichtszustand die Kinetik fiir die Produktion des Bakteriophagen und der
Einfluss der Bakteriophageninfektion auf die spezifische Wachstumsrate identifiziert

werden.

7.1 Identifikation von formalkinetischen Modellparametern im

Millilitermaf3stab

Zur Etablierung der kontinuierlichen Kultivierung mit Bakteriophagen sollte zunéchst der
nicht infizierte Wirtsstamm Escherichia coli (E. coli) JM 109 in miniaturisierten
Riihrkesselreaktoren im Millilitermaf3stab  kultiviert werden. Dabei wurde der
Parallelbioreaktor bioREACTOR 48 verwendet, der fiir eine kontinuierliche Prozessfiithrung
erweitert wurde. Die kontinuierliche Kultivierung wurde in definiertem Medium mit einer
Glucosekonzentration von 20 g L™ im Satz- und Zulaufmedium durchgefiihrt. Die genaue

Durchfiihrung ist in Kapitel 4.4.4 beschrieben. Die kontinuierliche Kultivierung von
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E. coli JM 109 ohne Bakteriophagen wurde bei einer Durchflussrate von 0,39 h'! bei einer

Temperatur von 37 °C durchgefiihrt, dargestellt in Abbildung 7.1.
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Abbildung 7.1 Kontinuierliche Kultivierung von E. coli JM 109 im miniaturisierten
Riihrkesselreaktor. Dargestellt sind die Verldufe der Biotrockenmassekonzentration (A), der
Glucosekonzentration (B), der Geldstsauerstoftkonzentration (pO:) und des pH iiber die auf die
Verweilzeit normierte Prozesszeit (t t!). Dabei wurde der Start der kontinuierlichen Prozessfiihrung
als tt!=0 definiert. Es wurde eine Durchflussrate von 0,39 h! (z=2,56h) mit einer
Glucosekonzentration von 20 g L™! in definiertem Medium (pH 6,7) verwendet. Die pH Regelung
erfolgte mit 12,5 % Ammoniumldsung iiber einen Laborroboter. Die vertikale Linie markiert
5 Verweilzeiten, bei der die hydraulische Voraussetzung fiir das Erreichen eines
FlieBgleichgewichtszustandes erfiillt ist.

Das zu erwartende exponentielle Wachstums der Bakterien in der Satzphase zeigte sich
sowohl im Anstieg der Biotrockenmassekonzentration, als auch im hoheren Sauerstoffbedarf
und dem damit einhergehenden Abfall der Gelostsauerstoffkonzentration im Medium. Der
sprunghafte Anstieg der Geldstsauerstoffkonzentration und des pH =zeigten den
vollstindigen =~ Verbrauch der Glucose im  Satzverfahren an, wobei eine
Biotrockenmassekonzentration von 9,0 g L' erreicht wurde. AnschlieBend wurde die

kontinuierliche Prozessfithrung gestartet, wobei die Biotrockenmassekonzentration nach
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iiber 5 Verweilzeiten im Mittel bei 8,6 £0,1 gL' lag und keine Glucoseakkumulation
(<50 mg L") auftrat, dargestellt in Abbildung 7.1 (A und B). Nach dem Start der
kontinuierlichen Prozessfiihrung fiel die Gelostsauerstoftkonzentration auf bis zu 34 % ab
und stabilisierte sich nach 0,4 Verweilzeiten auf 60 %. Der pH konnte, nach der Auslenkung
am Ende der Satzphase, nach 2 Verweilzeiten mit 12,5 % Ammoniumldsung einseitig auf

pH 6,7 geregelt werden.

Zur kontinuierlichen Kultivierung mit Bakteriophagen wurden die exponentiell
wachsenden Zellen in der Satzphase mit Bakteriophagen infiziert. Der Vergleich zwischen
infizierten und nicht infizierten E. coli JM 109 im Chemostaten ist in Abbildung 7.2
dargestellt. Die Infektion mit Bakteriophagen fiihrte zu einer signifikanten Reduktion der
Biotrockenmassekonzentration innerhalb der ersten 5 Verweilzeiten. Nach 9,7 Verweil-
zeiten wurde eine konstante Biotrockenmassekonzentration von 8,7 + 0,3 g L erreicht, dies
zeigte sich zudem in einer konstanter Geldstsauerstoftkonzentration von 61 %, dargestellt in
Abbildung 7.2 (A und C). Im zellfreien Uberstand akkumulierte Glucose bis zu einer
maximalen Konzentration von 4,3+0,2 gL' bei 4,9 Verweilzeiten. Der Verlauf der
Geldstsauerstoffkonzentration verdeutlichte in Ubereinstimmung mit der reduzierten
Biotrockenmassekonzentration und dem Anstieg der Glucosekonzentration einen
verringerten Sauerstoffbedarf im Reaktionsmedium zwischen 2 -7 Verweilzeiten. Die
vergleichende Auftragung der kontinuierlichen Kultivierung ohne Bakteriophagen zeigte
weder eine ausgepridgte Reduktion der Biotrockenmassekonzentration, noch eine
Glucoseakkumulation. Der Verlauf der Gelostsauerstoffkonzentration erreichte bereits nach

0,4 Verweilzeiten einen stabilen Wert von 60 %.

Nach dem Anstieg der ssDNA Konzentration bei der kontinuierlichen Kultivierung mit
Bakteriophagen bis zu 5,9 + 0,1 mg L! bei 3,2 Verweilzeiten war einhergehend mit dem
Abfall der Biotrockenmassekonzentration eine Reduktion der ssDNA Konzentration zu
beobachten, bis nach 9,7 Verweilzeiten eine stabile Konzentration von 5,5+ 0,2 mg L™
erreicht wurde. Die spezifische ssDNA Bildungsrate erreichte nach 6,5 Verweilzeiten einen
stabilen Wert von 0,21 £ 0,02 mg g'! h'!. Das Verhiltnis von Bakteriophagen zu Zellen war
zum Start der kontinuierlichen Prozessfithrung bei 3 pfu cfu!. Es konnte ein maximales
Verhiltnis von Bakteriophagen zu Zellen von 90 pfu cfu™' berechnet werden, wobei nach
9,7 Verweilzeiten ein stabiles Verhiltnis von 66 + 5 pfu cfu™! erreicht wurde, dargestellt in

Abbildung 7.2 (F).



138 Fliefgleichgewichtsuntersuchungen mit infizierten Escherichia coli

12 - - .
B | | | | |
| | | | |
9kt ——t+44——+——F—-
< o | | | | |
> 2 | | | | |
= & 6 T T
E S | | | | |
m 3 &
o \ * \
S Tt T
\ \ |
oeoet | | o8 paigd
0 2 4 6 8 10 12
to!
12 - . -
D | | | | |
| | | | |
. A ——f+F4H——+——F—-
2 | | | | |
R g | | | | |
& < O 1w e
] z | | | .
o) | -
b et
g | | | |
on ™ o] | | | |
0 2 4 6 8 10 12
tr!
0,8 r r r r r 120 .
E | | | | | Eo | | | |
| | | | | | | | | |
o 06— Wh—~—gt+t—4——+——F—-
: | | | | | " | | | |
304 | | | | | § . | +.\ T
E A4 — —_—— -_t—p—— — P — v — —]— — —_—— —
. TS E IR A
3 " la . o o
Joaf—fe-fqTmapatan) ® wbodofddfo
| | | | | v/ | | | |
[ ]
0omm ™ | | | | oY | | | |
0 2 4 6 8 10 12 0 2 4 6 8 10 12

-1 -1
tt,- tt,-

Abbildung 7.2 Kontinuierliche Kultivierung von E. coli JM 109 mit und ohne Bakteriophagen M13.
Dargestellt ist der Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (A), der Glucosekonzentration (B), der
Gelostsauerstoffkonzentration (C), der ssDNA Konzentration (D), der biomassespezifischen
Produktbildungsrate (qsspna, E) und des Verhiltnisses von Phagen zu Wirtszellen (Rpx, F) {iber die
auf die jeweilige Verweilzeit normierte Prozesszeit (t t!). Dabei wird die kontinuierliche
Kultivierung von JM 109 mit dem Bakteriophagen M13 (Durchflussrate 0,41 h', 7=2,44 h,
schwarze Symbole) mit dem nicht infizierten Zustand verglichen (Durchflussrate 0,39 h!' 7 = 2,56 h,
graue Symbole). Die vertikale Linie markiert 5 Verweilzeiten, bei der die hydraulische
Voraussetzung fiir einen FlieBgleichgewichtszustand erfiillt ist.
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Die kontinuierliche Kultivierung mit Bakteriophagen sollte bei verschiedenen
vorgegebenen Durchflussraten untersucht werden. Vergleichend sind zwei kontinuierliche
Kultivierungen bei Durchflussraten von 0,13 h"' und 0,41 h™! in Abbildung 7.3 dargestellt.
Der Verlauf der Biotrockenmassekonzentration zeigte, dass es bei der niedrigeren
Durchflussrate zu einer fritheren Reduktion der Zellkonzentration bei der Auftragung iiber
der auf die Verweilzeit normierten Prozesszeit kam. Bei der niedrigen Durchflussrate war
weiterhin die Glucosekonzentration zu jedem Probenahmezeitpunkt unter der Nachweis-
grenze von 50 mg L', im Gegensatz zu der kontinuierlichen Kultivierung bei hoherer
Durchflussrate. Der Vergleich der Verldufe der Biotrockenmassekonzentration, der
Glucosekonzentration und der Geldstsauerstoftkonzentration bei einer Durchflussrate von
0,13 h'! verdeutlichte, dass nach 4 Verweilzeiten von einem FlieBgleichgewichtszustand
ausgegangen werden konnte. Die niedrigere Durchflussrate resultierte in einer erhohten
Gelostsauerstoftkonzentration von 80 % im FlieBgleichgewichtszustand. Dies kann durch
den niedrigeren Massenstrom an Glucose bei niedrigerer Durchflussrate begriindet werden.
Bei einer Durchflussrate von 0,13 h'! wurde ein Massenstrom an Glucose von 2,6 g L' h!
erreicht, bei 0,41 h! 8,2 g L"' h'!. Daraus resultierte ein niedrigerer Sauerstoffbedarf bei

gleicher Sauerstoffeintragsrate im Riihrkesselreaktor.

Bei der niedrigeren Durchflussrate konnte im Reaktionsansatz eine hdhere ssDNA
Konzentration, im FlieBgleichgewichtszustand 10,6 = 0,6 mg L', bestimmt werden. Nach
4 Verweilzeiten  konnte die  biomassespezifische = ssDNA  Bildungsrate  mit
0,20+ 0,01 mg g' h™! bestimmt werden, dargestellt in Abbildung 7.3. Es wurden
vergleichbare biomassespezifische ssDNA Bildungsraten, unabhéngig von der eingestellten
Durchflussrate, und damit einhergehend unabhingig der Wachstumsrate der Wirtszellen
erzielt. Das Verhiltnis von Bakteriophagen zu Wirtszellen wurde mit 172 + 9 pfu cfu™! bei

einer Durchflussrate von 0,13 h™! im FlieBgleichgewicht berechnet.
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Abbildung 7.3 Kontinuierliche Kultivierung von E. coli JM 109 mit dem Bakteriophagen M13 bei
zwei unterschiedlichen Durchflussraten. Dargestellt ist der Verlauf der Biotrockenmasse-
konzentration (BTM) (A), der Glucosekonzentration (B), der Geldstsauerstoffkonzentration (C), der
ssDNA Konzentration (D), der biomassespezifischen Produktbildungsrate (qssona, E) und des
Verhéltnisses von Phagen zu Wirtszellen (Rpx, F) iiber die auf die jeweilige Verweilzeit normierte
Prozesszeit (t t'). Dabei wurde die kontinuierliche Kultivierung von JM 109 mit Bakteriophagen
MI13 bei einer Durchflussrate von 0,41 h' (r=244h, schwarze Symbole) und bei einer
Durchflussrate von 0,13 h'! (z= 7,69 h, graue Symbole) durchgefiihrt. Die vertikale Linie markiert

5 Verweilzeiten, bei der die hydraulische Voraussetzung fiir einen FlieBgleichgewichtszustand
erfullt ist.
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Die Abhéngigkeit der ssDNA Konzentration und der biomassespezifischen ssDNA
Bildungsrate von der Wachstumsrate der Wirtszellen im FlieBgleichgewicht wurde durch
sechs Durchflussraten, die in einem Bereich von 0,13 h™! bis 0,6 h'! eingestellt wurden,
untersucht, dargestellt in Abbildung 7.4. Die ssDNA Konzentration im Flielgleichgewicht
war niedriger bei steigender Durchflussrate. Dementsprechend war die spezifische ssDNA
Bildungsrate unabhingig der Durchflussrate, wobei mit steigender Durchflussrate die

berechnete Standardabweichung zunahm.
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Abbildung 7.4 ssDNA Konzentration und spezifische ssDNA Bildungsrate im
FlieBgleichgewichtszustand. Dargestellt sind die ssDNA Konzentration (m, A) und die spezifische
ssDNA Bildungsrate (m, B, qsspna) im FlieBgleichgewichtszustand {iber die Durchflussrate. Die
Standardabweichungen der ssDNA wurden aus mindestens drei Datenpunkten ab dem

FlieBgleichgewicht bestimmt, die Standardabweichung der spezifischen ssDNA Bildungsrate wurde
iiber Fehlerfortpflanzung berechnet.

Die erhaltenen Biotrockenmasse-, Glucose- und ssDNA Konzentrationen im
FlieBgleichgewichtszustand wurden zur Parameteridentifikation des formalkinetischen
Modells (Gleichungen 4.14 - 4.17) verwendet und sind mit dem modellgestiitzten Verlauf in
Abbildung 7.5 aufgetragen. Dabei zeigte sich fiir die Biotrockenmasse- und
Glucosekonzentration der charakteristische Verlauf in Abhédngigkeit der Wachstumsrate
(vgl. Kapitel 3.3.2), sowohl fiir die kontinuierliche Kultivierung ohne als auch mit
Bakteriophagen.  Unter  Beriicksichtigung  der  Substrataufnahme  fir  den
Erhaltungsstoffwechsel, konnte ein Anstieg der Biotrockenmassekonzentration mit
steigender Wachstumsrate identifiziert werden. Die Biotrockenmassekonzentration stieg
dabei bis zu einer vorgegebenen Wachstumsrate von 0,52 h™! bei der kontinuierlichen
Kultivierung mit Bakteriophagen an. Dabei lag die Glucosekonzentration unter 0,6 g L' im

FlieBgleichgewichtszustand, dargestellt in Abbildung 7.5 (A und C).
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Abbildung 7.5 FlieBgleichgewichtsuntersuchungen und Simulationen im Chemostaten. Dargestellt
sind die FlieBgleichgewichtskonzentrationen der kontinuierlichen Kultivierung mit E. coli JIM109
mit Bakteriophagen (links, A, C, E) und ohne Bakteriophagen (rechts, B, D). Die gemessenen
Konzentrationen sind als Punkte dargestellt, die auf Basis dieser Daten simulierten Konzentrationen
als Linien. Dabei sind die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM) (A, B), die Glucose-
konzentrationen (C, D) und die ssDNA Konzentrationen (E) iiber die Durchflussrate aufgetragen.
Die Graphen B und D enthalten zum Vergleich zusétzlich nochmals die Simulationsergebnisse der
kontinuierlichen Kultivierung mit Bakteriophagen. Die FlieBgleichgewichtszustinde der
Kultivierungen mit Bakteriophagen wurden in drei sequentiell durchgefiihrten, parallelen
Experimenten bestimmt (schwarze, graue und weille Symbole).
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Bei weiterer Erhohung der Durchflussrate zeigten sich die Abnahme der
Biotrockenmassekonzentration und ein Anstieg der Glucosekonzentration bei der
Anndherung an die kritische Durchflussrate, bei der die Durchflussrate die maximale
Wachstumsrate tibersteigt. Bei der kontinuierlichen Kultivierung von E. coli JM 109 ohne
Bakteriophagen konnten hohere Durchflussraten eingestellt werden, bis es zu einem
Auswaschen der Zellen kam. Bei einer Durchflussrate von 0,72 h™' konnte eine Reduktion
der Biotrockenmassekonzentration und ein Anstieg in der Glucosekonzentration identifiziert

werden.

Die ssDNA Konzentration im FlieBgleichgewicht nahm mit steigender Durchflussrate ab
und konnte durch das formalkinetische Modell mit guter Ubereinstimmung angenihert
werden. Bei dem formalkinetischen Modell wurde eine konstante Produktbildungsrate
unabhingig der Wachstumsrate definiert. Die ssDNA Konzentration im FlieBgleichgewicht
war dementsprechend nur von der Durchflussrate und der vorhandenen Biotrockenmasse-

konzentration abhingig.

In Tabelle 7.1 sind die modellgestiitzt identifizierten, formalkinetischen Parameter fiir die
kontinuierliche Kultivierung von E. coli JM 109 mit und ohne Bakteriophagen aufgelistet.
Dabei ergab sich eine maximale Wachstumsrate von 0,63 h™! fiir den infizierten Stamm, und
nicht infiziert ein maximaler Wert von 0,74 h™'. Die kontinuierliche Produktion von
Bakteriophagen fiihrt zu einer Reduktion der maximalen Wachstumsrate um 15 %. Die
Werte fiir die maximale Wachstumsrate konnten dabei mit relativen Fehlern von maximal

2 % bestimmt werden.

Tabelle 7.1 Modellbasierte Identifikation der formalkinetischen Modellparameter bei der
kontinuierlichen Kultivierung von E. coli JM 109 mit und ohne Bakteriophagen M13.

Parameter JM 1.09 Relgtive . JM 109. Relgtive
(infiziert) Abweichung (nicht infiziert) Abweichung
Hmax, D! 0,63 + 0,005 0,9 % 0,74 £0,02 2,0 %
Ks, mg L 45+ 4 8,5 % 73+ 16 23,0 %
Yxs, g g 0,43 £ 0,01 2,4 % 0,45+ 0,02 3,5%
ms, mg g h! 60+ 11 19,4 % 35+17 48,5 %
kp, mg g h! 0,17 +0,007 4,2 %
Yps, mg ! 5,7+3,8 68,0 %
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Die bestimmten Modellparameter des Wachstums der infizierten und nicht infizierten

E. coli IM 109 Zellen sind in Abbildung 7.6 nochmals vergleichend gegeneinander

aufgetragen.
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Abbildung 7.6 Vergleich der Modellparameter des Wachstums fiir infizierten und nicht infizierten
E. coli IM 109. A: Dargestellt sind die maximale spezifische Wachstumsrate (um.x) und die
Biomasseertragskoeffizienten (Yxs) fir infizierte (schwarze Balken) und nicht infizierte (graue
Balken) E. coli JM 109. B: Auftragung der Substrataffinititskonstante (Ks) und der
Substrataufnahme fiir den Erhaltungsstoffwechsel (ms) fiir infizierte (schwarze Balken) und nicht
infizierte (graue Balken) E. coli JM 1009.

Die Substrataffinititskonstante konnte fiir die mit Bakteriophagen infizierten Zellen mit
niedrigen relativen Abweichungen von 8,5 % auf 45 mg L' bestimmt werden. Es wurden
innerhalb der Standardabweichung vergleichbare Werte fiir den Parameter Ks bestimmt,
unabhingig davon, ob die Zellen mit Bakteriophagen infiziert wurden, dargestellt in
Abbildung 7.6. Dies galt ebenso fiir den Ertragskoeffizienten (Yxs) und die
Substrataufnahmerate fiir den Erhaltungsstoffwechsel (m;), die lediglich mit einer relativen
Abweichung von bis zu 48,5% bestimmt werden konnte. Die konstante,
biomassespezifische ssDNA Bildungsrate (kp) wurde mit 0,17 +0,007 mg g’ h’!
identifiziert, mit einer geringen relativen Abweichung von 4,2 %. Im Gegensatz dazu konnte
die Produktselektivitdt (Yps) lediglich mit einer hohen Abweichung von 68 % identifiziert

werden.
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Diskussion

Durch die Erweiterung der miniaturisierten Riihrkesselreaktoren des bioREACTOR48 um
Zu- und Ablaufvorrichtung konnte in vorausgegangenen Arbeiten eine kontinuierliche
Prozessfiihrung realisiert werden (Schmideder et al. 2015). Bei der kontinuierlichen
Kultivierung von E. coli JM 109 ohne Bakteriophagen wurde ein stabiler Betriebspunkt
bereits nach weniger als 5 hydraulischen Verweilzeiten erreicht, abzulesen an dem stabilen
Verhalten der Gelostsauerstofftkonzentration und der Biotrockenmassekonzentration.
5 Verweilzeiten sind die hydraulische Voraussetzung, bis im ideal riickvermischten
Riihrkesselreaktor 99,3 % des Mediums ausgetauscht sind (vgl. Kapitel 3.3.2). Dieses stabile
Verhalten der Biotrockenmasse- und Geldstsauerstoffkonzentration vor Erreichen der
hydraulischen Voraussetzung wurde ebenso mit E. coli beobachtet, die weder Bakterio-

phagen noch rekombinante Proteine produzierten (Schmideder et al. 2015).

Die kontinuierliche Kultivierung mit Bakteriophagen verldngerte das Erreichen eines
FlieBgleichgewichtszustandes in Abhingigkeit der eingestellten Durchflussrate auf bis zu
10,4 Verweilzeiten (D =0,52h"). Im Vergleich zur Biotrockenmassekonzentration im
FlieBgleichgewichtszustand, war eine signifikante Reduktion der Zellkonzentration zu
Beginn der kontinuierlichen Prozessfiihrung in Abhdngigkeit der Durchflussrate ersichtlich.
Weiterhin war die Akkumulation von Glucose ebenso abhingig von der eingestellten
Durchflussrate. Daraus ldsst sich folgern, dass die Infektion mit Bakteriophagen die
Wachstumsrate der Zellen reduziert und zum Austrag von Zellen in Abhingigkeit der
Durchflussrate fiihrt. Dies ist in Ubereinstimmung mit Literaturangaben, in der die Infektion
von E. coli mit den Bakteriophagen M13 zu einer Reduktion der maximalen spezifischen
Wachstumsrate fiihrt (Grieco et al. 2009; Salivar et al. 1964; Sambrook et al. 2001). Anhand
der kontinuierlichen Kultivierung mit Bakteriophagen im Chemostaten ist weiterhin
ersichtlich, dass die Einstellung eines Fliegleichgewichts nicht ausschlieBlich {iber die
hydraulische Voraussetzung ermittelt werden kann, sondern vom Metabolismus der Zellen

abhéngig ist (Rutgers et al. 1989; Weuster-Botz 1999).

Dennoch wurde fiir die infizierten Zellen mit der modellgestiitzten Analyse der
FlieBgleichgewichtszustinde eine maximale Wachstumsrate von 0,63 = 0,005 h™! bestimmt.
Diese hohe maximale Wachstumsrate steht im Widerspruch zu der Beobachtung, dass
bereits bei einer Durchflussrate und somit vorgegebenen Wachstumsrate von 0,39 h™! eine

Abnahme der Zellkonzentration aufgetreten ist, dargestellt in Abbildung 7.3. Im Verlauf der
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kontinuierlichen Kultivierung kam es daher zur Adaption der Zellen an die kontinuierliche
Produktion von Bakteriophagen und zur Selektion auf schnell wachsende, infizierte Zellen.
Dies resultierte in dem Anstieg der Biotrockenmassekonzentration und dem Verbrauch der

iberschiissigen Glucose vor dem Einstellen des FlieBgleichgewichtszustandes.

Diese Adaption und Selektion fand unabhingig von der eingestellten Durchflussrate statt,
konnte jedoch bei hoéherer Durchflussrate an der Reduktion der Biotrockenmasse-
konzentration und dem Anstieg der Glucosekonzentration verfolgt werden. Diese These
wird weiterhin durch die Tatsache gestiitzt, dass die spezifische Produktbildungsrate bereits
nach 6 Verweilzeiten einen kontanten Wert annimmt, wohingegen die Biotrockenmasse-
und die Glucosekonzentration erst nach 9,7 Verweilzeiten stabil werden, dargestellt in
Abbildung 7.3. Dies verdeutlicht die Adaption der infizierten Zellen auf das Wachstum bei
gleichzeitiger konstanter zellspezifischer Bakteriophagenproduktion. Die Selektion auf
adaptierte, schnell ~wachsende Zellen ist ein bekanntes Problem  bei
FlieBgleichgewichtsuntersuchungen in kontinuierlichen Riihrkesselreaktoren bei hohen

Durchflussraten (Dykhuizen und Hartl 1983; Weuster-Botz 1999).

Die kontinuierliche Kultivierung im Chemostaten lieferte unabhingig von der
eingestellten Wachstumsrate eine konstante, biomassespezifische Produktbildungsrate von
0,17 £ 0,007 mg g h'!. Dieses Ergebnis steht im Widerspruch zu vorherigen Ergebnissen,
bei der eine hohere Wachstumsrate eine hdohere spezifische Produktbildungsrate in
Zulaufkultivierungen erzielte (vgl. Kapitel 6.3.3). In den Zulaufkultivierungen konnte,
unabhéngig vom verwendeten E. coli Stamm, reproduzierbar gezeigt werden, dass eine
hohere spezifische Wachstumsrate wihrend der exponentiellen Zulaufphase die
Phagenbildungsrate und die zellspezifische ssDNA Bildungsrate erhoht. Beim
grundlegenden Vergleich der zwei Betriebsweisen kann festgestellt werden, dass bei der
kontinuierlichen Kultivierung im Chemostaten eine Selektion zu schnell wachsenden Zellen
stattfindet, im Gegensatz zu Zulaufkultivierungen. Bei der kontinuierlichen Kultivierung ist
weiterhin eine Adaption der Zellen an die Phagenproduktion denkbar. Dabei kann es nach
der Zugabe der Bakteriophagen einen Zustand geben, in dem die Zellen viel Energie fiir die
Produktion von Bakteriophagen verwenden und damit einhergehend weniger Energie fiir das
Zellwachstum zur Verfligung steht. Durch die Selektion auf schnell wachsende Zellen im
Chemostaten setzen sich lediglich die Zellen durch, die sich an die Phagenproduktion

adaptiert haben und eine Gleichgewicht aus Phagenproduktion und Zellwachstum erreichen.
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Diese Selektion findet in Zulaufkultivierungen nicht statt und stellt eine mégliche Erklarung

der widerspriichlichen Ergebnisse im Zulauf- und kontinuierlichen Prozess dar.

Die formalkinetischen Modellparameter tmax, Yxs und kp konnten durch die
FlieBgleichgewichtsuntersuchungen mit geringen relativen Abweichungen von unter 4,2 %
bestimmt werden. Dabei sind die Parameter um« und Yxs in Ubereinstimmung mit
Literaturwerten fiir dieses Medium (Korz et al. 1995; Puskeiler und Weuster-Botz 2004;
Riesenberg et al. 1991). Die Reduktion der maximalen Wachstumsrate bei der gleichzeitigen
Produktion von Bakteriophagen stimmt ebenfalls mit Literaturangaben {iberein, wobei
bisherige Untersuchungen in Satzverfahren durchgefiihrt wurden (Calendar 2006; Grieco et
al. 2009; Salivar et al. 1964). Die in dieser Arbeit durchgefiihrten Satzprozesse von E. coli
JM 109 mit und ohne Bakteriophageninfektion zeigten keinen signifikanten Unterschied in
der maximalen Wachstumsrate. Die maximale Wachstumsrate wurde fiir infizierte Zellen in
Satzprozessen mit 0,64 h™! bestimmt, die der nicht infizierten Zellen mit 0,66 h™!, dargestellt
in Tabelle 5.1. Im Vergleich zur kontinuierlichen Prozessfithrung wurde die maximale
Wachstumsrate der nicht infizierten Zellen im Satzverfahren um 13,6 % unterschitzt. Die
Bestimmung der maximalen Wachstumsrate in Satzprozessen ist aufgrund der instationiren

Bedingungen nur eingeschrinkt belastbar.

Die Infektion mit Bakteriophagen fiihrte wie zu erwarten zu keinem Einfluss auf die
Affinitatskonstante beziiglich Glucose. Die ermittelten Werte lagen in dem in der Literatur
beschriebenen Bereich zwischen 0,04-99 mg L' (Senn et al. 1994). Beim Vergleich der
Substrataufnahme fiir den Erhaltungsstoffwechsel konnte unter Beriicksichtigung der
relativen Fehler ebenfalls kein Unterschied identifiziert werden. Die bestimmten Werte
waren in Ubereinstimmung mit Literaturdaten (25-54 mgg'h') (Korz et al. 1995;

Waunderlich et al. 2014).

Auffillig sind die hohen Parameterunsicherheiten bei der Bestimmung der Affinitéts-
konstante fiir Glucose der nicht infizierten Zellen und der Substrataufnahmerate fiir den
Erhaltungsstoffwechsel. Dabei ist zu beriicksichtigen, dass die Affinitdtskonstante stark von
den bestimmten ZustandsgroBen fiir die Biotrockenmassekonzentration und der
Substratkonzentration nahe der maximalen Wachstumsrate beeinflusst wird. Diese
Betriebspunkte sind im Chemostaten schwer stabil einzustellen, da bereits kleine
Schwankungen in der Durchflussrate den FlieBgleichgewichtszustand auslenken kdnnen.

Die Verwendung eines Turbidostaten mit on-/ine Messung einer Zustandsgrofe,
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beispielsweise der Zellkonzentration, und Reglung der Durchflussrate als verdnderbare
GroBe wiare  hierfiir besser geeignet. Die  Substrataufnahmerate fiir den
Erhaltungsstoffwechsel kann bei der Einstellung sehr geringer Durchflussrate unter 0,1 h™!
gut bestimmt werden. Dies war jedoch aus prozesstechnischen Griinden, aufgrund der zu
geringen Forderraten der Peristaltikpumpen in den verwendeten miniaturisierten

Riihrkesselreaktoren nicht moglich.
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7.2  Kontinuierliche Kultivierung im Litermafistab und Erhohung der

Substratkonzentration

Damit die kontinuierliche Kultivierung mit Bakteriophagen eine Alternative zum
entwickelten Zulaufverfahren darstellen kann, wurden die Ergebnisse aus den
miniaturisierten Riithrkesselreaktoren im MillilitermaBstab in den LitermaBstab {ibertragen.
Als Ubertragungskriterium diente dabei die maximale Sauerstoffeintragsrate. Die
kontinuierliche Kultivierung im LitermaBstab wurde bei einer Durchflussrate von 0,3 h!
unter sonst gleichbleibenden Bedingungen durchgefiihrt. Der Vergleich der erzielten
Konzentrationen fiir die Biotrockenmasse, Glucose und ssDNA im FlieBgleichgewicht mit
den im MillilitermaBstab identifizierten, simulierten Zustandsgro3en ist in Abbildung 7.7

dargestellt.

Glucose, g L™
ssDNA, mg L

Durchflussrate, h™

Abbildung 7.7 Kontinuierliche Kultivierung von E. coli JM 109 mit dem Bakteriophagen M13 im
LitermaBstab. Dargestellt sind die Biotrockenmassekonzentration (e), die Glucosekonzentration (¢)
und die ssDNA Konzentration (0) im FlieBgleichgewicht der kontinuierlichen Kultivierung im
Riihrkesselreakton im Litermafstab bei einer Durchflussrate von 0,3 h!. Im Vergleich dazu sind die
simulierten Zustandsgrofen aus dem Millilitermalstab eingezeichnet.

Die Biotrockenmasse-, Glucose- und ssDNA Konzentration Kkonnte unter
Beriicksichtigung der Beobachtungsgenauigkeit in den LitermaRstab iibertragen werden.
Dabei wurde eine Raum-Zeit-Ausbeute von 1,8+ 0,4 mgL"'h' bei einer spezifischen
ssDNA Bildungsrate von 0,22 + 0,05 mg g™! h'! erreicht. Aufgrund der Unabhiingigkeit der

Raum-Zeit-Ausbeute und der spezifischen ssDNA Bildungsrate von der Durchflussrate,
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wurde nur ein FlieBgleichgewichtszustand {bertragen. Im Folgenden sollte die
Substratkonzentration im Zulauf um den Faktor 3,5 auf 70 g L' erhoht werden, um somit
die Biotrockenmassekonzentration und Raum-Zeit-Ausbeute zu erhéhen. Dabei wird ein
Massenstrom von 21 g L' h™! Glucose bei einer Durchflussrate von 0,3 h™! erreicht, wodurch
der Sauerstoffbedarf der Zellen die maximale Sauerstoffeintragsrate des Reaktors unter den
gewihlten Prozessbedingungen erreicht. Nach einer Satzphase mit einer vorgelegten
Glucosekonzentration von 25 gL' wurde ein exponentielles Zulaufprofil mit einer
vorgegebenen Wachstumsrate von 0,3 h'' gestartet, bis bei einem Massenstrom von
21 gL' h! Glucose die kontinuierliche Prozessfiihrung mit einer Durchflussrate von

0,3 h'! gestartet wurde. Die erhaltenen Ergebnisse sind in Abbildung 7.8 dargestellt.

Mit dem Verbrauch der vorgelegten Glucose in der Satzphase und dem damit
einhergehenden Anstieg der Geldstsauerstoffkonzentration im Medium wird automatisiert
das exponentielle Zulaufprofil gestartet und die Infektion mit dem Bakteriophagen M13 bei
einer Biotrockenmassekonzentration von 25,2 + 0,3 g L' in der Zulaufphase durchgefiihrt.
Zum Start der kontinuierlichen Prozessfilhrung wurde am Ende der exponentiellen
Zulaufphase eine Biotrockenmassekonzentration von 41,3+02 gL' und eine ssDNA
Konzentration von 20,2 + 1,0 mg L! erzielt, dargestellt in Abbildung 7.8. Anschlieend war
eine deutliche Reduktion in der Biotrockenmassekonzentration auf 9,6 g L™! zu beobachten,
bei gleichzeitigem Anstieg der Glucosekonzentration auf 36,7 gL' innerhalb von
2,3 hydraulischen Verweilzeiten. Im Gegensatz dazu stieg die ssDNA Konzentration auf
85,3 mg L'! nach Start der kontinuierlichen Prozessfiithrung an, bevor ebenso eine deutliche
Reduktion zu verzeichnen war. Die biomassespezifische ssDNA Bildungsrate kp erreicht ein

Maximum von 1,1 mg g”! h'nach 1,1 Verweilzeiten.

Zwischen 6 -9 Verweilzeiten war ein Anstieg der Biotrockenmassekonzentration und
entsprechend eine Reduktion der Glucosekonzentration zu beobachten. Nach
13,2 Verweilzeiten wurde eine Biotrockenmassekonzentration von 25,5+0,9 gL' mit
einem relativen Fehler von 3,5 % im FlieBgleichgewicht bestimmt, dargestellt in Tabelle 7.2.
Aus den simulierten Modellparametern in  Tabelle 7.1 ldsst sich eine
Biotrockenmassekonzentration von 27,6 g L' berechnen, dargestellt in Abbildung 7.8.
Daraus ergibt sich eine Abweichung der experimentell bestimmten und mit den simulierten

Modellparametern berechneten Konzentrationen im FlieBgleichgewichtszustand von 7,6 %.



FlieBgleichgewichtsuntersuchungen mit infizierten Escherichia coli 151

60 - -
I I | [ |
| | | | |
) | o
o4 ___I_"_.__—I'__I__r__l___
o | | 3 | |
g | * | | |
8 30 ___I___!i__l.__-l___l___l___
s e | |o]®2 Isg %
> | oo | gl
e | o | | @ | |
m15——ﬂ—"——;#——}——r——r——
| oe| ol |
| o | 1 el
ole—t loo—1 - L oo
-6 -3 0 3 6 9 12 15
tt !
100 r r r r r 2,0
Lo | T |
| s | | | |
R
a | o -
o | = T
< 50 Lm0 2
: REEE g
2 | - S I R B g
@ | By | | | |
] e 1 A et B IR S L
| L al ——
| | | ’-l —
ol L L Re | l 0,0
-6 -3 0 3 6 9 12 15
tt, -

Abbildung 7.8 Kontinuierliche Kultivierung im LitermafBstab mit erhdhter Glucosekonzentration im
Zulauf. Die kontinuierliche Kultivierung mit E. coli JM 109 im Riihrkesselreaktor wurde in
definiertem Medium nach Riesenberg et al. (1991) mit einer Glucosekonzentration von 70 g L' im
Zulauf durchgefiihrt. Weiterhin sind die zum Erreichen eines FlieBgleichgewichtszustandes notige
Satzphase (I), Zulaufphase mit vorgegebener spezifischer Wachstumsrate von 0,3 h'' (I) und die
kontinuierliche Phase im Chemostaten bei einer Durchflussrate von 0,3 h'! dargestellt. Der Start der
kontinuierlichen Prozessfiihrung wurde als #7/ =0 definiert. Auftragung des Konzentrations-
verlaufes der Biotrockenmasse (e, oben), der Glucose (¢, oben), der ssDNA (m, unten) und der
biomassespezifischen ssDNA Bildungsrate kp (m, unten) iiber die auf die Verweilzeit normierte
Prozesszeit (¢ 7/). Die mit den Modellparametern in Tabelle 7.1 bestimmten ZustandsgroBen und
Parameter im FlieBgleichgewichtszustand sind als Linien ab einer hydraulischen Verweilzeit von 10
eingezeichnet.

Im FlieBgleichgewicht wird eine ssDNA Konzentration von 19,1 = 1,4 mg L™ mit einem
relativen Fehler von 7,3 % bestimmt. Die aus den simulierten Modellparametern berechnete
ssDNA Konzentration im FlieBgleichgewichtszustand ist mit 15,6 mg L' um 18,3 %

niedriger. Dementsprechend ergibt sich bei der Betrachtung der experimentell bestimmten
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und modellbasiert berechneten spezifischen ssDNA Bildungsraten eine Abweichung von

22,7 %.

Die erhaltenen Zustandsgréfen und berechneten Parameter im FlieBgleichgewichtzustand
fiir die unterschiedlichen Glucosekonzentrationen im Zulaufmedium sind in Tabelle 7.2
nochmals vergleichend aufgetragen. Ebenso werden zum Vergleich die Ergebnisse aus dem

MillilitermaBstab bei einer Durchflussrate von 0,3 h™! aufgelistet.

Tabelle 7.2 Vergleich der Fliegleichgewichtszustinde der kontinuierlichen Kultivierung im

Milliliter- und LitermaBstab bei unterschiedlicher Glucosekonzentration im Zulaufmedium.

Zu}s)t;t;(llsgeérﬁe/ MillilitermaBstab Litermalstab
csr, g L 20 20 70
BTM, g L'! 8,4+0,5 8,1+03 25,5+0,9
ssDNA, mg L 5,7+0,8 6,0+ 1,5 19,4+ 1,4
kp, mg g h! 0,17 £ 0,007 0,22 +£0,04 0,22 +0,02
RZA, mg L' h'! 1,6 £0,1 1,8+0,4 57+04

Die Erhohung der Glucosekonzentration im Zulaufmedium bewirkte die Steigerung der
Biotrockenmasse- und ssDNA Konzentration um den Faktor 3,2. Dementsprechend blieb
die biomassespezifische ssDNA Bildungsrate innerhalb der Standardabweichung konstant.

Die Raum-Zeit-Ausbeute konnte auf 5,7 + 0,4 mg L' h'! gesteigert werden.

Diskussion

Durch die kontinuierliche Kultivierung in miniaturisierten Riihrkesselreaktoren sind zum
einen die parallele Untersuchung von bis zu 8 Zustinden moglich, sowie die rasche
Identifikation formalkinetischer Modellparameter und die Bestimmung optimaler
Betriebsbedingungen. Eine entscheidende Voraussetzung hierbei ist die Ubertragbarkeit in
den LitermaBstab. Dies konnte mittels der maximalen Sauerstofftransferrate als
Ubertragungskriterium anhand eines FlieBgleichgewichtszustands gezeigt werden. Obwohl
im Millilitermafistab ein gasinduzierter Riihrer und im LitermafBstab zwei 6-Blatt
Scheibenriihrer verwendet wurden, konnte der Bioprozess erfolgreich iibertragen werden.
Die Ubertragbarkeit von Satz-, Zulauf- und kontinuierlichen Prozessen konnte bereits in

verschiedenen Verodffentlichungen bestitigt werden (Hoefel et al. 2010; Hortsch et al. 2011;
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Knorr et al. 2007; Schmideder et al. 2015). Aus diesem Grund lag der Fokus in der Erthohung
der Raum-Zeit-Ausbeute, die nur durch die Erhohung der Glucosekonzentration weiter
gesteigert werden konnte. Dabei konnte ein Fliegleichgewichtszustand bei einer
Glucosekonzentration von 70 g L' im Zulaufmedium erreicht werden. Die experimentell
bestimmten Zustandsgrof3en wichen dabei um die doppelte Standardabweichungen von der
mit den Modellparametern berechneten Konzentration im FlieBgleichgewicht ab. Diese
Diskrepanz ist bei der Verwendung eines biologischen Systems akzeptabel und zeigt die
Anwendbarkeit der Modellparameter, um die Zustandsgréen Biotrockenmasse-, Glucose-,
und ssDNA Konzentration im FlieBgleichgewicht vorherzusagen. Durch die Erh6hung der
Glucosekonzentration im Zulaufmedium konnte eine Raum-Zeit-Ausbeute von

5,7+ 0,4 mg L' h'! erreicht werden, dies entsprach einer Erhohung um den Faktor 3,2.

Bei einer Zulaufkultivierung mit infizierten E. coli JM 109 konnten reproduzierbar
296,5mg L ssDNA in einer Prozesszeit von 39,7 Stunden isoliert werden. Werden
zusétzlich noch weitere 12 Stunden fiir die Vor- und Nachbereitung des Riihrkesselreaktors
beriicksichtigt, ergibt sich ebenso eine Raum-Zeit-Ausbeute von 5,7 = 0,3 mg L' h'!. Damit
ist die kontinuierliche Prozessfilhrung beziiglich der Produktivitdt identisch  zum
Zulaufprozess. Eine weitere Steigerung der Produktivitit durch die Erhohung der
Glucosekonzentration bei gleichbleibenden Durchflussrate im kontinuierlichen Betrieb ist
mit dem hier verwendeten Reaktionssystem technisch nicht realisierbar, da die Zuluft nicht
durch reinen Sauerstoff angereichert werden kann, um eine Sauerstoffeintragslimitierung zu
vermeiden. Neben der reinen Produktivitdt sollte fiir den Vergleich zwischen Zulauf- und
kontinuierlichem Prozess zusdtzlich die folgende Isolierung der ssDNA aus dem
Reaktionsmedium berlicksichtigt werden. Dabei ist zu beachten, dass die ssDNA
Konzentration im Zulaufprozess um den Faktor 15 groBer ist als im kontinuierlichen Prozess.
Durch die deutlich hohere Produktkonzentration bei gleicher Produktivitit werden die
Kosten und das zu reinigende Reaktionsvolumen bei der Verwendung des Zulaufprozesses

deutlich geringer sein.
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8 Produktion von artifizieller Einzelstrang DNA fiir DNA

Origami

Fiir die scaffolded DNA Origami Technologie wird hiufig die genomische Einzelstrang
DNA (ssDNA) des Bakteriophagen M 13 verwendet. Dabei wurden durch Insertionen in die
multiple Klonierungsstelle verschiedene Lingenvarianten erstellt, um fiir das Strukturdesign
mehr Freiheitsgrade zu generieren. Dennoch ist das Strukturdesign bisher auf den
genomischen Geriiststrang des Bakteriophagen M13 angewiesen. Um diese Einschriankung
zu umgehen, wurde am Lehrstuhl fiir Biomolekulare Nanotechnologie der Technischen
Universitidt Miinchen die Kombination aus Phagemid und Helferphagen erarbeitet, dass die
Produktion von artifizieller ssDNA ermoglicht. Die beiden Komponenten der scaffolded
DNA Origami Technologie, der Geriiststrang und die kurzen Oligonukleotide, die als
Klammern dienen, stellen dabei das Phagemid dar. Dabei enthilt der spiter als Gertiststrang
verwendete Bereich den Replikationsursprung der M13 Phagen, die Verpackungssequenz
und als Selektionsmarker die resistenzvermittelnden Gene gegen Carbenicillin. Die
Bereiche, die spdter als Klammern verwendet werden sollen, sind dabei durch
zinkabhingige, selbstschneidende ssDNA Strukturen verbunden (Gu et al. 2013; Gu und
Breaker 2013). In der Gesamtheit stellt dieses Phagemidsystem eine hohe Flexibilitét in der
Basensequenz dar, in der sowohl die Klammern als auch der Geriiststrang groBtenteils
individuell erstellt werden kdnnen. Weiterhin wird in einem Produktionsschritt artifizielle
ssDNA gebildet, die anschlieBend zu Geriiststrang und Klammern hydrolysiert wird. Die
artifizielle ssDNA soll mit dem im Schiittelkolben etablierten System der Infektion mit dem
Helferphagen M13K07 produziert und in den Riihrkesselreaktor {ibertragen werden. Dafiir
soll der modifizierte E.coli Stamm JM 109 pBSG, der das Phagemid trigt, im
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Riihrkesselreaktor im Zulaufverfahren kultiviert und mit dem Helferphagen M13K07

infiziert werden. Die Ergebnisse sind im folgenden Kapitel dargestellt.

8.1 Einfluss der Multiplizitit der Infektion bei der Zulaufkultivierung
mit dem Helferphagen M13KO7

Aufbauend auf Erfahrungswerten bei der Zulaufkultivierung mit dem Bakteriophage
M13mp18 sollte die Infektion mittels Helferphagen M13K07 wahrend der exponentiellen
Zulaufphase mit einer Multiplizitit der Infektion (MOI) von 0,05 pfu cfu™ erfolgen. Der
durchgefiihrte Prozess wurde wiederum in eine Satzphase mit 25 g L' Glucose und der
anschlieenden Zulaufphase mit einem exponentiellen Zulaufprofil mit einer vorgegebenen
Wachstumsrate von 0,15 h! in definiertem Medium durchgefiihrt. Das in Abbildung 6.1
dargestellte Zulaufprofil fiir den Stamm JM 109 wurde auf diesen Prozess iibertragen. Die
Infektion mit dem Helferphagen wurde 5 Stunden nach Start der Zulaufphase durchgefiihrt.
Dabei zeigte sich, dass die Konzentration an Helferphagen nach 28 Stunden
7,8+ 0,6 - 10° pfu mL™! erreichte, bei einem Infektionstiter von 3,4 + 0,8 - 10° pfu mL™!. Der
Phagentiter stieg dabei in 24 Stunden um den Faktor 2,2 an. Zu Prozessende wurde ein
Verhiltnis von Helferphagen zu Wirtszellen von 0,05 pfu cfu! erreicht, womit mehr Zellen
als Helferphagen vorlagen. Dabei wurde eine maximale Produktkonzentration an
artifiziellen Phagen von 3,1 £0,3 - 10!! tu mL™! erreicht, dargestellt in Abbildung 8.1. Die
Quantifizierung erfolgte dabei iiber die Ubertragung der Resistenzgene fiir Carbenicillin auf
einen Carbenicillin sensitiven E. coli Stamm und wurde als transducing unit (tu) angegeben
(vgl. Kapitel 4.6.2). Durch Erhéhung der MOI an Helferphagen sollte der Anteil an
infizierten Wirtszellen erhoht werden. Die Ergebnisse der Zulaufkultivierung mit E. coli

JIM109 pBSG74 bei unterschiedlichen MOI sind in Abbildung 8.1 dargestellt.
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Abbildung 8.1 Einfluss der Infektionsdichte der Helferphagen M13K07 auf den Phagentiter mit
artifizieller ssDNA. A: Dargestellt sind die Verldufe der Phagentiter mit artifizieller ssDNA fiir drei
Hochzelldichtekultivierungen mit einer Infektionsdichte an Helferphagen M13K07 von
MOI=0,05(A), MOI=0,8 (A) und MOI=1,3 (A). B: Aufgetragen sind der Phagentiter der
Helferphagen (V), die Produktkonzentration an artifiziellen Phagen (A) und die Zelldichte der
Wirtszellen (e) bei einer MOI von 1,3. Die Zulaufkultivierungen wurden unter identischen
Prozessbedingungen (pH 6,7, T =37 °C) in definiertem Medium nach Riesenberg im Riihrkessel-
reaktor mit E. coli IM109 pBSG74 durchgefiihrt. Die Standardabweichungen stellen analytische
Triplikate dar.

Mit steigender Infektionsdichte waren jeweils eine Stunde nach Zugabe der Helferphagen
bereits hohere Produktkonzentrationen nachweisbar, dargestellt in Abbildung 8.1 A. Die
Phagenproduktion zeigte einen vergleichbaren Verlauf fiir alle drei MOI, wohingegen bei
der Endkonzentration des Produkts ein direkter Zusammenhang zur MOI hergestellt werden
konnte. Bei einer MOI von 1,3 pfu cfu™ wird ein Produkttiter von 1,4 +0,2 - 10 tu mL!
erreicht, bei einer MOI von 0,05 pfu cfu! maximal 3,1 £0,3 10" tumL"'. Durch die
Erhohung der Infektionsdichte an Helferphagen konnte die Produktkonzentration somit um

einen Faktor von 452 gesteigert werden.
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Der Titer an Helferphagen mit 7,1 = 0,3 - 10'° pfu mL"! war zum Zeitpunkt der Infektion
nach 5 Stunden Zulaufphase hoher als die Zelldichte, wodurch eine Infektionsdichte von
1,3 pfu cfu! berechnet wurde, dargestellt in Abbildung 8.1 B. Basierend auf einer
Poissonverteilung wurden zum Zeitpunkt der Zugabe der Helferphagen 74 % der Zellen mit
mindestens einem Bakteriophagen infiziert. Die Abnahme des Titers an Helferphagen nach
einer Stunde spiegelt die Infektion der Zellen wider, nachdem mit dem Plaque Test nur
infektiose Phagenpartikel im Uberstand bestimmt wurden. Nach 14 Stunden war die
Konzentration an Helferphagen auf 5,1 +1,2-10'" pfumL!, nach 28,5 Stunden auf
7,2+2,2-10" pfumL! gestiegen. Der Helferphagentiter stieg dementsprechend iiber
23,5 Stunden nur um eine GroBenordnung an. Im Gegensatz dazu konnte eine
Produktkonzentration von 7,1 + 0,7 - 10'° pfu mL™! eine Stunde nach Infektion und nach 14
Stunden Zulaufphase eine Konzentration von 1,5+ 0,3 - 10! pfu mL"! bestimmt werden.
Dies entsprach einem Anstieg um 4 GroBenordnungen innerhalb von 9 Stunden. Zu
Prozessende wurde ein Verhiltnis aus artifiziellen Bakteriophagen, die die gewiinschte

ssDNA verpackt haben, und den Helferphagen von 190 erzielt.

Die Produktion von artifizieller ssDNA mit £. coli IM 109 pBSG74 und die Infektion mit
dem Helferphagen M13K07 sollte im Folgenden bei einer MOI von 1,3 pfu cfu’
reproduziert werden, dargestellt in Abbildung 8.2. Der Verlauf der Biotrockenmasse-
konzentration konnte fiir drei sequentiell durchgefiihrte Zulauftkultivierungen reproduziert
werden, bei denen eine mittlere maximale Biotrockenmassekonzentration von
77,2 £ 1,9 g L' erreicht wurde. Die Bestimmung des Titers der artifiziellen Bakteriophagen
zeigte sowohl hohere analytische Abweichungen in der Bestimmung einzelner Proben als
auch im Verlauf. Dennoch konnte ein mittlerer maximaler Phagentiter von
8,3+49-10° tumL! in den drei Zulaufkultivierungen identifizierten werden. Die
Bildungsrate der artifiziellen Phagenpartikel konnte mit 0,45 + 0,04 h! bestimmt werden.
Der Verlauf der Helferphagen zeigte einen Anstieg um eine GroBenordnung nach

24 Stunden.
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Abbildung 8.2 Reproduktion der Herstellung artifizieller ssDNA mit Helferphagen im
Zulaufverfahren. Dargestellt sind die Verldufe der Biotrockenmassekonzentration (A), des Titers der
artifiziellen Phagen (B), des Helferphagentiters (C) und der isolierten ssDNA (D) iiber die
Zulaufphase fiir drei sequentiell durchgefiihrte Zulaufkultivierungen. Die Zugabe des Helferphagen
M13KO07 erfolgte nach 5 Stunden Zulaufphase mit einer MOI von 1,3 pfucfu. Die Zulauf-
kultivierungen wurden unter identischen Prozessbedingungen (pH 6,7, T =37 °C) in definiertem
Medium nach Riesenberg im Riihrkesselreaktor mit E. coli IM109 pBSG74 durchgefiihrt. Die
vertikale Linie reprisentiert den Zeitpunkt der Infektion mit Helferphagen. Die Standard-
abweichungen stellen analytische Triplikate dar.

Zwei Stunden nach Zugabe der Helferphagen konnte bereits eine ssDNA Konzentration
von 2,4 mg L' im Uberstand nachgewiesen werden. Nach 9 Stunden wurde eine ssDNA

Konzentration von 83,6 + 7,8 mg L! isoliert, dargestellt in Abbildung 8.2 D. Am Ende der

Zulaufkultivierung war die ssDNA Konzentration auf 147,6 = 8,2 mg L angestiegen.
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Abbildung 8.3 Migrationsverhalten der artifiziellen ssDNA im Agarosegel. Aufgetragen sind die
1 kbp DNA Leiter (L), die ssDNA des Phagemids pBSG74 (G74) und die isolierte ssDNA (R1-3)
der drei sequentiell durchgefiihrten Zulaufkultivierungen mit einem MOI von 1,3 pfucfu.
Zusitzlich ist in die ssDNA des Helferphagen M13K07 (H) aufgetragen. Bedingungen: 2 % Agarose,
11 mM MgCl,, 90 V, 500 mA.

Diskussion

Die Untersuchung des Einflusses der Infektionsdichte an Helferbakteriophagen zeigte,
dass eine direkte Abhdngigkeit zur Produktkonzentration besteht. Die Erhdhung der
Infektionsdichte steigerte die maximale Produktkonzentration deutlich. Obgleich auch fiir
Kultivierungen mit den Helferphagen im Schiittelkolben eine hohe Infektionsdichte
verwendet wird (Sambrook et al. 2001), ist der Einfluss der Infektionsdichte auf die
Produktkonzentration aufgrund der begrenzten Substratversorgung und niedrigen
Sauerstoffeintragsraten im Schiittelkolben geringer. In Hochzelldichtekultivierungen mit
dem Bakteriophagen M13mp18 konnte die Infektionsdichte als kritischer Parameter fiir die
Phagenbildungsrate und die maximale Produktkonzentration identifiziert werden,
wenngleich der Einfluss auf die Produktkonzentration nur einen Faktor zwei entsprach und

damit deutlich geringer war als in der Zulaufkultivierung mit dem Phagen M13K07.

Im Gegensatz zu Zulaufkultivierungen mit dem Bakteriophagen M13mpl8 stieg die
Konzentration an M13K07 innerhalb von 23,5 Stunden lediglich um eine Groenordnung
an. In Zulaufkultivierungen mit dem Phagen M13mp18 bei vergleichbaren Infektionsdichten
konnte ein Anstieg um 3 Gréflenordnungen erzielt werden. Die genetische Modifikation des
Helferphagen M13KO07 hat einen deutlichen negativen Einfluss auf die Phagenbildungsrate
und die zu erreichende maximale Konzentration, bei gleichzeitiger Amplifikation der
Phagemid DNA und Extrusion der artifiziellen ssDNA {iiber die Zellmembran. Die Bildung
der artifiziellen Phagenpartikel konnte durch die Variation der Infektionsdichte und damit

einhergehenden die Anzahl an produzierenden Wirtszellen in Konzentrationsbereiche
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vergleichbar der Zulaufkultivierung mit dem Bakteriophagen M13mp18 optimiert werden.
Der in der Literatur beschriebene Anteil an Helferphagen von 5 % in Bezug auf die
Produktkonzentration konnte durch die Variation der Infektionsdichte deutlich reduziert
werden (Sambrook et al. 2001). Anhand der Quantifizierung mittels Plaquetest ldsst sich ein
Anteil an Helferphagen von 0,5 % berechnen. Dieses Ergebnis spiegelt sich in der
Auftrennung der gereinigten ssDNA mit Hilfe der Agarosegelelektrophorese wider,
dargestellt in Abbildung 8.3. Darin lésst sich keine ssDNA identifizieren, die dem Genom
des Helferphagen zuzuordnen wére. Dies ist bei einem Anteil von unter 1 % aufgrund der

Auflosung der Gelelektrophorese auch nicht zu erwarten.

8.2  Selbstassemblierungsreaktion im MillilitermafB3stab

Die im Riihrkesselreaktor mit den Helferphagen M13K07 hergestellte artifizielle ssDNA
wurde im Folgenden fiir die Faltung dreidimensionaler Strukturen verwendet. Dafiir wurde
durch Zugabe von 4 mM Zinkionen zur gereinigten ssDNA (50 nM) die selbstschneidende
Aktivitdit der DNAzyme katalysiert. Dadurch wurde die artifizielle ssDNA in die zwei
Komponenten, den Geriiststrang und die Klammern hydrolysiert. Nach einem erneuten
Reinigungsschritt wurde die Faltung der ssDNA nach der DNA Origami Technologie, die
iiber ein Temperaturprofil begiinstigt wird, durchgefiihrt. Dabei konnte die
Selbstassemblierungsreaktion in einem Volumen von fiinf Millilitern mit 50 nM ssDNA
durchgefiihrt werden. In Kooperation mit dem Lehrstuhl fiir Biomolekulare
Nanotechnologie der Technischen Universitdt Miinchen konnte gezeigt werden, dass sowohl

die Hydrolyse der artifiziellen ssDNA, als auch die Faltungsreaktion erfolgreich waren.
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9 Zusammenfassung

DNA Origami ist eine aktuelle Strategie aus dem Bereich der Nanotechnologie, bei der
aus selbstassemblierenden DNA Molekiilen mit hoher Prizision benutzerdefinierte,
dreidimensionale Nanopartikel konstruiert werden. Die Bildung dieser komplexen
Nanopartikel kann nach der scaffolded DNA Origami Methode erfolgen, bei der ein
zirkuldres und einzelstringiges DNA (ssDNA) Molekiil als Grundgeriist mit Hilfe von
kurzen, konstruierten ssDNA Stridngen in einer selbstassemblierenden Reaktion
Nanostrukturen ausbildet. Trotz der vielfiltigen Einsatzmoglichkeiten und der rasanten
Fortschritte in diesem jungen Forschungsbereich verhindert die unlimitierte Bereitstellung
der zwei ssDNA Edukte bisher eine marktfdhige Anwendung. Dabei besteht die
Herausforderung in der Entwicklung einer Methode, die sowohl die hohen Anforderungen
an Qualitit und Quantitit der ssDNA, aber auch die Moglichkeit zur Skalierung in einen

industriellen Maf3stab beinhaltet.

Zur Produktion von ssDNA konnen verschiedene biotechnologische Methoden eingesetzt
werden, die sich in Polymerase-Kettenreaktion (PCR) basierte, rolling circle
Amplifikationen und eine phagenbasierte Methode unterteilen lassen. Um die
Anforderungen in Bezug auf Quantitit und vor allem auf eine -einfache
MalstabsvergroBerung zu erfiillen, wurde die ssDNA Herstellung mit den Bakteriophagen
MI13 untersucht. Aus diesem Grund war ein Ziel dieser Arbeit die Herstellung des
Bakteriophagen mit Escherichia coli (E. coli) im Satzverfahren im Riihrkesselreaktor.
Darauf aufbauend sollte ein Hochzelldichteprozess mit E. coli und anschlieender Infektion
mit Bakteriophagen erarbeitet und reaktionstechnisch untersucht werden, um die
Produktkonzentration an Bakteriophagen und ssDNA steigern zu konnen. Durch die

Untersuchung der kontinuierlichen Kultivierung von E. coli mit dem Bakteriophagen M13
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sollten die Kinetiken von Wachstum und Produktbildung identifiziert werden. AbschlieSend
sollte die Kombination aus Phagemid und Helferphagen in den Riihrkesselreaktor iibertragen
werden, um artifizielle sSDNA herzustellen. Diese artifizielle ssDNA enthilt die beiden
ssDNA Edukte, die fiir die DNA Origami Technologie benétigt werden, wodurch die

Produktion im GrammmafBstab ermdglicht wird.

In einem ersten Schritt wurde die Satzkultivierung von zwei E. coli Stimmen (E. coli
XL1-blue, E. coli IM 109) mit dem Bakteriophagen M13 in einem chemisch definierten
Medium im Riihrkesselreaktor etabliert. Dabei konnte der Anstieg des Phagentiters iiber
4 GroBenordnungen von 108 pfumL! auf 10 pfumL! in Ubereinstimmung mit
Literaturdaten beobachtet werden. Im Gegensatz zu bisherigen Literaturangaben konnte die
Infektion mit dem Bakteriophagen M13 bei Biotrockenmassekonzentrationen von 3,2 g L™!
und hoher durchgefiihrt werden (Sambrook et al. 2001). Die maximale spezifische
Wachstumsrate von E. coli XL1-blue wurde durch die Infektion um 29 % von 0,34 h'! auf
0,24 h! reduziert. Die Infektion mit dem Bakteriophagen M13 fiihrt hierbei nicht zur Lyse
der Wirtszellen, sondern lediglich zur Reduktion der maximalen spezifischen
Wachstumsrate (Sambrook et al. 2001). Im Gegensatz dazu konnte bei der Verwendung des
Stammes E. coli JM 109 keine signifikante Reduktion der spezifischen Wachstumsrate in

identisch durchgefiihrten Satzprozessen identifiziert werden.

Aufbauend auf den Ergebnissen der Satzkultivierungen mit £. coli XL1-blue und JM 109
konnten durch Anpassungen des definierten Mediums nach Riesenberg et al. (1991)
Zulaufverfahren mit maximalen Biotrockenmassekonzentrationen von 96 g L! etabliert
werden. Das Zulaufverfahren wurde in die drei Abschnitte Satzphase, exponentielle
Zulaufphase und konstante Zulaufphase unterteilt. Die Infektion mit den Bakteriophagen
erfolgte wiahrend der exponentiellen Zulaufphase, bei der die spezifische Wachstumsrate der
Zellen durch das Zulaufprofil vorgegeben wurde. Durch die Verlingerung der
Produktionsphase im Vergleich zum Satzverfahren konnte ein Anstieg des Phagentiters von
10% pfu mL! auf 10" pfu mL™! innerhalb von 8 Stunden erreicht werden. Es konnte eine
maximale Phagenbildungsrate von 1,23 h! mit beiden E. coli Stimmen unter identischen
Reaktionsbedingungen ermittelt werden. Mit beiden Stimmen wurde eine maximale ssDNA
Bildungsrate von 0,66 mg g' h' erreicht und nach 27 Stunden Zulaufphase wurden
300 mg L' ssDNA isoliert. Dies zeigt die Robustheit des entwickelten Produktionsprozesses
fiir ssDNA, unabhingig von der Wahl des E. coli Stammes. Im Vergleich zum Satzprozess

konnten der maximale Phagentiter und die ssDNA Konzentration um zwei
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GroBenordnungen ohne Auftreten einer Limitierung durch Medienbestandteile gesteigert
werden. Die isolierte ssDNA wurde erfolgreich in der DNA Origami Technologie fiir
ausgewdhlte Nanostrukturen eingesetzt. Damit konnte eine Methode erarbeitet werden, die
den hohen Herausforderungen beziiglich ssDNA Qualitdt und Quantitit gerecht wird, aber

auch prinzipiell eine MaBstabsvergréf3erung in den industriellen Mafistab ermoglicht.

Die reaktionstechnische Charakterisierung des entwickelten Zulaufverfahrens zeigte, dass
die Infektion mit Bakteriophagen die maximale Biotrockenmassekonzentration um bis zu
29 % auf 66,5 g L! reduziert, dargestellt in Abbildung 9.1 A. Dennoch kénnen die E. coli
Zellen aufgrund des nicht lytischen Phagenzyklus nach Infektion mit dem Bakteriophagen
M13 weiterhin wachsen. Die extrazelluldre Produktion der filamentdsen Bakteriophagen
filhrte zum Anstieg der dynamischen Viskositit auf 6,9 mPa s. Im Referenzprozess ohne

Bakteriophagen wurde eine maximale dynamische Viskositit von 2,6 mPa s bestimmt.
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Abbildung 9.1 Hochzelldichtekultivierung von E. coli XL1-blue mit Bakteriophagen M13 zur
ssDNA Produktion im Riihrkesselreaktor. A: Dargestellt sind die Konzentrationsverldufe der
Biotrockenmasse nicht infizierter (o) und infizierter (®) Zellen tiber die Zulaufphase. Zusatzlich ist
der Zulaufmassenstrom an Glucose (graue Linie) aufgetragen. B: Auftragung der isolierten ssDNA
iiber die Zulaufphase. Die vertikale Linie symbolisiert den Zeitpunkt der Phageninfektion.

Der erste Schritt im Phagenzyklus stellt die Adsorption des Bakteriophagen M13 an den
Fertilititspilus von E. coli dar, die iiber die Adsorptionsrate beschrieben werden kann. Nach
der Adsorption erfolgt die Infektion der E. coli Zellen, indem die genomische ssDNA des
Bakteriophagen in das Cytosol injiziert wird. Die Adsorptionsrate des Bakteriophagen M13
ist im Vergleich zu verdffentlichten Daten aus Schiittelkolbenversuchen um iiber
2 GroBenordnungen langsamer. Unter turbulenten Stromungsbedingungen wurde im

Riihrkesselreaktor erstmals eine Adsorptionsrate von 7,5 - 107"* mL min!' bestimmt, im



166 Zusammenfassung

Schiittelkolben dagegen sind Adsorptionsraten von 3 - 107! mL min™!' beschrieben (Kasman
et al. 2002). Dennoch ist die Infektion von E. coli mit dem Bakteriophagen M13 bei hohen
Biotrockenmassekonzentrationen (40,7 gL™') und turbulenten Stromungsverhiltnissen

moglich.

Durch die gezielte Variation der spezifischen Wachstumsrate wihrend der exponentiellen
Zulaufphase konnte gezeigt werden, dass ein direkter Zusammenhang zur maximalen
Phagenbildungsrate vorliegt. Durch Erhdhung der spezifischen Wachstumsrate von 0,15 h!
auf 0,25 h™! fiir den Stamm E. coli JM 109 konnte die maximale Phagenbildungsrate um den
Faktor 2,5 auf 3,06 h'! gesteigert werden. Im Vergleich dazu wurde bei einer spezifischen
Wachstumsrate von 0,15 h™! eine maximale Phagenbildungsrate von 1,21 h™! bestimmt. Eine
Multiplizitit der Infektion (MOI) von 2,3 pfu cfu! fiihrte zu einer deutlichen Reduktion der
maximalen Phagenbildungsrate und der isolierten ssDNA Konzentration. Im Gegensatz dazu
konnte durch die Erhdhung der MOI von 0,002 pfucfu! auf 0,05 pfucfu! bei
gleichbleibender Phagenbildungsrate die maximale ssDNA Konzentration auf 590 mg L!
bei einer spezifischen ssDNA Bildungsrate von 1,3 mg g™ h'! gesteigert werden, dargestellt
in Abbildung 9.1 B. Dabei wurde ein maximaler Phagentiter von 3,6 - 10'* pfu mL™! erreicht,

was einer Trockenmassekonzentration an Bakteriophagen M13 von 7,3 g L'! entspricht.

Durch die kontinuierliche Kultivierung von E. coli mit Bakteriophagen M13 konnten die
Kinetiken von Wachstum und Produktbildung untersucht werden und mit dem nicht
infizierten Zustand verglichen werden. Weiterhin wurde untersucht, ob die kontinuierliche
Prozessfiihrung eine Alternative zum entwickelten Zulaufverfahren beziiglich der Raum-
Zeit-Ausbeute an ssDNA darstellt. Die Verwendung von parallel betriebenen
Riihrkesselreaktoren ermoglichte die FEinstellung von bis zu 8 Durchflussraten im
Chemostaten, wodurch eine schnelle Identifikation der Zustandsgrofen Biotrockenmasse-,
Glucose- und ssDNA Konzentration im FlieBgleichgewichtszustand moglich war. Auf
Grundlage dieser Daten wurden die Modellparameter fiir Wachstum und Produktbildung bei
der kontinuierlichen Kultivierung von E. coli JM 109 mit Bakteriophagen bestimmt. Dabei
konnte eine signifikante Reduktion der maximalen spezifischen Wachstumsrate um 15 %
von 0,74 h™! auf 0,63 h'! durch die Infektion mit dem Bakteriophagen M13 gezeigt werden.
Weiterhin wurde eine konstante ssDNA Bildungsrate von 0,17 mg g!' h! unabhingig von
der eingestellten Durchflussrate im Chemostaten fiir den FlieBgleichgewichtszustand
identifiziert. Dieses Ergebnis steht im Widerspruch zu vorherigen Ergebnissen im

Zulaufprozess, bei denen eine hdohere Wachstumsrate eine hohere spezifische
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Produktbildungsrate in Zulaufkultivierungen erzielte. Beim grundlegenden Vergleich der
zwei Betriebsweisen ist festzuhalten, dass bei der kontinuierlichen Kultivierung im
Chemostaten im Gegensatz zu Zulaufkultivierungen eine Selektion zu schnell wachsenden
Zellen stattfinden konnte. Durch eine Selektion auf schnell wachsende Zellen im
Chemostaten wiirden sich lediglich die Zellen durchsetzen, die sich an die Phagenproduktion
adaptiert haben und ein Gleichgewicht aus Phagenproduktion und Zellwachstum erreichen.
Diese Selektion findet in Zulaufkultivierungen nicht statt. Diese Hypothese muss in Zukunft

noch experimentell tiberpriift werden.

Durch die Erhéhung der Substratkonzentration von 20 g L' auf 70 g L' Glucose im
Zulaufmedium bei der kontinuierlichen Prozessfiihrung mit E. coli JM 109 konnten die
Biotrockenmasse- und die ssDNA Konzentration im FlieBgleichgewicht um den Faktor 3,2
gesteigert werden. Dadurch wurde eine maximale Raum-Zeit-Ausbeute von 5,7 mg L' h!
erzielt, die ebenso in Zulaufprozessen mit E. coli JM 109 erreicht werden. Dahingehend
stellt die kontinuierliche Prozessfiithrung eine Alternative dar. Dennoch miissen ebenso die
Kosten und das Aufarbeitungsvolumen der anschlieBenden Isolierung der ssDNA aus dem
Reaktionsmedium beachtet werden. Diese sind im Zulaufprozess deutlich geringer, da eine
um den Faktor 15 hohere ssDNA Konzentration am Ende des Zulaufprozesses im Vergleich

zum Flief3gleichgewichtszustand vorliegt.

AbschlieBend wurde untersucht, ob die Kombination aus Phagemid und Helferphagen
MI13KO07 fiir die Produktion von artifizieller ssDNA im Riihrkesselreaktor mit E. coli
verwendet werden kann. Dabei konnte das fiir den Bakteriophagen M13mp18 entwickelte
Zulaufverfahren auch auf den Helferphagen M13KO07 iibertragen werden. Durch die
Steigerung der Multiplizitit der Infektion von 0,05 pfu cfu! auf 1,3 pfu cfu! konnte die
Konzentration an artifizieller ssDNA um den Faktor 452 gesteigert werden. Dabei wurde
eine maximale ssDNA Konzentration von 147,6 mg L' erreicht. Die isolierte ssDNA konnte
in Zusammenarbeit mit dem Kooperationspartner vom Lehrstuhl fiir Biomolekulare
Nanotechnologie der Technischen Universitidt Miinchen zunéchst in die zwei ssDNA Edukte
hydrolysiert und bereits im Millilitermaf3stab in dreidimensionale Nanostrukturen gefaltet
werden. Damit konnte erstmals gezeigt werden, dass katalytisch aktive ssDNA in diesen
Mengen in einem Bioprozess hergestellt und fiir die Faltung von dreidimensionalen

Nanostrukturen eingesetzt werden kann.
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10 Ausblick

Bei der kontinuierlichen Kultivierung von Escherichia coli (E. coli) mit dem
Bakteriophagen M13 kam es zu einer Adaption auf schnell wachsende, produzierende
Zellen, die durch eine in kontinuierlichen Prozessen beschriebene wachstumsabhingige
Selektion erklirt werden kann. Diese Adaption und damit einhergehend die Bildung von
Populationen mit unterschiedlichen Eigenschaften, sollte weiter wissenschaftlich untersucht
werden. Die Unterscheidung von Populationen mit unterschiedlichen Produktionsraten an
Bakteriophagen ist theoretisch mittels Durchfluss-zytometrie mdoglich, insofern die
Produktionsrate ~ auf  transkriptorischer =~ oder  translatorischer = Ebene  mit
Fluoreszenzfarbstoffen markiert wird. Dabei muss das mit der Produktionsrate gekoppelte
mRNA Konstrukt oder Phagenprotein identifiziert werden, wodurch eine weitere
molekularbiologische Optimierung des Wildtyp Bakteriophagen M13 denkbar ist.
Zusammenfassend konnen mit diesen molekularbiologischen Informationen mathematische
Modelle erstellt werden, die eine Beschreibung der Phagenproduktion bei verschiedenen

Betriebsweisen in silico ermdglichen.

Die Produktion artifizieller ssDNA konnte mit dem Helferphagensystem erfolgreich in
den GrammmaBstab im Riihrkesselreaktor iibertragen werden. Weiterhin hydrolysierte die
produzierte ssDNA autokatalytisch durch Zugabe von Zinkionen, wodurch sowohl der
Gerliststrang, als auch die Klammern in einem Ansatz gebildet wurden. Diese beiden Edukte
konnten bereits im fiinf Millilitermallstab zu Nanostrukturen nach der DNA Origami
Technologie gefaltet werden. Die weitere Ubertragung der selbstassemblierenden Reaktion
in den LitermaBstab ist hierbei von entscheidender Bedeutung. Dabei miissen die
bestimmenden Einflussfaktoren auf die Faltungsreaktion, wie Mischzeit, Energiedissipation

oder Temperaturgradienten in Reaktionssystemen im Litermalf3stab identifiziert werden, um
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eine erfolgreiche Ubertragung zu gewihrleisten. Die Ubertragung in den LitermaBstab mit
den standardmidfig eingesetzten Konzentrationen an ssDNA Edukten wirde die
Produktionszeit von DNA Origami Strukturen von mehreren Monaten auf mehrere Tage

reduzieren.

Die Verwendung des Helferphagen M 13K 07 birgt weiterhin ein Kontaminationsrisiko fiir
andere Bioprozesse, die in derselben Produktionsanlage mit Fertilitdtspilus tragenden E. coli
Stimmen durchgefiihrt werden. Dies stellt ein bedeutendes Problem dar, welches eine
Nutzung in Produktionsanlagen bei Lohnherstellern verhindert. Aus diesem Grund wiére es
sinnvoll E. coli mit einem zusitzlichen Helferplasmid auszustatten, das die Gene fiir den
Phagenzyklus enthilt. Damit konnen in Kombination mit dem bereits genutzten Phagemid
filamentdse Bakteriophagen produziert werden, die lediglich artifizielle ssDNA tragen.
Durch die Verwendung des Helferplasmids werden im Gegensatz zu den Helferphagen keine
unerwiinschten Phagenpartikel gebildet, die eine Kontaminationsgefahr fiir andere

Bioprozesse darstellen.
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Abkiirzung Bedeutung

ABC ATP binding casette

AckA Acetatkinase

AMP Adenosinmonophosphat
ATP Adenosintriphosphat

BTM Biotrockenmasse

bp Basenpaar

C Celsius

CaCl, Calciumchlorid

cm Zentimeter

CoA Coenzym A

DNA Desoxyribonucleinsdure
DSMZ Deutschen Sammlung von Mikroorganismen und Zellkulturen
E. coli Escherichia coli

EDTA Ethylendiamintetraessigséure
endAl Endonuclease I

FADH, Flavin-Adenin-Dinukleotid
Ff-Phage F-spezifische, filamentose Phagen
F-Pilus Fertilitétspilus

F-Plasmid Fertilitatsplasmid

g Gramm

Gramr Gram-negativ

Stunde
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H,O Wasser
HCI Salzsdure
IMP Inosin-5"-monophosphat
kDa Kilodalton
KLF Kleinlaborfermenter
L Liter
LB Lysogeny broth
m Meter
M Molar
min Minute
mL Milliliter
mm Millimeter
MOI Multiplizitét der Infektion
MTP Mikrotiterplatte
uL Mikroliter
umol Mikromol
NaCl Natriumchlorid
NADH Nicotinamidadenindinukleotid
nm Nanometer
OD optische Dichte
Pa Pascal
PBS Phosphatgepufterte Salzlosung
PCR Polymerase-Kettenreaktion
PEG Polyethylenglykol
pfu Plaque forming unit
pO2 Sauerstoffpartialdruck
PoxB Pyruvatoxidase
Pta Phosphotransacetylase
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PTS
RCA
recAl
RF
RNA
Rex
RZA

s
ssDNA
TE-Puffer
thi-1
Tris

tu

uv

v

viv
w/v

VE-Wasser

Phosphoenolpyruvat-Phosphotransferase-System
rolling circle Amplifikation
Rekombinase

doppelstrangige, replikative Form
Ribonukleinsdure

Verhiltnis Bakteriophagen zu Zellen
Raum-Zeit-Ausbeute

Sekunde

einzelstrangige DNA

Tris EDTA Puffer

Deletion in der Thiaminsynthese
Tris(hydroxymethyl)-aminomethan
transducing unit

Ultraviolett

Volt

Volumenanteil

Gewichtsanteil bezogen auf Volumen

vollentsalztes Wasser
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Symbolverzeichnis
Symbol Bedeutung, Einheit
A rihrerspezifische Konstante, -
a Parameter der Ausgleichsfunktion, -
b Parameter der Ausgleichsfunktion, -
c Parameter der Ausgleichsfunktion, -
C Zellkonzentration, cfu mL™!
Ci Konzentration der Komponente i im Reaktor, g L!
Cijaus Konzentration der Komponente i im Ablauf, g L!
Cicin Konzentration der Komponente i im Zulauf, g L™!
cp Produktkonzentration, g L™!
Cs Substratkonzentration, g L™!
cx Biomassekonzentration, g L™!
CX,0 initiale Biomassekonzentration, g L™!
D Durchflussrate, h™!
d Durchmesser Rijhrer, m
Dimax maximale Durchflussrate, h!
Dopt optimale Durchflussrate, h!
F Volumenstrom, L h!
F(t) Verweilzeitsummenkurve, -
Faus Ablaufvolumenstrom, L h!
Fein Zulaufvolumenstrom, L h!
K Konsistenzindex, Pa s™

k Adsorptionsrate, mL min™!
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kmo
kp

Ks

mj

MOI

np

P(np)
Py

qr

qds
qs.u
qs.p
Ii

Ip

Is

Vr
Vro

y(t)

Yo

Metzner/Otto Konstante, -

konstante Produktbildungsrate, g ¢! h”!

Affinititskonstante des Substrats, g L™!

FlieBindex, -

Masse der Komponente i, g

Multiplizitdt der Infektion, pfu cfu!

Substrataufnahmerate des Erhaltunsstoffwechsels, g g h'!
Riihrerdrehzahl, min™!

Newtonzahl, -

Anzahl der Phagenpartikel, -

Konzentration an freien Bakteriophagen, pfu mL"!
Wahrscheinlichkeit, dass np Phagenpartikel eine Zelle infizieren, -
Konzentration an Bakteriophagen zum Zeitpunkt t = 0, pfu mL™!
spezifische Produktbildungsrate, g ¢! h'!

spezifische Substrataufnahmerate, g g™ h*!

spezifische Substrataufnahmerate fiir das Zellwachstum, g g!' h!
Substrataufnahmerate fiir die Produktbildung, g g!' h'!
Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i, g L' h!
volumetrische Produktbildungsrate, g L' h'!

volumetrische Substrataufnahmerate, g L' h*!
Wachstumsgeschwindigkeit, g L' h!

Raum-Zeit-Ausbeute, g L' h!

Zeit, h

Reaktionsvolumen, L

initiales Reaktionsvolumen, L

dekadischer Logarithmus des Phagentiter in Abhéngigkeit von t, -

dekadischer Logarithmus des Phagentiters zum Zeitpunkt der
Phageninfektion, -
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Yers Produktselektivitit, g g!
Yrx Produktausbeutekoeffizient, g g!
Yxs Biomasseertragskoeffizient, g g’!
Y Scherrate, s™!
Yerr effektive Scherrate, s™!
€ mittlere Energiedissipation, m? s
n dynamische Viskositit, Pa s
Mo dynamische Viskositit fiiry — 0, Pa s
Neo dynamische Viskositét fiir y — o, Pa s
P Dichte des Fluids, kg m
T hydraulische Verweilzeit, h
T(Y) Schubspannung, Pa
u spezifische Wachstumsrate, h'!
Hmax maximale spezifische Wachstumsrate, h™!

Uset

vorgegebene spezifische Wachstumsrate, h!
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Al. Puffer und Losungen

Tabelle A.1 Selbst hergestellte Puffer und Lésungen

370 g L' Ammoniumsulfat:
185 g Ammoniumsulfat

500 mL VE-Wasser

20 min, 121 °C autoklaviert

Lagerung bei 4 °C

Neutralisationspuffer, 3 M Kaliumacetat:

588,9 g Kaliumacetat

2 L VE-Wasser

pH = 5,5 mit konz. HCI
Lagerung bei 25 °C

190 g L' Kaliumdihydrogenphosphat:
95 g Kaliumdihydrogenphosphat

500 mL VE-Wasser

pH = 6,7 mit 10 M KOH

20 min, 121 °C autoklaviert

Lagerung bei 25 °C

500 g L! Glucose:

550,4 g D-Glucose-Monohydrat
1 L VE-Wasser

20 min, 121 °C autoklaviert

Lagerung bei 4 °C

Lysepuffer, 1% (w/v) Natriumdodecyl-sulfat,
0,2 M Natriumhydroxid:

20 g Natriumdodecylsulfat
16 g Natriumhydroxid

2 L VE-Wasser

Lagerung bei 25 °C

10 M Kaliumhydroxid:
280,55 g Kaliumhydroxid
500 mL VE-Wasser
Lagerung bei 25 °C
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50 g L! Kanamycinsulfat:

1 g Kanamycinsulfat

20 mL VE-Wasser

sterilfiltriert (0,2 um)

Lagerung in 2 mL Aliquots bei -20 °C

10x phosphatgepufferte Salzlosung (PBS):
80 g Natriumchlorid
2 g Kaliumchlorid

26,81 g Dinatriumhydrogenphosphat-
Heptahydrat

2,7 g Kaliumdihydrogenphosphat
1 L VE-Wasser

pH = 7,4 mit 10 M NaOH
Lagerung bei 25 °C

240 g L! Polyethylenglykol 8000,
180 g L' Natriumchlorid:

60 g Polyethylenglykol 8000
45 g Natriumchlorid

250 mL VE-Wasser
Lagerung bei 25 °C

100 mM Standard Phosphat-Assay:
0,2722 g Kaliumdihydrogenphosphat
20 mL VE-Wasser
Lagerung bei 25 °C

10 M Natronlauge:
200 g Natriumhydroxid
500 mL VE-Wasser
Lagerung bei 25 °C

50 g L! Carbenicillin:

1 g Carbenicillin

20 mL Ethanol (50 %, v/v)
sterilfiltriert (0,2 um)

Lagerung in 2 mL Aliquots bei -20 °C

360 g L' Diammoniumhydrogenphosphat:
90 g Diammoniumhydrogenphosphat

250 mL VE-Wasser

pH = 6,7 mit 10 M NaOH

20 min, 121 °C autoklaviert

Lagerung bei 25 °C

0,1 g L' Standard Magnesium-Assay:
0,1014 g Magnesiumsulfat-Heptahydrat
100 mL. VE-Wasser
Lagerung bei 25 °C

1 M Thiamin-Hydrochlorid:
6,7446 g Thiamin

20 mL VE-Wasser
sterilfiltriert (0,2 pm)
Lagerung bei 4 °C

0,5x TBE-Puffer
44,5 mM Tris Base
44,5 mM Borséure
1 mM EDTA

pH 8,4
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1x Tris-EDTA-Puffer (TE-Puffer):
10 mM Tris-HCl

1 mM EDTA

1 L VE-Wasser, pH = 8,5
sterilfiltriert (0,2 um)

Lagerung bei 25 °C

0,1 M Calciumchlorid:
1,47 g CaCl, 2H,O

100 mL VE-Wasser

20 min, 121 °C autoklaviert

Lagerung bei 25 °C

250 g L' Magnesiumsulfat 7*H,O:
125 g Magnesiumsulfat-Heptahydrat
500 mL VE-Wasser

20 min, 121 °C autoklaviert

Lagerung bei 4 °C

A2. Geriite und spezielle Verbrauchsmaterialien

Tabelle A.2 Gerite

Gerit

Hersteller

Analysewaage CPA2202S
Analysewaage Explorer
Analysewaage Signum 2
Autoklav 5075 ELV

Autoklav Laboklav

Autoklav Varioklav

Autoklav Varioklav Zyklondampf

Begasung

Bioreaktionssystem bioREACTOR 48
Bunsenbrenner Fuego SCS
Eismaschine AF80

Elektrophorese-Kammer P8DS

Sartorius AG, Gottingen

Ohaus, Gief3en, Deutschland
Sartorius AG, Goéttingen

Systec GmbH, Karlsruhe, Deutschland
SHP, Detzel Schlof3, Deutschland

H+P Labortechnik, Oberschleilheim,
Deutschland

H+P Labortechnik, Oberschleilheim,
Deutschland

Bioengineering AG, Wald, Schweiz
2mag, Minchen, Deutschland
WLD-TEC, Géttingen, Deutschland
Scotsman, Mailand, Italien

Pwl, Portsmouth, VA, USA
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Elektrophorese-Stromquelle E 802
Gasmischstation Brooks 0254

Gefrierschrank -20 °C

Gefriertruhe -80 °C, Sanyo ultra

Inkubation WiseCube WIS-20
Inkubator innova 44

Inkubator Memmert

Inkubator Multitron Standard
Kolonienzahler Colony Counter

Laborroboter mit Pipettier- und Roboterarm
Genesis RSP 150

Laserscanner Typhoon 9500 FLA
Magnetrihrgerat IKA-Combimag Ret
Magnetrihrgerat Monotherm Variomag

Mehrkanalschlauchpumpe ISM 597
Mehrkanalschlauchpumpe MP8

Mehrkanalschlauchpumpe MP8
MTP-Photometer Fluostar Galaxy

MTP-Photometer infinite M200

MTP-Waschstation Columbus Pro

Petrischalen-Drehtisch petriturn-M

pH-Elektrode 405-DPAS-SC-K8S/325
pH-Messgerat F20-Five Easy

pH-Messgerat Lab 870

Consort, Fournhout, Belgien
Brooks, Dresden, Deutschland
Liebherr, Biberach, Deutschland

Ewald Innovationstechnik GmbH,
Wiesloch, Deutschland

Witeg Labortechnik GmbH, Wertheim,
Deutschland

New Brunswick, Edison, USA

Bachofer Laboratoriumsgerate,
Degerschlacht, Deutschland

Infors, Bottmingen-Basel, Schweiz

N. USUI & CO., LTD., Endomachi Chuo-ku
Kobe, Japan

Tecan, Crailsheim, Deutschland

GE Healthcare, Chalfont St Giles,
GrolRbritannien

Janke & Kunkel, Staufen, Deutschland

H+P Labortechnik, Oberschleil3heim,
Deutschland

Ismatec, Wertheim, Deutschland
DASGIP, Julich, Deutschland
Eppendorf, Hamburg, Deutschland

BMG Labtechnologies, Offenburg,
Deutschland

Tecan, Crailsheim, Deutschland
Tecan, Crailsheim, Deutschland

Schuett-biotech GmbH, Géttingen,
Deutschland

Mettler-Toledo AG, Columbus, USA
Mettler-Toledo AG, Columbus, USA

Schott Instruments GmbH, Mainz
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pH-Messgerat SevenMulti Mettler-Toledo AG, Columbus, USA

Photospektrometer Genesys 10S UV-Vis Thermo Fisher Scientific Inc., Waltham,

USA
pO2-Elektrode InPro 6800 Mettler-Toledo AG, Columbus, USA
Prazisionswaage Explorer Ohaus, Gief3en, Deutschland
Reagenzglasmischer neolLab Migge, Heidelberg, Deutschland
Ruhrkesselreaktor KLF W30522 Bioengineering AG, Wald, Schweiz
Sensorriegel fur pH- und pO2-Messung PreSens, Regensburg, Deutschland

Sicherheitswerkbank MSC Advantage Thermo Fisher Scientific Inc., Waltham,

USA
Sicherheitswerkbank SWB Waldner, Wangen, Deutschland
Software Bioscada Bioengineering AG, Wald, Schweiz

Software Laborroboter Gemini V4.2.17.304 Tecan, Crailsheim, Deutschland
Software MTP-Photometer Fluostar 4.31 BMG, Ortenberg, Deutschland

Software Prozesssteuerung Fedbatch-XP

1.0.248 DASGIP, Jilich, Deutschland

Steuergerat 2mag, Minchen, Deutschland

Lr_ansferpipetten 10 mL, 1 mL, 200 L, 20 Brand, Wertheim, Deutschland

Wasserbaar Haake W15 PSL, Clausthal-Zellerfeld, Deutschland

Wasserbad Kopfraumkihlung EreyuI::c-;mzl;t]edtechnlk, Esslingen,

Zentrifuge Biofuge stratos Heraeus, Hanau, Deutschland

) Thermo Fisher Scientific Inc., Waltham,
Zentrifuge Espresso

USA
Hettich Zentrifugen, Tuttlingen,

Zentrifuge Rotixa 50 RS Deutschland
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Tabelle A.3 Spezielle Verbrauchsmaterialien

Verbrauchsmaterialien

Hersteller

Kulturstopfen Rotilabo GroRe 32,
Mikrotiterplattenfolie Adhensice Film
O2-Elektrolyt 34 1002 016

Pumpschlauche Marprene 0,25-4,8 mm
Innendurchmesser

Pumpschlauche PharMed BPT 2,21/0,51

mm

Pumpschlauche SIK8363 Silikon 0,5/0,25

mm
Schlauchverbinder 0,63/0,30 x 15 mm
Schlauchverbinder 0,90/0,50 x 15 mm
Septen Diaphragms Silicone 50001
Sterilfilter Minisart Single use 0,2 pym

UV-Klvetten 1,5 mL Halbmikro

Vakutainer Blood Collection Tubes, 5 mL

Winkelrohre 0,50/0,25 x 101,9 mm,
Werkstoff AlISI316 L

Winkelrohre 0,50/0,25 x 111,9 mm,
Werkstoff AISI1316 L

Zentrifugenbecher Nalgene, 1 L, PPCO
3120-9500

Carl Roth GmbH & Co. KG, Karlsruhe
VWR International LLC, Radnor, USA
Mettler-Toledo AG, Columbus, USA

Watson-Marlow, Rommerskirchen,
Deutschland

Watson-Marlow, Rommerskirchen,
Deutschland

IDEX, Wertheim, Deutschland

IDEX, Wertheim, Deutschland

IDEX, Wertheim, Deutschland
Bioengineering AG, Wald, Schweiz
Sartorius AG, Géttingen, Deutschland
Brand GmbH & CO KG, Wertheim

BD, Plymouth, UK

Unimed, Lausanne, Schweiz

Unimed, Lausanne, Schweiz

Thermo Fisher Scientific Inc., Waltham,
USA
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Tabelle A.4 Kolorimetrische und enzymatische Enzymtests

Analysetest

Hersteller

Ammoniak 11 112 732 035
D-Glucose 10 716 251 035

Essigsaure 10 148 261 035

Magnisium Fluid MF01000100-2

Phosphate Colorimetric Kit MAKO30-1KT

SYBR® Gold Nucleic Acid Gel Stain S-
11494

R-Biopharm AG, Darmstadt, Deutschland
R-Biopharm AG, Darmstadt, Deutschland
R-Biopharm AG, Darmstadt, Deutschland

Centronic GmbH, Wartenberg,
Deutschland

Sigma-Aldrich Chemie GmbH, Steinheim,
Deutschland

Thermo Fisher Scientific Inc., Waltham,
USA

A3. Chemikalien

Tabelle A.5 Verwendete Chemikalien

Chemikalien Artikelnummer Hersteller

Agar fir die Bakteriologie A0949,1000 AppliChem GmbH, Darmstadt,
Deutschland

Agarose UltraPure 16500500 Invitrogen, Carlsbad, USA
Honeywell Burdick & Jackson

Ammoniaklosung 25 % (v/v) 10314210 Specialty Chemicals GmbH,
Seelze, Deutschland

Ammoniumsulfat A3598,5000 AppliChem GmbH, Darmstadt,
Deutschland

Antischaum 204 AB426-500G Sigma-Aldrich Chemie GmbH,

Borsaure zur Analyse

Citronensaure

Cobalt(Il)-chlorid-Hexahydrat

1.00165.0500

20282,293

1.02539.0250

Steinheim, Deutschland

Merck KGaA, Darmstadt,
Deutschland

VWR International bvba, Leuven,
Belgien

Merck KGaA, Darmstadt,
Deutschland
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D(+)-Glukose-Monohydrat

di-Ammoniumhydrogen-
phosphat

di-Kaliumhydrogenphosphat

di-Natriumhydrogenphosphat-
Heptahydrat

Eisen(lIl)-citrat

Ethanol 99 %

Ethylendiamintetraacetat

Hefeextrakt

Kaliumacetat

Kaliumchlorid

Kaliumdihydrogenphosphat

Kaliumhydroxid

Kanamycinsulfat

Kupfer(ll)-chlorid-Dihydrat

Magnesiumsulfat-Heptahydrat

Mangan(ll)chlorid-Tetrahydrat

Natriumchlorid

49.575.000

268,3

54.945.000

A3814,1000

F6129-250G

X986.2

253-3

T874.3

A3582,1000

A1364,5000

385

T832.1

1.02733.0250

1888.3

25222,233

31434-5KG-R

neolLab Migge Laborbedarf-
Vertriebs GmbH, Heidelberg,
Deutschland

Carl Roth GmbH & Co. KG,
Karlsruhe, Deutschland

neolLab Migge Laborbedarf-
Vertriebs GmbH, Heidelberg,
Deutschland

AppliChem GmbH, Darmstadt,
Deutschland

Sigma-Aldrich Chemie GmbH,
Steinheim, Deutschland

CLN GmbH, Niederhummel,
Deutschland

Carl Roth GmbH & Co. KG,
Karlsruhe, Deutschland

Deutsche Hefewerke GmbH,
Deutschland

Carl Roth GmbH & Co. KG,
Karlsruhe, Deutschland

AppliChem GmbH, Darmstadt,
Deutschland

AppliChem GmbH, Darmstadt,
Deutschland

Avantor Performance Materials
B.V. Deventer, Schweden

Carl Roth GmbH & Co. KG,
Karlsruhe, Deutschland

Merck KGaA, Darmstadt,
Deutschland

Carl Roth GmbH & Co. KG,
Karlsruhe, Deutschland

VWR International BVBA, Leuven,
Belgien

Sigma-Aldrich Chemie GmbH,
Steinheim, Deutschland
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Natriumdodecylsulfat (SDS)

Natriumhydroxid

Natriummolybdat-Dihydrat

2326,1

402

1.06521.0250

Carl Roth GmbH & Co. KG,
Karlsruhe, Deutschland

Avantor Performance Materials
B.V. Deventer, Schweden

Merck KGaA, Darmstadt,
Deutschland

Carl Roth GmbH & Co. KG,

Pepton aus Casein 89864 Karlsruhe, Deutschland
Carl Roth GmbH & Co. KG,
Polyethylenglykol 8000 263,2 Karlsruhe, Deutschland
. Carl Roth GmbH & Co. KG,
Pufferldsung pH 7,00 £ 0,002 P713.2 Karlsruhe, Deutschland
. Carl Roth GmbH & Co. KG,
Pufferldsung pH 4,00 £ 0,002  A517 1 Karlsruhe, Deutschland
o Merz & Co., Frankfurt,
Pursept® FD 5% 35009 Deutschland
Thiamin-Hydrochlorid A0955,0100 AppliChem GmbH, Darmstad,
Deutschland
neolLab Migge Laborbedarf-
Tris 54.761.000 Vertriebs GmbH, Heidelberg,

Zinkacetat-Dihydrat

1.08802.0250

Deutschland

Merck KGaA, Darmstadt,
Deutschland

A4. Arbeiten mit dem Bakteriophagen M13

Im Folgenden soll auf einige fiir die Laborsicherheit und das Arbeiten mit Bakteriophagen

wichtige Aspekte eingegangen werden.

Desinfektion und Inaktivierung

Die Dampfsterilisation ist eine geeignete Methode zur Desinfektion bzw. Inaktivierung
der Phagen im Riihrkesselreaktor, da bei Temperaturen iiber 80 °C Phagen in Fliissigkultur

schnell inaktiviert werden (Calendar 2006; Pollard und Reaume 1951). Die
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Dampfsterilisation im in-situ sterilisierbaren Riihrkesselreaktor wird bei 121 °C
durchgefiihrt. Dabei ist die Dauer individuell programmierbar (30 Minuten, 121 °C) und
gewihrleistet die Inaktivierung der Bakteriophagen. Hierbei ist auf die Vermeidung von
Totrdumen zu achten, beispielsweise muss das mechanische Sicherheitsventil, wie vom
Hersteller Bioengineering empfohlen, bei 121 °C kurzzeitig, vorsichtig angehoben werden.
Weiterhin muss das Ernteventil, das zum Ablassen der Zellsuspension am Ende der Prozesse

verwendet wird, mit Dampf sterilisiert werden.

Neben dem Reaktor stellt die Desinfektion von Laborgeréte einen wichtigen Aspekt dar.
Ultraviolettes Licht (UV) ist effektiv fiir die Desinfektion von Oberflichen. Der
Arbeitsbereich unter der Sterilbank kann durch regelmifige UV-Behandlung zusitzlich zur

Behandlung mit Oberfldchendesinfektionsmitteln gereinigt werden.

Fiir Flachendesinfektion im Labor werden an die verwendeten Produkte folgende
Anforderungen gestellt: giinstig, hochgradig aktiv gegeniiber Phagen und moglichst harmlos
gegenliber Menschen. Aus diesem Anforderungsprofil bieten sich fiir Laborgerite (z.B.
Zentrifugenbecher) Natriumhypochlorit oder Formaldehyd an. Beide Chemikalien sind
offensichtlich hochgradig effektiv gegen alle Arten von Bakteriophagen (Calendar 2006).
Das am Lehrstuhl fiir Bioverfahrenstechnik verwendete Flichendesinfektionsmittel Pursept-
FD beinhaltet eine Konzentration an Formaldehyd in der Arbeitslosung von 0,25 %. Eine
Formaldehydlésung von 0,02 % fiihrt zu einer Reduktion des Phagentiters um 107! in
10 Sekunden (Calendar 2006) und wird deshalb zur Desinfektion von Oberflichen

verwendet.

Mogliche Kontaminationsquellen

Die fiir den Produktionsprozess nétigen Arbeiten mit Bakteriophagen, wie beispielsweise
die Herstellung von Phagenstammldsungen, das Ausplattieren auf Agarplatten, das
Inokulieren der Zellen im Schiittelkolben, die Vorbereitungen zum Infizieren der Zellen im
Riihrkesselreaktor, usw. sind ausschliefSlich unter der Sicherheitswerkbank durchzufiihren.
Durch regelmifBige Desinfektion mit chemischen Desinfektionsmitteln (Pursept ® FD), als
auch durch UV-Bestrahlung ldsst sich in diesem eingeschrinkten Arbeitsbereich eine

Kontamination vermeiden.
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Bei der Kultivierung des Bakteriophagen M13 im Schiittelkolben stellt die Bildung von
Aerosolen mit Phagenpartikeln eine mogliche Kontaminationsquelle dar. Aus diesem Grund
werden Kulturstopfen (Carl Roth, Karlsruhe) anstelle der am Lehrstuhl fiir
Bioverfahrenstechnik routinemdBig verwendeten Metallkappen auf den Schiittelkolben

eingesetzt.

Bei der Kultivierung im Riihrkesselreaktor hingegen stellt die Probenahme wéhrend des
Prozesses eine Kontaminationsquelle dar. Um diese Kontaminationsquelle zu minimieren,
soll ein Probenahmesystem (Schnellprobenahmesystem ohne Totvolumen, Prototyp, Patent
DE 102005049226, 2 mag AG) verwendet werden, das eine tropfenfreie Probenahme
ermdglicht. Eine weitere Kontaminationsquelle stellt die Abluft dar. Aus diesem Grund soll
nach dem dampfsterilisierbaren Abluftfilter eine Waschflasche installiert werden, die 0,02 %
(v/v) Formaldehyd enthdlt. Dies stellt eine zweite SicherheitsmaBBnahme nach dem
dampfsterilisierbaren Sterilfilter dar. Nach der Waschflasche wird die Abluft direkt in die
Sonderabluft des Labors geleitet, um die zulédssige Arbeitsplatzbelastung an Formaldehyd

nicht zu iibersteigen.

Im Produktionsprozess ist es notig fiir die Zentrifugationsschritte (Abtrennung der
Wirtszellen, Phagen Prézipitation mit Polyethylenglykol) das DNA Labor zu verlassen.
Dabei werden die Zentrifugenbecher aerosolarm befiillt, noch im Labor austariert und vor
dem Verlassen des Raumes wird die Oberfliche mit Pursept® behandelt. Dafiir wird die
Oberfliche der LaborgefiBe vollstindig mit der Pursept® Arbeitslosung (enthilt 0,25 %
Formaldehyd) benetzt. Nach einer Einwirkzeit von einer Minute werden die Gefille mit

Ethanol gereinigt, um die Sicherheit der Mitarbeiter zu gewihrleisten.

Trotz des in-situ sterilisierbaren Riihrkesselreaktors miissen mit Phagensuspension
kontaminierte Reaktionsgefdfle (Schiittelkolben, Zentrifugenbecher) auBlerhalb des DNA
Labors autoklaviert werden. Dafiir soll ebenfalls die Oberflache der Reaktionsgefdfle nach
oben genannter Vorschrift mit Pursept® behandelt werden. Die kurzfristige Lagerung (1-2

Tage) von kontaminierten Reaktionsgefdflen erfolgt im DNA Labor.

Eine weitere Kontaminationsquelle stellen die Transferpipetten dar. Aus diesem Grund ist
auf eine regelméfige Sterilisation und Reinigung zu achten. Des Weiteren sollen fiir
Arbeiten mit Bakteriophagen (zum Beispiel Plaque Test und weitere analytische Methoden)
und ohne Bakteriophagen getrennte Sétze an Transferpipetten verwendet werden. Um die

Kontamination von sterilen Stammldsungen fiir das Kultivierungsmedium zu vermeiden,
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wurden diese nur auBerhalb des DNA Labors (Sicherheitswerkbank des Lehrstuhls fiir

Bioverfahrenstechnik) hergestellt und verwendet.

Die groBte Kontaminationsgefahr stellt jedoch das Laborpersonal dar, weshalb folgende
Vorschriften eingefiihrt wurden: Zugangsbeschrinkung in das DNA Labor, zusitzliche
Unterweisung der arbeitenden Personen, Auftbewahrung der Arbeitsschutzkleidung im DNA

Labor.



