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1. Einfihrung

Die deutsche Biotechnologie-Industrie befindet sich nach enormem Wachstum in
den 90er Jahren momentan in einer Konsolidierungsphase. Sowohl der Umsatz
(-3 %) und die Ausgaben fur Forschung- und Entwicklung (-11 %) als auch die
Zahl der Beschaftigten (-7 %) sanken im Jahr 2002 erstmals im Vergleich zum
Vorjahr. Ebenso stand im Jahr 2002 mit 207 Mio. Euro deutlich weniger Risikoka-
pital zur Verfugung als im Vorjahr mit 525 Mio. Euro (Ernst & Young, 2003). Fur
weiteres Wachstum der deutschen Biotechnologie-Industrie sollten zuklnftige
Geschaftsmodelle eher auf der Entwicklung von Produktionsprozessen als auf der
Entwicklung von Plattform-Technologien aufgebaut werden (Muller, 2002). Das
Kernproblem der Bioprozessentwicklung liegt in der zu langen Dauer des Entwick-
lungszeitraums vom Beginn der Suche nach einem industriell interessanten
Biokatalysator bis hin zur Etablierung eines okdnomischen Produktionsprozesses
(OECD, 2001).

Die Menge an potentiellen biotechnologischen Produkten steigt dank der rasanten
Entwicklung der Biotechnologie in der zweiten Halfte des 20. Jahrhunderts stark
an. Zu den wichtigsten Fortschritten zahlen die Aufklarung der raumlichen Struktur
der Desoxyribonukleinsaure (Crick und Watson, 1956) und die Entschlusselung
des genetischen Codes bis zum Jahr 1966 (Nirenberg, 2004). Die Entdeckung der
Restriktionsenzyme (Arber und Kuhnlein, 1967; Arber, 1974) bereitete den Weg
zur gezielten Veranderung des Erbguts. Die Klonierung und Transformation
(Cohen et al., 1973), die Sequenzierung (Maxam und Gilbert, 1977; Sanger et al.,
1977), die Genamplifizierung (Mullis et al., 1986; Saiki et al., 1985), die directed
evolution von Genen (Arnold und Moore, 1997) und das metabolic engineering
(Nielsen, 2001) bilden die Basis der Gentechnologie. Seit Etablierung dieser
Methoden spricht man von der Ara der modernen Biotechnologie, welche die
Herstellung von Biokatalysatoren mit gewunschten Eigenschaften ermdglicht.

Diese Biokatalysatoren umfassen Wildtyp- oder gentechnisch veranderte Ganz-
zell-Biokatalysatoren und Wildtyp- oder gentechnisch veranderte isolierte Enzyme.
Die Einsatzgebiete mit enormem Marktpotential umfassen die Produktion von
rekombinanten Proteinen, die Biotransformationen, die Optimierung von Stoff-
wechselwegen bis hin zum direkten Einsatz von Polypeptiden, Proteinen und
Antikorpern als Medikamente.

Die anfangs eher skeptische Haltung innerhalb der Bevolkerung gegenuber
gentechnisch veranderten Produkten wandelte sich vor allem durch die interes-
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santen Perspektiven zur Behandlung bisher unheilbarer Krankheiten. Der enorme
Einsatz der Pharmaindustrie fur Forschung und Entwicklung im Bereich Biophar-
mazeutika zeigt sich in der weltweiten Zulassung von uber 100 solcher Wirkstoffe
zur medizinischen Anwendung, davon 88 in der Europaischen Union (Walsh,
2003). Der Aufwand zur Entwicklung von Herstellungsprozessen dieser Wirkstoffe
ist immens (Weng und delLisi, 2002). Eine Studie Uber 68 zufallig ausgewahlte
Wirkstoffe der pharmazeutischen Industrie ergab eine mittlere Prozessentwick-
lungszeit von 15 Jahren und damit verbundene Kosten von etwa 800 Mio. US-
Dollar pro Wirkstoff (DiMasi et al., 2003). Die pharmazeutische Industrie ist
weiterhin auf der Suche nach ékonomischen Produktionsprozessen zur Herstel-
lung von immer komplexeren biologisch aktiven chiralen Molekulen. Hierbei
gewinnt die Biotransformation mit ganzen Zellen oder isolierten Enzymen aufgrund
ihrer hohen Enantio- und Regioselektivitat und den vergleichsweise milden
Reaktionsbedingungen an kommerziellem Interesse (Huismann und Gray, 2002),
da sie eine kostengunstige Alternative zur chemischen Synthese von optisch
reinen Feinchemikalien und Pharmazeutika darstellt (Lye et al., 2003). Mehr als
150 Biotransformationsprozesse werden bereits industriell betrieben (Liese et al.,
2000).

Die Entwicklung von biotechnologischen Produktionsprozessen umfasst in der
Regel drei ineinander greifende Arbeitsschritte: Die Suche nach neuen Biokataly-
satoren, deren Charakterisierung und Weiterentwicklung (primary screening,
Primarauswahl), die Bioprozessentwicklung im Labormalistab (secondary scree-
ning, Sekundarauswahl) und das Ubertragen der Reaktionsverlaufe in den
Produktionsmalistab (Mal3stabsvergrofRerung).

Aus der Vielfalt an potentiellen Biokatalysatoren werden in der Primarauswahl
diejenigen selektiert, welche im Hinblick auf eine gewunschte Produktivitat eines
Prozesses in die weitere Prozessentwicklung im Labormalstab einflieRen sollen.
Die Menge an potentiellen Biokatalysatoren steigt durch den hohen Aufwand zur
Sequenzierung unbekannter Gensequenzen, der fortschreitenden Automatisierung
der Strukturaufklarung und der sehr effizienten Herstellung von gentechnisch
optimierten Enzymen mit enormer Geschwindigkeit. Beispielsweise lieferte allein
die Sequenzierung des menschlichen Genoms die Erbinformation fir mehr als
35000 Proteine (Lander et al., 2001; Venter et al., 2001). Der Abschluss von 164
mikrobiellen Genomprojekten bis Mai 2004 trug zum Anstieg der Datenmenge in
der Gendatenbank Genbank von 600 Sequenzen im Jahr 1982 auf momentan
uber 30 Mio. Sequenzen oder mehr als 36 Gigabasenpaare bei (Genbank, 2004).
Da bisher nur ein geringer Prozentsatz der existierenden Mikroorganismen
uberhaupt kultiviert werden kann (Rondon et al., 1999), ist in Zukunft ein weiterer
rasanter Anstieg der Datenmenge in Gendatenbanken zu erwarten. Zusatzlich zur
Ex-plosion der Menge an verfligbaren Sequenzen kdénnen mit gentechnischen
Methoden wie random mutagenesis und DNA shuffling (Stemmer, 1994) Enzyme
einer zielgerichteten Evolution (Arnold und Moore, 1997) zur Veranderung ihrer
Eigenschaften wie beispielsweise Aktivitat, Selektivitat oder Substratspezifitat
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unterworfen werden. Dabei kénnen innerhalb kiirzester Zeit mehr als 10 Mutan-
ten eines gewilnschten Enzyms hergestellt werden. Aus diesen werden die
Mutanten mit optimierten Eigenschaften durch Selektion oder Screening heraus-
gefiltert und weiteren Zyklen unterworfen. Die enorm hohe Zahl an mdglichen
Biokatalysatoren, welche in der Primarauswahl untersucht werden mussen,
erfordert ein hochparalleles Reaktionssystem mit hohem Durchsatz. Dabei konnen
zugunsten hoher Parallelitat geringerer Sauerstoffeintrag und eine unkontrollierte
Prozessfuhrung in Kauf genommen werden.

Die in der Primarauswahl selektierten Biokatalysatoren werden in der anschlie-
Renden Sekundarauswahl untersucht. Je mehr Biokatalysatoren in die
Sekundarauswahl ubernommen werden kdnnen, umso grofRer ist die Wahrschein-
lichkeit einen okdnomischen Prozess entwickeln zu koénnen. Je fruher die
Sekundarauswahl parallel zur Primarauswahl gestartet wird, umso eher kénnen
wahrend der Sekundarauswahl entdeckte, prozesstechnische Einschrankungen in
der Primarauswahl berucksichtigt werden. Der Zusammenhang zwischen Reakti-
onsbedingungen (pH, Temperatur, Medienzusammensetzung, Edukt- und
Induktorkonzentration) und mikrobiellem Metabolismus ist jedoch in der Regel
nicht mathematisch formulierbar, so dass geeignete Versuchsplanungstechniken
eingesetzt werden missen, um optimale Reaktionsbedingungen zu identifizieren
(Weuster-Botz, 2000). Diese Rahmenbedingungen machen deutlich, dass eine
enorme Anzahl an Versuchsansatzen durchzufuhren ist, um eine erfolgreiche
Prozessentwicklung zu ermdéglichen. Ein Reaktionssystem fir die Sekundaraus-
wahl sollte gleiche Rahmenbedingungen (Sauerstoffeintrag, Leistungseintrag,
Kontrollmoglichkeiten) zur Verfugung stellen wie Bioreaktoren des Labor- und
Produktionsmalstabs um eine bestmdgliche Malstabslbertragung zu ermogli-
chen.

Die enorme Anzahl von Parallelversuchen, welche in der Primarauswahl zur
Selektion aussichtsreicher Biokatalysatoren notwendig ist, wird bis heute haupt-
sachlich in einfachen parallelen Satzreaktoren wie dem Schuttelkolben und der
Mikrotiterplatte durchgefuhrt. Die Optimierung der Reaktionsbedingungen im
Labormalistab im Zuge der Sekundarauswahl wird in der Regel ebenfalls in
unkontrollierten Satzreaktoren im Parallelansatz durchgefuhrt. Der Schuttelkolben
und die Mikrotiterplatte sind aufgrund ihrer verfahrenstechnischen Defizite jedoch
nur eingeschrankt fir die Sekundarauswahl einsetzbar. Andere Parallelsysteme im
Milliliter-(mL)-MaRstab mit mehr als 16 parallelen Reaktoren, welche kontrollierte
Prozessverlaufe im Satz- und Zulaufverfahren unter technischen Bedingungen wie
im Rahrkesselreaktor des Labor- und Produktionsmalistabs ermdglichen, sind bis
dato nicht verfugbar.
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2. Problemstellung und Zielsetzung

Die Menge potentieller biotechnologischer Produkte steigt dank der Fortschritte
der modernen Gentechnik mit beachtlicher Geschwindigkeit. Um das resultierende
industrielle Potential ausschopfen zu konnen, mussen die industriell verwertbaren
Biokatalysatoren gefunden, charakterisiert und in effiziente Produktionsverfahren
eingebunden werden.

Bisher werden Parallelansatze in der Primar- und Sekundarauswahl aufgrund der
einfachen Handhabung und des geringen apparativen Aufwandes traditionell im
Schuttelkolben und neuerdings vermehrt in Mikrotiterplatten durchgefuhrt. Der
Schuttelkolben ist noch heute der wohl am haufigsten eingesetzte Satzreaktor fur
mikrobielle Kultivierungen in der Prozessentwicklung (Blichs, 2001a). Die umfas-
sende, verfahrenstechnische Charakterisierung jedoch erfolgte erst wahrend der
letzten Jahre. So kann im Schuttelkolben bei entsprechend hohen Schuttelraten
und geringem relativen Fullvolumen ein maximaler Sauerstofflibergangskoeffizient
k,a von 0,157 s erzielt werden (Maier, 2002). Auch der Leistungseintrag von bis
zu 8 W L™ entspricht {iblichen Werten des Laborriihrkesselreaktors (Biichs et al.,
2000). Der einfachen Handhabbarkeit des Schuttelkolbens stehen gravierende
reaktionstechnische Unterschiede im Vergleich zum Ruhrkesselreaktor des Labor-
und Produktionsmalistabs gegenuber, woraus eine nur eingeschrankte Eignung
des Schittelkolbens als Reaktionssystem in der Sekundarauswahl resultiert. Die
entscheidenden reaktionstechnischen Unterschiede umfassen ein weitaus
geringeres Verhaltnis der maximalen Energiedissipation zum mittleren Leistungs-
eintrag, die im Allgemeinen auf unkontrollierte Satzversuche beschrankte
Fahrweise und der nur unzureichende Automatisierungsgrad. Daraus resultiert
eine geringere Datendichte bezuglich wichtiger ProzessgroRen. Die reaktions-
technischen Unterschiede flihren dazu, dass im Schuttelkolben entwickelte
Reaktionsverlaufe in der Regel nicht direkt in das Reaktionssystem Ruhrkesselre-
aktor Ubertragen werden konnen und deshalb weitere zeit- und personalintensive
Folgeuntersuchungen in Laborbioreaktoren anfallen.

Um die reaktionstechnischen Defizite des Schuttelkolbens zu Uberwinden wurde
eine diskontinuierliche Dosiertechnik fur bis zu 16 parallele Schuttelkolben
entwickelt, welche die Kontrolle des pH und die Durchflihrung von Zulaufverfahren
ermoglicht. Die Messung von pH und pO; erfolgt durch herkdmmliche, sterilisier-
bare potentiometrische und amperometrische Elektroden (Altenbach-Rehm et al.,
1997). Zur Erhéhung des maximalen Sauerstoffeintrags wurden dem Schiuttelkol-
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ben in der Handhabung aquivalente Blasensaulen entwickelt, welche einen k.a
von bis zu 0,16 s™ ermdglichen (Altenbach-Rehm und Weuster-Botz, 1995). Durch
die Integration eines Rihrsystems wurde der kia auf bis zu 0,34 s’ erhoht
(Weuster-Botz et al., 2002). Damit ist dieses Reaktionssystem dem klassischen
Ruhrkesselreaktor bezuglich Leistungseintrag und Sauerstoffubergang ebenbdurtig.
Eine hohere Datendichte bezlglich Substrat- oder Produktkonzentration wurde
durch Etablierung eines diskontinuierlichen, parallelen Probenahme- und Analyse-
systems erreicht (Wolfram et al., 2000a; Wolfram et al., 2000b). Ein alternatives
Reaktionssystem fur diese Dosiertechnik (Stirrer-pro, DASGIP, Julich) erzielt
einen k,a von 0,11 s™". Eine weitere Parallelisierung auf mehr als 16 Reaktionsge-
falke ist jedoch aufgrund des immensen apparativen Aufwands auf Basis dieser
Technologie nur schwer vorstellbar.

Hohere Parallelisierung von bis zu 24, 48, 96 oder gar 384 Ansatzen ist in Mikroti-
terplatten mdglich und macht dieses Reaktionssystem deshalb besonders fur die
Primarauswahl interessant. Die Eignung der Mikrotiterplatte als Reaktionssystem
fur die Sekundarauswahl ist eingeschrankt, da die Mikrotiterplatte dieselben
reaktionstechnischen Defizite wie der Schuttelkolben aufweist. Die maximale
Schuttelrate ist nach oben begrenzt, da die Reaktionsflussigkeit sonst Uber den
Rand der Kavitaten austritt. In einer herkommlichen Mikrotiterplatte mit 96 Kavita-
ten runden Querschnitts wird so ein Sauerstoffiibergangkoeffizient von 0,04 s™
erzielt. Mikrotiterplatten mit eckigem Querschnitt und 1,8 mL Nominalvolumen
(Deepwell-Mikrotiterplatte) kénnen mit Schiittelraten bis zu 800 min™' bewegt
werden und erzielen bei 200 uL Fillvolumen einen maximalen k.a von 0,23 s™
(Hermann, 2003). Die Einsetzbarkeit der Mikrotiterplatte zur Prozessentwicklung
erfordert allerdings den monoseptischen Betrieb und die Reduzierung des Ver-
dunstungsvolumenstroms. Dies wurde beispielsweise durch die Entwicklung eines
Gas-durchlassigen Sandwich-Covers bewerkstelligt (Duetz und Witholt, 2001). Die
Messung von pH und pO. ist prinzipiell durch Fluoreszenzsensoren in den Kavita-
ten einer Mikrotiterplatte moglich (John, 2001), jedoch muss zum Auslesen dieser
Sensoren die Schuttelbewegung unterbrochen und die Mikrotiterplatte in ein
Mikrotiterplatten-Photometer gebracht werden. Dadurch findet jedoch kein Sauer-
stofftransport mehr statt, wodurch eine Anwendung in der Sekundarauswahl
eingeschrankt wird. Fur die Zudosierung in eine mit einer Sterilbarriere verschlos-
sene Mikrotiterplatte ist noch keine technische Losung erarbeitet worden.

Weitere Ansatze zur Miniaturisierung von Reaktionssystemen zur Durchfuhrung
kontrollierter, paralleler Kultivierungen umfassen einen 2 mL Reaktor mit online
pH-, pO,- und Zelldichtemessung (Kostov et al., 2001) und eine exakt miniaturi-
sierte Kopie eines Standard-Ruhrkesselreaktors mit 6 mL Reaktionsvolumen der
ebenfalls mit online Messung fur pH, pO, und Zelldichte betrieben werden kann
(Lamping et al., 2003). Diese Miniaturreaktorsysteme sind entweder durch einen
geringeren Sauerstoffeintrag als Bioreaktoren des Labormalistabs charakterisiert
oder scheinen eine massive Parallelisierung auf mehr als 16 Reaktoren nur durch
erheblichen apparativen Aufwand zu ermoglichen.



PROBLEMSTELLUNG UND ZIELSETZUNG 7

Da moderne Produktionsverfahren mehr und mehr im Zulaufbetrieb gefahren
werden und die im Satzreaktor gewonnenen Prozessdaten nicht immer ohne
weiteres auf den Malstab des Labor- bzw. Produktionsreaktors ubertragen
werden konnen, sind weitere zeit- und personalintensive sequentielle Versuchs-
reihen in Bioreaktoren unter kontrollierten, technischen Bedingungen notwendig,
um eine effiziente MalRstabsvergrofierung durchfuhren zu konnen. Da es bisher
nur moglich ist, entweder eine hohe Zahl von einfachen, unkontrollierten Parallel-
reaktionen in Satzreaktoren durchzufuhren oder eine relativ geringe Anzahl von 4
bis 16 Bioreaktoren unter technischen Bedingungen zu betreiben, ist diese
Vorgehensweise in der Sekundarauswahl und der MalistabsvergroRerung um
GrolRenordnungen ineffizienter als die Primarauswahl. Als Folge dessen wird das
Potential vieler Biokatalysatoren nicht entdeckt, falsch beurteilt, oder viele poten-
tiell interessante Biokatalysatoren kénnen nicht Uber frihe Entwicklungsstadien
hinaus verfolgt werden. Die unzureichenden Paralleltechniken tragen ihrerseits zu
den Entwicklungszeiten biotechnologischer Prozesse von uber 10 Jahren bei. Eine
bessere Integration der Primar- und Sekundarauswahl sowie der Mal3stabsver-
grolderung durch besser geeignete Paralleltechniken konnte Prozessentwicklungs-
zeiten erheblich verkurzen.

Da eine Weiterentwicklung bestehender Paralleltechniken an apparative Grenzen
stofldt, soll im Rahmen dieser Arbeit ein neues Konzept flr ein miniaturisiertes
Parallelreaktorsystem realisiert werden, welches die Nachteile bestehender
Parallelsysteme Uberwindet. Dieses System soll mit einer moéglichst grof3en Zahl
von Bioreaktoren ausgestattet sein, welche automatisiert unter kontrollierten,
technischen Reaktionsbedingungen im Parallelansatz betrieben werden kdnnen.
Ein hoher Automatisierungsgrad bei der Versuchsvorbereitung, -durchflhrung,
sowie Datenaquisition und -auswertung soll zukunftig die Entwicklung von Zulauf-
verfahren bereits in frihen Entwicklungsstadien eines Prozesses ermdglichen. Ein
solches paralleles Miniaturbioreaktorsystem kann den Personal- und Kostenein-
satz pro Versuch erheblich reduzieren, Prozessentwicklungszeiten verkirzen und
somit Hochdurchsatz-Bioprozessentwicklung ermaoglichen.

Die konkrete Umsetzung dieses Vorhabens soll schrittweise durch Realisierung
der folgenden Einzelziele erfolgen:

e Die Initialplanung des Miniaturbioreaktors verlangt nach der Festlegung eines
ungefahren Reaktionsvolumens in der GréRenordnung Milliliter. Dabei mus-
sen hauptsachlich die gewlnschte Reaktionsdauer der Kultivierungen, die
notwendige Probenahmefrequenz, das Probevolumen, der Zudosiervolumen-
strom fur Zulaufverfahren und die auftretende Verdunstung abgeschatzt
werden.

e Die Auswahl des Reaktortyps und einer Durchmischungsstrategie des Minia-
turbioreaktors muss im Hinblick auf eine hohe angestrebte Sauerstoff-
sorptionsleistung und unter Berucksichtigung des Reaktionsvolumens erfol-
gen. Um eine grol3e Anzahl von Bioreaktoren mit hoher Reproduzierbarkeit
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parallel betreiben zu kénnen ist ein geringer apparativer Aufwand vorteilhaft.
Je weniger Einbauten in den Bioreaktor notwendig sind, umso geringer ist die
resultierende Variation wichtiger bioverfahrenstechnischer Kenngrofien wie
Sauerstoffeintrag, Leistungseintrag und Mischzeit aufgrund der Fertigungsto-
leranzen der Einzelteile.

Um die Handhabung einer moglichst groRen Zahl von Miniatur-Bioreaktoren
des mL-Malstabs so einfach wie mdglich gestalten zu kénnen, muss eine
Strategie zur Parallelisierung der einzelnen Bioreaktoren erarbeitet werden.

Der parallele Betrieb der Bioreaktoren soll unter Aufrechterhaltung monosep-
tischer Bedingungen fir Zellkultivierungen in den einzelnen Bioreaktoren
ermoglicht werden. Dies stellt besonders im Hinblick auf den angestrebten
hohen Automatisierungsgrad durch automatisierte Probenahme und Zudosie-
rung eine Herausforderung dar.

Zur Realisierung eines hohen Automatisierungsgrades muss eine technische
Losung gefunden werden, welche durch moglichst geringen apparativen Auf-
wand die automatisierte Zudosierung und Probenahme ermoglicht.

Um hohe Zelldichten in Bioreaktoren technischen Malstabs erzielen zu
konnen ist neben einer ausreichenden Sauerstoffversorgung eine pH-
Regelung unabdingbar. Die Ergebnisse der pH-Messung mussen einem ge-
eigneten Regelalgorithmus Ubermittelt werden. Zur Kontrolle des pH muss
die vom Regler ermittelte StellgroRe in eine Zudosierung zu den einzelnen
Miniaturbioreaktoren umgesetzt werden konnen.

Um weitere Prozessgrofien wie beispielsweise die Zelldichte bestimmen zu
konnen, soll eine automatisiert durchfuhrbare Probenahmestrategie erarbeitet
werden. Je nach Anzahl und Art der Analyte muss eine Messtechnik gefun-
den werden, welche mit dem begrenzt zur Verfugung stehenden
Probevolumen Messungen zulasst. Unter Umstanden haben diese Mess-
techniken aufgrund ihres Bedarfs an Probevolumen erneut Einfluss auf das
bendtigte minimale Reaktionsvolumen des Miniaturbioreaktors.

Zur Automatisierung der Einzelkomponenten muss entsprechende Prozess-
steuerungssoftware zur Verflgung gestellt werden, welche mit allen
notwendigen Einzelkomponenten kommunizieren kann. Diese Software muss
daruber hinaus die zeitliche Abfolge der anfallenden Arbeitspakete steuern
und zur Etablierung einer pH-Regelung pH Arbeitsschritte in Abhangigkeit
von externen Messwerten ausfuhren kdnnen.

Die parallele Vergleichbarkeit der Miniaturbioreaktoren soll durch Kultivierun-
gen mit Escherichia coli charakterisiert werden.

Die Leistungsfahigkeit der parallelen Miniaturbioreaktoren soll anhand der
Kultivierung von E. coli im Vergleich zu Reaktionssystemen des Labormal3-
stabs evaluiert werden.
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3. Theoretischer Hintergrund

3.1. Escherichia coli

Escherichia coli ist ein gram-negatives, nicht-sporenbildendes Bakterium der
Familie der Enterobacteriacae. E. coli K12 (MG1655) wurde 1997 vom Genom-
zentrum an der Universitat Wisconsin komplett sequenziert (Blattner et al., 1997).
Aufgrund der Abwesenheit von Pathogenitats- und Virulenzfaktoren, hoher
erreichbarer Wachstumsraten und einfacher genetischer Manipulierbarkeit ist E.
coli einer der meist benutzten Wirtsorganismen zur Produktion von rekombinanten
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E. coli besitzt einen heterotrophen, fakultativ anaeroben Stoffwechsel. Unter
aeroben Bedingungen werden Hexosen metabolisiert, welche durch spezielle
Transportmechanismen in die Zelle aufgenommen werden konnen. Die meist
eingesetzte Kohlenstoffquelle Glukose wird Uber das Phosphoenolpyruvatsystem
in die Zelle aufgenommen, phosphoryliert und dann in der Glykolyse (Embden-
Meyerhof-Parnas Weg) bis hin zum Pyruvat abgebaut (Abbildung 1). Dabei
entstehen 2 mol ATP pro mol Glukose unter Bildung von 2 mol NADH. Unter
aeroben Bedingungen wird Pyruvat weiter im Zitratzyklus (Tricarbonsaurezyklus,
Krebszyklus) oxidiert, wobei weitere 4 mol NADH, 1 mol FADH; und 1 mol ATP
entstehen. Die Reduktionsaquivalente werden weiter durch die oxidative Phospho-
rylierung zu ATP umgesetzt. Um die Gesamtselektivitat an ATP pro oxidierter
Glukose Yartps (Ausbeutekoeffizient) berechnen zu konnen, ist die Kenntnis des
P/O Verhaltnisses, d.h. der Menge gebildetem ATP pro reduziertem Sauerstoff
notwendig. Je nach verwendetem Elektronentransportsystem in der Mitochond-
rienmembran werden in der Literatur Werte fur das P/O Verhaltnis von 2 oder 3
angegeben. Da aullerdem die Oxidation der Reduktionsaquivalente bei E. coli
nicht notwendigerweise mit einer Phosphorylierung gekoppelt ist, kdbnnen auch
Werte bis zu 1 fUr das P/O Verhaltnis auftreten. Deshalb ist lediglich eine Ab-
schatzung des Maximalwertes der ATP-Selektivitat pro oxidierter Glukose mdglich.
Fiar ein P/O Verhaltnis von 2 errechnet sich eine ATP-Selektivitat von 26 mol ATP
pro mol Glukose (Kayser, 1999).

Liegt Glukoseuberschuss vor, werden Enzyme des Zitratzyklus und der oxidativen
Phosphorylierung allosterisch gehemmt, so dass gebildetes Pyruvat nicht stochi-
ometrisch in diesen Stoffwechselwegen umgesetzt werden kann. Selbst unter
Glukoselimitierung fihren sehr hohe Substrataufnahmeraten von E. coli zu einer
Uberlastung der Kapazitdt des zentralen Kohlenstoffmetabolismus. Je nach
verwendetem Medium kann so eine kritische Wachstumsrate i definiert werden,
bei deren Uberschreitung Nebenprodukte gebildet werden. In Komplexmedien
setzt bei E. coli die Acetatbildung bereits ab einer Wachstumsrate von 0,20 h™" ein,
in definierten Medien ab einer Wachstumsrate von 0,35 h™'. Unter Sauerstoffman-
gel konnen gebildete Reduktionsaquivalente nicht oxidiert werden. Die
resultierende Hemmung des Zitratzyklus fuhrt zur Akkumulierung von Pyruvat,
welches durch Sauregarung abgebaut wird. Dabei wird hauptsachlich Acetat, aber
auch Laktat, Ethanol, Formiat und Succinat gebildet (Riesenberg et al., 1991b).
Der Ausbeutekoeffizient Yacs kann bei Kultivierungen im Satzverfahren in Kom-
plexmedien bis zu 0,4 g g” betragen (Guardia und Calvo, 2001). Gebildetes
Acetat wird nach Verbrauch der Hauptkohlenstoffquelle wieder aufgenommen,
wobei die Wachstumsrate auf Acetat bis zu 0,63 h™' erreichen kann. Hohe Acetat-
konzentrationen von iiber 6 g L' hemmen das Wachstum, Konzentrationen (ber
2,4 g L die Produktbildung (Jensen und Carlsen, 1990), so dass dies durch
geeignete Prozessflihrung verhindert werden sollte. Dazu musste die Konzentrati-
on der Kohlenstoffquelle geregelt werden. Da bislang keine zufrieden stellende,
sterilisierbare online-Messtechnik flr Glukose verfugbar ist, wurden andere
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Techniken vorgeschlagen um die Nebenproduktbildung zu verhindern. Eine
Technik basiert auf der intermittierenden Unterbrechung der Zudosierung und
gleichzeitigem Messen der Sauerstoffkonzentration nach Zugabe eines definierten
Glukosepulses. Aus der Zeit, die die vorhandene Biomasse zur Verstoffwechse-
lung der zudosierten Glukose bendtigt, kann die aktuelle Glukoseaufnahmerate
bestimmt und eine neue Zudosierrate berechnet und eingestellt werden (Oh et al.,
1998). Eine zweite Variante ist die Aufpragung von transient niedrigerer mit
anschlielender erhodhter Glukosezufuhr verglichen mit der eingestellten Aus-
gangszudosierrate wahrend eines Zulaufprozesses. Reagiert die Gel6st-
sauerstoffkonzentration auf beide Veranderungen der Glukosezufuhr, kann der
zentrale Kohlenstoffmetabolismus noch hohere Substrataufnahmeraten erzielen.
Fallt die Gelostsauerstoffkonzentration nach erneuter, transient erhohter Zudosier-
rate nicht mehr ab, ist die maximale Sauerstoffaufnahmerate (OUR) der
vorhandenen Biomasse erreicht und Nebenproduktbildung setzt ein. Da nur eine
qualitative Anderung des Verhaltens der vorhandenen Biomasse bestimmt wird, ist
bei dieser Regelstrategie kein Vorwissen uber kritische Wachstumsraten notwen-
dig, ab der die Nebenproduktbildung einsetzt (Akesson et al., 1999; Akesson et
al., 2000).

E. coli B-Stamme akkumulieren weniger NADH und bilden somit weniger Acetat
(Bermejo et al., 1998). Grund hierfur scheint eine aktive Isozitratlyase des Glyoxy-
latweges zu sein, welche verhindert, dass der aufgenommene Kohlenstoff
komplett durch den Zitratzyklus geschleust werden muss (van de Walle und
Shiloach, 1998).

Die Verwendung von alternativen Kohlenstoffquellen kann direkt zu einer geringe-
ren Aufnahmerate der Kohlenstoffquelle in die Zelle fihren. Dadurch tritt keine
oder nur eine geringere Uberlastung des zentralen Kohlenstoffwechsels auf. Dies
ist beispielsweise fur Fruktose, Glycerin und Fumarat bekannt (Holms, 1996;
Dilsen et al., 2001).

3.2. Wachstum von Mikroorganismen

3.2.1. Betriebsweisen von mikrobiellen Prozessen

Grundlegend werden bei Zellkultivierungen die Betriebsweisen Satz-, Zulauf- und
kontinuierliche Kultivierung unterschieden. In der Satzkultivierung (Batch) wird
nach Vorlage des Mediums und des Biokatalysators im Reaktor kein weiteres
Substrat zu- oder abgefihrt. Wahrend des Betriebs werden lediglich Titrationsmit-
tel zur pH-Kontrolle nachdosiert und Sauerstoff mit dem Prozessgas zugefuhrt. Im
Verlauf des Prozesses kann eine charakteristische Wachstumskurve experimentell
beobachtet werden (Abbildung 2). Nach der Adaptationsphase (lag-Phase) nimmt
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die Zellkonzentration zu. Am Ende der Ubergangsphase erreichen die Mikroorga-
nismen ihre maximale Wachstumsrate pmax, welche sie Uber die Dauer der
exponentiellen Wachstumsphase aufrechterhalten. Die Wachstumsrate ist definiert
als:

dc

_1 de, (1)
“= c, dt

Die Modellvorstellungen des limitierenden Substrates umfasst die Annahmen,
dass alle restlichen Substrate in nicht-limitierender Menge vorhanden sind und
dass keine weiteren Inhibierungen auftreten. Ist dies der Fall, geht das Wachstum
in die Substratlimitierungsphase Uber. Wahrend dieser Phase sinkt die Wachs-
tumsrate bis schlieBlich kein Zellwachstum mehr feststellbar ist. Nach dieser so
genannten stationaren Phase nimmt die Zellmasse wahrend der Absterbephase
ab.

—

cx[g L'1]

1: lag-Phase

2: Ubergangsphase

3: Exponentielle Phase
4: Ubergangsphase

5: stationére Phase

6: Absterbephase

Prozesszeit [h]

Abbildung 2: Wachstum von Zellen im Satzverfahren.

Das Wachstum wahrend der exponentiellen Wachstumsphase und der Substratli-

mitierungsphase kann mit Hilfe des formalkinetischen Ansatzes nach Monod

(1949) beschrieben werden. Die Wachstumsrate wird als Funktion der Konzentra-

tion des limitierenden Substrats cs definiert.
CS

Kg +Cq

()

H= Hmax

Entspricht die Substratkonzentration cs der Sattigungskonzentration Ks betragt die
Wachstumsrate p die Halfte von pmax. Analog zur Wachstumsrate kann die
spezifische Substrataufnahmerate und die spezifische Sauerstoffaufnahmerate
(Tabelle 1) definiert werden. Diese Raten setzten sich in der Regel aus dem
Verbrauch fur das Zellwachstum qgs, qo, und fur den Erhaltungsstoffwechsel mg
zusammen.



THEORETISCHER HINTERGRUND 13

Durch Definition von Ertragskoeffizienten Y;; und unter Bertcksichtigung des
Erhaltungsstoffwechsels konnen die Aufnahmeraten analog zu Tabelle 1 definiert
werden. Auf die Produktbildung wird im Rahmen dieser Arbeit nicht eingegangen.

Tabelle 1: Definition der Wachstumsrate, Aufnahmeraten fir Substrat und Sauerstoff, For-
malkinetische Ansatze und Definition der Ertragskoeffizienten fiir Substrat und Sauerstoff.

Wachstum Substrat- Sauerstoff-
aufnahme aufnahme
Rat L= 1 dc, q 1 dcg q 1 dc,
a e —_ — E — — E —
c, dt * ¢, dt °© ¢, dt
c H H
Formalkinetik A = Mpax * > Os, = Uo. =
KS + CS YXS,,u YXO,;J
. c u
Berlcksichti- = . S _ _ _m.-Y qs = +m
gung von ms H Himax KS 4 CS s XS, u S YXSYH S
Ertrags- Yo = dey _ doy
koeffizient S deg 4 = deg

Im Zulaufverfahren (fed-batch) werden im Prozessverlauf Substrate nachdosiert,
wodurch das Reaktionsvolumen ansteigt. Durch geeignete Prozessflihrung kann
so eine Substratlimitierung erzielt und die Bildung von unerwinschten Nebenpro-
dukten durch  Sauerstofflimitierung oder Uberlastung des zentralen
Kohlenstoffmetabolismus verhindert werden. Durch Einsatz einer geringeren
Substratausgangskonzentration im vorangehenden Satzverfahren wird die
Nebenproduktbildung ebenfalls reduziert. Unter Berucksichtigung dieser Rahmen-
bedingungen konnen so hohere Biomassekonzentrationen erreicht werden,
wodurch die Kosten fur die Versuchsvorbereitung (upstream processing) und die
Produktisolierung (downstream processing) verringert werden. Werden Zelldichten
von Uber 100 g L™ erreicht, spricht man von Hochzelldichte-Kultivierung. Um
solche hohen Biomassekonzentrationen beispielsweise mit E. coli zu erreichen,
muss die Nebenproduktbildung durch eine geeignete Prozessfihrung vermieden
werden. Dazu werden definierte Mineralmedien benutzt und die Kultivierungstem-
peratur herabgesetzt. Die Zudosierrate wird begrenzt um durch Reduzierung der
Wachstumsrate die Uberlastung des zentralen Kohlenstoffmetabolismus zu
verhindern. Die maximale Sauerstoffeintragsrate (OTR) im Bioreaktor wird durch
Erhéhung des Sauerstoffanteils in der Zuluft oder durch Aufpragen eines Uber-
drucks gesteigert. Um eine Stickstofflimitierung zu verhindern wird oftmals
Ammoniumhydroxid als Titrationsmittel eingesetzt (Lee, 1996; Riesenberg und
Guthke, 1999). Bei hohen Zelldichten wird durch Nachdosierung von Phosphat,
Ammonium und Thiamin eine Limitierung verhindert. Mit Glukose bzw. Glycerol als
Kohlenstoffquelle wurden in einem Laborbioreaktor mit 5 L Nominalvolumen durch
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exponentielle Zulaufverfahren Biotrockenmassekonzentrationen von 128 bzw. 148
g L™ E. coli erreicht (Korz et al., 1995).

Im kontinuierlichen Betrieb werden im Prozessverlauf Substrate nachdosiert und
gleichzeitig ein aquivalenter Volumenstrom des Reaktionsmediums entnommen.
Dadurch kann sich ein Flie3gleichgewicht einstellen, welches durch zeitinvariante
Reaktionsgeschwindigkeiten und Konzentrationen im Reaktor gekennzeichnet ist.

3.2.2. Modellierung von Bioprozessen im Labormalistab

Im Reaktionssystem des ,idealen Ruhrkesselreaktors’ wird angenommen, dass die
Konzentrationen aller Reaktionskomponenten c;, die physiko-chemischen Eigen-
schaften (Temperatur T, Druck p, pH) und die Reaktionsgeschwindigkeiten r;
raumlich konstant sind. Basierend auf dieser Annahme, lasst sich fur jede Reakti-
onskomponente eine Massenbilanz formulieren.

\% % =GCjp 'vln -G 'VOut +r-C, V 3)
Fur den Satz-, den Zulauf- und den kontinuierlich betriebenen Reaktor konnen
unter Vernachlassigung der Produktbildung die in Tabelle 2 genannten Modellglei-

chungen formuliert werden.

Tabelle 2: Modellgleichungen zur Beschreibung des Volumen-, Biomassen- und Substrat-
konzentrationsverlaufs fir den Satz-, den Zulauf- und den kontinuierlich betriebenen

Reaktor.
Satzreaktor Zulaufreaktor Kontinuierlicher Reaktor

dv .
—_—= 0 \ 0

dt In

de, _ - —V'”~C +u-C e +u-c

dt X V X X X X
dc, V %

dt = —0s - Cx (Cso_cs)'ﬁ_qs'cx (Cso_cs)'%_qs'cx

3.3. Begasung von Bioreaktoren

Bei aeroben Prozessen ist die Begasung der Flissigphase eine der wichtigsten
verfahrenstechnischen Operationen, da eine ausreichende Versorgung der
Organismen mit Sauerstoff und Entfernung von Kohlendioxid aus der Flussigpha-
se sichergestellt werden muss. Sauerstoff muss aufgrund seiner geringen
Loslichkeit in typischen Kultivierungsmedien von 6 - 8 mg L™ (Schumpe et al.,
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1982; Schumpe 1993) standig nachgeliefert werden. Ziel der Begasung des
Kultivierungsmediums ist in der Regel die Intensivierung des Stofftransports
zwischen dispergierter Gasphase und kontinuierlicher Flussigphase. Dies kann
durch Vergroflerung der Phasengrenzflache a und des Stofftransportkoeffizienten
k. erzielt werden, welche vom volumenbezogenen Leistungseintrag des Ruhrsys-
tems P V' und der im Reaktor vorliegenden Gasleerrohrgeschwindigkeit ug
beeinflusst werden. Die Gasleerrohrgeschwindigkeit ug reprasentiert den auf die
Reaktorquerschnittsflache At bezogenen Gasdurchsatz V.

Ug :E (4)
Der Gasdurchsatz wird oft als Gasvolumen pro Flissigvolumen pro Minute
(volume per volume per minute, vvm) angegeben.

Zur Auslegung eines effizienten Begasungssystems mussen die Eigenschaften
des Mediums in Bezug auf Schaumbildung, die maximal zulassige Scherbean-
spruchung der enthaltenen Biokatalysatoren, der geforderte Sauerstoffeintrag, die
gewiunschte Gasausnutzung und das Verweilzeitverhalten der Gasphase beruck-
sichtigt werden (Meusel, 1988).

3.3.1. Volumenbegasung

In volumenbegasten Ruhrkesselreaktoren wird der eingeleitete Gasstrom beim
Eintritt in den Reaktor durch einen Gasverteiler in Form von Primarblasen disper-
giert. Daraufhin kann eine weitere Dispergierung durch hohe Ilokale
Energiedissipation in unmittelbarer Nahe der Ruhrorgane erfolgen. Im Verlauf des
Stromungswegs tritt eine Veranderung der BlasengroRe durch Koaleszenz,
Sauerstoffeintrag und Anderung des hydrostatischen Drucks auf. Die &rtlich
vorhandene BlasengrofRe ist folglich eine Funktion der Blasenbildung, Dispergie-
rung und Koaleszenz (Liepe, 1994a).

3.3.2. Oberflachenbegasung

In oberflachenbegasten Systemen wird kein Gasstrom in die Flussigphase
eingeleitet. Der Stoffubergang findet entweder nur an der Oberflache statt oder
das Ruhrsystem ist in der Lage, Gasblasen in die Flussigphase einzutragen.

In Behaltern ohne Strémungsbrecher wird die Flissigkeit durch einen zentrisch
angebrachten Ruhrer in Rotation versetzt. Durch Zentrifugalkrafte wird die Flus-
sigkeitsoberflache zu einer Trombe verformt, welche bereits eine groRere
Stoffaustauschflache zur Verfigung stellt. Bei genigend hoher Drehzahl kann
diese Trombe das Ruhrorgan erreichen, wodurch Gas in die FlUussigkeit eingetra-
gen wird (Liepe, 1994b). Der grofRte Teil des eingetragenen Gases tritt aufgrund
der hohen Zentrifugalkrafte in unmittelbarer Nahe des Rihrorgans wieder aus der
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Flissigkeit aus, so dass nur ein eingeschrankter Gasdurchsatz erreicht wird
(Zlokarnik, 1999).

Werden Stromungsbrecher in den Reaktor eingebracht, wird die Trombenbildung
weitgehend oder ganzlich unterdruckt. Bei hohem Bewehrungsgrad besitzt die
Fllssigkeit eine scheinbar glatte Oberflache, welche jedoch durch das fortwahren-
de Abprallen der Stromung an den Stromungsbrechern hochgradig turbulent ist.
Die starke Oberflachenturbulenz flhrt zur Bildung von strudelartigen Wirbeln an
der Oberflache der Flussigkeit, aus welchen sich Gasblasen ablosen (Patwardhan
und Joshi, 1998). Dieses Phanomen tritt ab einer kritischen Ruhrerumfangs-
geschwindigkeit auf, welche fiur 4-Blatt- und Schaufelriihrer verschiedener
Geometrien bei 0,6 - 1,8 m s™, bei Schragblatt- und Schraubenriihrern bei 2,2 -
5m s liegt. Filhren die Drehzahlen, die fiir diese Riihrerumfangsgeschwindigkeit
notwendig sind, noch nicht zu einer vollturbulenten Strémung, erhéht sich die
notwendige kritische Umfangsgeschwindigkeit vrip ciit (Liepe, 1994D).

Die Gas-induzierende Oberflachenbegasung kann durch einen 2-stufigen Mecha-
nismus beschriecben werden. Zuerst werden Gasblasen von der freien
FllUssigkeitsoberflache in die Flussigphase eingetragen. Im zweiten Schritt werden
die Gasblasen durch das Ruhrorgan in der Flussigkeit dispergiert (Patwardhan
und Joshi, 1998; Saravanan und Joshi, 1995). Um den Gaseintrag von der freien

Typ 11 Typ 12 Typ 22
h H
: v v
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_____________ _—3 i_____,/_{_3 el >>i3
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Abbildung 3: Typen Gas-induzierender Ruhrsysteme nach Patwardhan et al. (1999). 1: Hohlach-
se. 2: Achse aus Vollmaterial. 3: Ruhrorgan. 4: Leitrohr.

Flissigkeitsoberflache zur Begasung auszunutzen, wurden spezielle Ruhrorgane
entwickelt (Patwardhan und Joshi, 1999). Gas-induzierende HohlrUhrer erzielen
hohen Gasdurchsatz ohne auf Strdmungsbrecher angewiesen zu sein. Diese
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Ruhrer sind durch eine Einphasenstromung am Eingang und am Ausgang des
Ruhrorgans charakterisiert und werden deshalb auch als Typ 11 bezeichnet
(Abbildung 3). Hinter dem rotierenden RuUhrsystem entsteht ein Unterdruck,
welcher Gaseintrag ermdglicht, sobald er den hydrostatischen Druck der Flissig-
keitssaule Ubersteigt. Gas-induzierende Ruhrorgane des Typs 12 sind durch eine
Einphasenstromung am Eingang des Ruhrers, und eine Zweiphasenstromung am
Ausgang des Ruhrers charakterisiert. Das Gas wird Uber eine Hohlachse ins
Zentrum des Ruhrers gesaugt. Der Typ 22 der Gas-induzierenden Ruhrorgane ist
schliel3lich ebenfalls durch eine Zweiphasenstromung am Eingang des Ruhror-
gans charakterisiert. Diese Gruppe Ruhrorgane wird ohne Hohlachse aber mit
Leitrohr betrieben, so dass ebenfalls Gas von der Oberflache bis zum Zentrum
des Ruhrorgans gesaugt werden kann. Die Zweiphasenstromung am Eingang
entsteht, ohne dass ein hohles Ruhrorgan notwendig ist.

Der Effekt der Oberflachenbegasung auf den k a variiert stark mit der Reaktorgro-
Re. Fuchs und Ryu (1971) bestimmten den k a in Bioreaktoren von 1 - 51000 L mit
variierendem Gasdurchsatz. Ausgehend von konstantem k,a in Bioreaktoren
verschiedener Grolle wurde der Anteil des aus reiner Oberflachenbegasung
resultierenden k .a am gesamten k a berechnet. Dieser Anteil kann bei Reaktoren
mit einem Volumen von weniger als 200 L tber 50 % betragen, wohingegen in
Reaktoren uber 550 L der Anteil stets weniger als 5 % betrug. Bisherige Untersu-
chungen wurden in Ruhrkesselreaktoren mit Durchmessern ab 0,16 — 0,68 m, also
Mindestreaktionsvolumina von 5 L durchgeflihrt. Ein RUhrsystem mit zwei unab-
hangig voneinander angetriebenen Rihrorganen erreichte einen k.a von 0,24 s
bei einer Drehzahl von 2400 min™ (Matsumura et al., 1982). Die optimale Platzie-
rung des Gas-induzierenden Ruhrorgans kann sogar zu héherem k a fuhren als
Volumenbegasung mit Gasleerrohrgeschwindigkeiten unter 6x10° m s (Wu,
1995).

3.4. Messung des volumetrischen Sauerstoffiilbergangskoeffizienten
k|_a

Der Sauerstofftransport stellt in aeroben Prozessen die essentielle EinflussgroRe
auf die Produktionskapazitat eines Bioreaktors dar. Grund dafur ist die sehr
geringe Loslichkeit von Sauerstoff in den zum Einsatz kommenden wassrigen
Medien, welche relativ hohe Konzentrationen an Salzen und Nahrstoffen enthal-
ten. Demgegenuber steht eine sehr hohe Sauerstoffaufnahmerate der
Mikroorganismen bei hohen Zelldichten. Da der Sauerstoffeintrag in der Mehrzahl
der Falle die limitierende GrofRe eines aeroben Prozesses darstellen kann, muss
diese GrofRe bei der Auslegung eines Bioreaktors oder zur Mal3stabsvergrofRerung
eines Prozesses korrekt in Abhangigkeit der eingestellten Betriebsbedingungen
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abgeschatzt werden kdénnen. Die Messmethoden zur Bestimmung des k a werden
in stationare und dynamische Methoden unterteilt.

3.4.1. Stationare Methoden

Stationare Methoden erzielen durch konstanten Sauerstoffverbrauch eine konstan-
te Sauerstoffkonzentration in der Flussigphase. Das System befindet sich im
Flie3gleichgewicht, weshalb weder die Ansprechzeit der Sauerstoffelektrode noch
die Kinetik der Gasphasenmischung bertcksichtigt werden muss.

Klassische Sulfitmethode

Die erstmals von Cooper et al. (1944) beschriebene Methode wird auch als
klassische Sulfitoxidationsmethode bezeichnet. Das Fliel3gleichgewicht wird durch
die Oxidation von Sulfit zu Sulfat in Présenz eines Matallionenkatalysators (Cu?*
oder Co?) in einer begasten Fliissigkeit erzielt.

cat
S0, + %oz — S0,”

Die Sauerstoffbilanz im flussigseitigen Grenzfilm mit Uberlagerter chemischer
Reaktion kann numerisch gelést werden. In der Literatur wird folgende Naherung
zur Bestimmung der Sauerstoffeintragsrate OTR als Funktion der Ha-Zahl und des
treibenden, fliissigseitigen Sauerstoffkonzentrationsgefalles co - co verwendet:

OTR =+/1+ Ha? -kLa-(cZ, —co) (5)

Die Ha-Zahl gibt das Verhaltnis aus chemischer Reaktionsgeschwindigkeit und
Geschwindigkeit des Stofftransports wieder. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist
abhangig von der Reaktionsordnung m und dem Diffusionskoeffizienten Dy. Der
Stofftransport ist abhangig vom Stofftransportkoeffizient k.

Ha = Ym+1
ky

(6)

Dabei ist die chemische Reaktionsbeschleunigung definiert als:
Eyom =V1+Ha® (7)

Die GroRe der Ha-Zahl kann durch Variation der Katalysatorkonzentration einge-
stellt werden. Die Ha-Zahl definiert den jeweiligen Reaktionsbereich und fuhrt zur
Vereinfachung der Bestimmungsgleichung. Zur Bestimmung des k,a aus der
Sauerstoffeintragsrate muss eine genugend geringe Reaktionsgeschwindigkeit der
Sulfitoxidation eingestellt werden, damit diese im Kern der Flussigphase und nicht
in der Grenzschicht stattfindet. Dies ist fir eine Ha-Zahl von kleiner als 0,3
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gewabhrleistet. Der maximale Fehler durch die chemische Reaktionsbeschleuni-
gung liegt dann unter 4,4 %.

Die klassische Sulfitmethode sieht nach einer vorgegebenen Beluftungszeit die
jodometrische Bestimmung der Restkonzentration Sulfit in Loésung vor. Aus der
verbrauchten Sulfitkonzentration csyrir und der Reaktionszeit t kann unter Berlck-
sichtigung der Stochiometrie der Sulfitoxidation die Sauerstoffeintragsrate OTR
berechnet werden.

Coytic * U
OTR = Sulfit 0, (8)
b Uy
Aus der Sauerstoffeintragsrate wird meist unter Annahme einer vernachlassigba-
ren Sauerstoffkonzentration in der FlUssigkeit co mit Gleichung 9 der k,a

berechnet.
OTR OTR

k|_a' = * - * (9)
Co —Co Co

Die Vernachlassigung von co ist allerdings nur dann haltbar, wenn die chemische
Reaktion signifikant schneller als der Stofftransport ablauft (Lara-Marquez et al.,
1994):

* m-1

K., - Co

o >10 10
k,a (10)

Diese Randbedingung begrenzt den maximal bestimmbaren k a. Bei hOherem k a
kann die von der Katalysatorkonzentration abhangige Sauerstoffkonzentration in
der Flussigphase nicht mehr vernachlassigt werden (Maier et al., 2001a). In
Bioreaktoren mit entsprechender Messtechnik kann sie experimentell bestimmt
werden oder mit bekannter Reaktionskinetik fur Ha kleiner 0,3 berechnet werden:

1

OTR |
Co = [k—j (11)

m

Aus der vorliegenden Sauerstoffeintragsrate kann mit Gleichung 12 die maximale
Sauerstoffeintragsrate berechnet werden.

OTR, =OTR.—© (12)
Co —Co

Alternativ zur Bestimmung der verbrauchten Sulfitmenge und Reaktionszeit kann
mittels Abgasanalytik die Sauerstoffeintragsrate aus den Gasvolumenstrémen V.
und dem Molanteil Sauerstoff y,, am Eingang und Ausgang des Reaktors
berechnet werden, wenn das Reaktionsvolumen V| und das Volumen des idealen
Gases Vy in Gleichung 13 eingesetzt werden.
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OTR = nOZ = vG,In i yO,G,In _vG,Out : yO,G,Out
VL VL 'VM

(13)

Dadurch verringert sich die notwendige Zeit der Bestimmung des k a erheblich, da
nach Einstellung des Gleichgewichts direkt der k_.a berechnet werden kann.

Irrtimlich zu hoch gewahlte Katalysatorkonzentrationen fuhren zu einer chemi-
schen Reaktionsbeschleunigung. Dadurch bleibt der Sauerstoffverbrauch nicht auf
die Kernphase der Lésung begrenzt, sondern findet auch im Grenzfilm statt. Der
dadurch grélere Konzentrationsgradient im Grenzfilm flhrt zu héherem Stofflber-
gang und damit zu uUberhdhtem k a. Besonders kritisch bei der Einstellung von
Katalysatorkonzentrationen im Bereich von 107 bis 10° M erweisen sich Verunrei-
nigungen im verwendeten Wasser und Sulfit (Linek und Vacek, 1981; Simonnet,
2003).

Begasung mit Luft fihrt vor allem bei hohem Leistungseintrag zur Unterschatzung
des realen k,a. Die Abweichungen kénnen ein Vielfaches von 100 % erreichen
(Havelka et al., 1998). Diese Abweichungen bei hohem Leistungseintrag sind eine
Folge des small bubble Effekts (Linek et al., 1989). Bei hohem Leistungseintrag
entstehen an Orten maximaler lokaler Energiedissipationsdichte sehr kleine
Blasen. Diese besitzen hohe Verweilzeiten und erreichen schnell das Diffusions-
gleichgewicht. Sie tragen somit nicht mehr zur Aufsattigung des Mediums mit
Sauerstoff bei, sondern agieren als Sauerstoffsenke da sie hauptsachlich Stick-
stoff enthalten. Blasen unterschiedlicher GroRe sind folglich  durch
unterschiedlichen Sauerstoffpartialdruck charakterisiert, wodurch die Annahme
des ideal durchmischten Reaktors nicht aufrechterhalten werden kann.

Der small bubble Effekt kann durch Bellftung mit reinem Sauerstoff umgangen
werden. Da keine anderen Gase am Stofftransport beteiligt sind, ist die Annahme
des uniformen Sauerstoffpartialdrucks in der Flissigphase wahrend der Messung
erfullt. Starke Sauerstoffabsorptionsraten aufgrund des sehr hohen treibenden
Konzentrationsgefalles fiuhren jedoch zu starkem Schrumpfen der Gasblasen,
wodurch die Stoffaustauschflache verringert wird. Weder die relativ hohe Verweil-
zeit der kleinen Gasblasen noch die Verringerung der Stoffaustauschflache
werden Ublicherweise bei der Modellierung der Stoffubergangsflache a berlck-
sichtigt, wodurch der wahre k a unterschatzt wird (Gaddis, 1999).

In Reaktionsgefallen ohne Gasgehalt wie beispielsweise dem Schuttelkolben und
der Mikrotiterplatte kann kein small bubble Effekt auftreten, so dass theoretisch mit
Luft- und Sauerstoffbegasung korrekte Werte erzielt werden. Das Fehlen einer
dispergierten Gasphase in diesen Reaktionssystemen wird als ideale Vorrausset-
zung zur Anwendung der stationaren Sulfitmethode angesehen (Blichs, 2001a).
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Variante der Sulfitoxidationsmethode

In ReaktionsgefalRen mit kleinem Volumen wie beispielsweise Schuttelkolben und
Mikrotiterplatten steht weder genigend Volumen flir eine jodometrische Rucktitra-
tion zur Verfugung, noch sind diese Reaktionssysteme mit online Messtechnik flr
pH und pO, bzw. Abgasanalytik ausgestattet. Um die stationare Sulfitoxidations-
methode dennoch anwenden zu kénnen, wurde folgende Variante vorgeschlagen.
Durch Zusatz eines Indikators kann die Zeitdauer der stéchiometrischen Oxidation
des Sulfits gemessen werden. Dazu wird der Farbumschlag des Indikators durch
Uberwachung der Reaktion mit einer Digitalkamera dokumentiert (Hermann et al.,
2001). Der k_a wird analog zur klassischen Sulfitmethode berechnet (Gleichung 8).

Stationare Sulfit-Zudosier-Methode

FUr Reaktionsbedingungen welche durch hohe Sauerstoffabsorptionsraten
charakterisiert sind, entwickelten Imai et al. (1987) die stationare Sulfit-Zudosier-
Methode um den Einfluss der Verringerung der Stoffaustauschflache durch
Schrumpfen der dispergierten Gasblasen zu verringern. Durch Zudosierung einer
Sulfitlésung der Konzentration cg mit dem Volumenstrom V. kann die Geldstsau-
erstoffkonzentration auf einen beliebigen Wert nahe 100 % Sattigung eingestellt
werden. Die daraus resultierenden geringeren Sauerstoffabsorptionsraten verhin-
dern ein Schrumpfen der Blasen und daraus resultierenden geringeren k.a
(Gogate und Pandit, 1999). AuRerdem reduziert geringer Gas- und Sulfitverbrauch
die Kosten pro Messung, was vor allem fur Reaktoren im Kubikmeter-Malstab
eine erhebliche Rolle spielt. Der k.a wird aus dem Gleichgewicht aus Sauerstoff-
eintrag und Sulfitverbrauch unter Berlcksichtigung der Stéchiometrie der
Reaktion, dem Reaktionsvolumen V| und der sich einstellenden Sauerstoffkon-
zentration Co ¢q berechnet.

V.o Coen D
kLa _ F,SO;3 F,SO;3 0, (14)

VL ) (CO,init - CO,eq ) 08032’

Die Co?* Katalysatorkonzentration und die Konzentration der Sulfittésung werden
so gewahlt, dass keine chemische Reaktionsbeschleunigung auftritt. Fur gegebe-
ne Katalysatorkonzentrationen von 107 - 3x10° M CoSO, berechnen die Autoren
eine maximale Sulfitkonzentration im Medium von 5,5 mM. Bei Verwendung einer
100 mM Na,SO; Zudosierlésung wurde fiir einen Bereich von 5x107 - 2x10° M
gezeigt, dass die Katalysatorkonzentration keinen Einfluss auf den ermittelten k a
hat. Zwar hangt die Sulfitoxidationsgeschwindigkeit von der Katalysatorkonzentra-
tion ab, der erreichte Gleichgewichtswert der Sauerstoffkonzentration, der zur
Berechnung des k.a herangezogen wird, ist jedoch konstant. Solange im Gleich-
gewichtszustand die Sulfitkonzentration unterhalb des Grenzwerts der chemischen
Reaktionsbeschleunigung bleibt, ist eine chemische Reaktionsbeschleunigung
unabhangig von der verwendeten Katalysatorkonzentration ausgeschlossen.
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Das Dosieren einer 0,5 M Na;SO3; Losung mit einem Volumenstrom, welcher eine
Gleichgewichtssauerstoffsattigung von 90 - 95 % bewirkte, fihrte zu 10 - 20-fach
geringeren Sauerstoffabsorptionsraten im Vergleich zur stationaren Sulfitmethode.
Dadurch kommt es nicht zum Schrumpfen der Blasen, wodurch die Annahme der
ideal durchmischten Gasphase aufrechterhalten werden kann (Linek et al., 1993).
Die geringen Absorptionsraten verhindern ebenfalls eine Sauerstoffverarmung der
Gasphase, so dass mit dem Sauerstoffpartialdruck das treibende Konzentrations-
gefalle berechnet werden kann. Auch ohne Abgasanalytik kann so die Dauer eines
Experiments auf wenige Minuten reduziert werden. Durch Beluftung mit reinem
Sauerstoff wurde in einem 18 L Bioreaktor der k a bestimmt, welcher bis zu 0,8 s™
mit den Werten der dynamischen Druckmethode ubereinstimmt (Linek et al.,
1989). Wird die Sulfit-Zudosier-Methode bei Co®*-Konzentrationen von 10° M mit
Luft durchgeflihrt tritt der small bubble Effekt auf. Fir Leistungseintrage von Uber 1
W L™ bzw. einem k.a von {ber 0,1 s™ wurden die Werte der dynamischen Druck-
methode um bis zu 55 % unterschatzt (Linek et al., 1990).

3.4.2. Dynamische Messmethoden

Dynamische k a-Messmethoden beruhen auf der Messung der zeitlichen Ande-
rung der Geldstsauerstoffkonzentration co in einem bellfteten Reaktor nach
Aufpragung einer Anderung der Sauerstoffkonzentration in der Flissigphase. Der
Konzentrationssprung wird physikalisch durch Stickstoffdesorption, Vakuumde-
sorption oder Druckanderung bzw. chemisch durch Zugabe einer Sauerstoff-
zehrenden Chemikalie und einem Katalysator erreicht. Aufgrund der Dynamik der
Messungen mussen Annahmen bezuglich der Hydrodynamik der Gas- und
Flissigphase und der Dynamik der Sauerstoffabreicherung in der dispergierten
Gasphase beim Durchstromen des Reaktors getroffen werden.

Im einfachsten Fall wird ein ideal rickvermischter Reaktor angenommen, d.h.
Gas- und Flussigphase weisen an jedem Ort des Reaktors gleiche Sauerstoffkon-
zentration auf. Des Weiteren wird ideale Ruckvermischung postuliert, d.h. der
Sauerstoffpartialdruck pO, der Gasphase bleibt beim Durchstromen der Flussig-
phase nahezu unverandert gleich dem Sauerstoffpartialdruck im Abgas. An jedem
Ort des Reaktors wird folglich das gleiche treibende Konzentrationsgefalle Aco
angenommen.

ACo =Coout —Co (15)

Ist ein adaquates Modell der Gasphasenmischung gefunden, kann der k_.a aus der
Aufsattigungskurve des dynamischen Experiments bestimmt werden. Mit Hilfe
einer Minimierung der Fehlerquadratsumme mit nicht-linearer Regression werden
verschiedene Parameter der Bilanzgleichung geschatzt, um den vom Modell
berechneten Verlauf der Gelostsauerstoffkonzentration an die gemessene Aufsat-
tigungskurve eines Experimentes anzupassen. Im einfachsten Fall wird unter
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Annahme idealer Rickvermischung der Flissig- und Gasphase die Sauerstoff-
massenbilanz in der Flissigphase verwendet.

C; —Co (t)
Co —Co (0)

Diese Gleichung kann verwendet werden, wenn die Ansprechzeit te viel kleiner als
der Reziprokwert des groRten zu bestimmenden k.a (tz << k.a") ist. Besitzt die
Sauerstoffelektrode eine Ansprechzeit te im Bereich des Kehrwerts des groften zu
bestimmenden ki a muss die Ansprechzeit bertcksichtigt werden, da sonst der
wahre kia unterschatzt werden wirde (Gaddis, 1999). Resultierende Fehler
steigen mit grolRerem ki a und hdherer Ansprechzeit der Elektrode an (Merchuk et
al., 1990). Das Einfuhren eines Verzogerungsglieds erster Ordnung (Fuchs und
Ryu, 1971) erlaubt meist die Abbildung des Ansprechverhaltens von Sauerstoff-
elektroden (Dang et al., 1977).

dc 1
th =E-(co—cE) (17)

=g (16)

Damit ergibt sich (Fuchs und Ryu, 1971; Wodick, 1972):

Co =Colt) = ! et —t k a'ei (18)
Co —C,(0) (1-t.-k.a et

Die Prozessbefragung zieht in der Regel erst nach einer kurzen lag-Phase eine
Anderung der Sauerstoffkonzentration nach sich. Diese darf nicht falschlicherwei-
se in der Antwortzeit der Elektrode aufgehen, da sonst die Uberschatzung der
Elektrodenantwortzeit te zur Uberschatzung des k a fiihrt. Ublich ist das Einfiihren
einer Zeitachsenverschiebung 4t als unabhangigen zusatzlichen Parameter,
welcher ebenfalls durch Minimierung der Fehlerquadratsumme durch nicht-lineare
Regression geschatzt wird (Linek, 1987):

* _(t=at)
CS Co (t) _ 1 ) ef(tht)kLa —tEkLa-e te (19)
Co —Co(0) (1-tc-k.a

Dynamische Stickstoffdesorptionsmethode

Die Durchfuhrung der klassischen dynamischen Stickstoffdesorptionsmethode
sieht nach Desorption mit Stickstoff eine sofortige Umstellung auf Sauerstoff- oder
Luftbegasung vor. Dadurch enthalt die Flissigphase wahrend der Aufsattigung
Gasblasen unterschiedlicher GroRe und Partialdricke der Gase Stickstoff und
Sauerstoff. Folglich kann nicht mehr von einer uniformen Sauerstoffkonzentration
in der dispergierten Gasphase ausgegangen werden. Eine korrekte Vorhersage
uber das Koaleszenzverhalten zwischen bereits vorhandenen Stickstoffblasen und
neu eingetragenen Luft- bzw. Sauerstoffblasen ist ebenfalls nicht moglich.
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In koaleszierenden Medien in Bioreaktoren mit einfachem Rihrorgan wird jedoch
trotzdem korrekter k.a gemessen (Linek et al., 1996). Die interne Mischung der
Gasblasen aufgrund haufig auftretender Blasenkoaleszenz scheint ausreichend,
um die Annahme der uniformen Sauerstoffkonzentration in der Gasphase auf-
rechterhalten zu kdnnen.

Unter nicht-koaleszierenden Bedingungen in Bioreaktoren mit einfach Ruhrorgan
liefert die dynamische Stickstoffdesorptionsmethode innerhalb des gesamten
Bereichs des eingestellten Leistungseintrags zu geringen k a. Des Weiteren zeigt
sich bei steigendem Leistungseintrag das durch den small bubble Effekt hervorge-
rufene scheinbare k a-Maximum (Linek et al., 1991).

Variante der dynamischen Stickstoffdesorptionsmethode

Zur Umgehung der Problematik der unzureichenden Modellierung der Gaspha-
senmischung in nicht-koaleszierenden Medien nach sofortigem Umschalten von
Stickstoff auf Luft oder Sauerstoff wurde eine Variante der dynamischen Methode
vorgeschlagen (Linek et al., 1987; Nocentini, 1990). Vor der Umstellung der
Begasung auf Luft oder Sauerstoff wird das Ruhrorgan gestoppt, damit bereits
vorhandene Gasblasen entweichen und somit der Gasgehalt der Flissigphase auf
Null reduziert wird. Nach erneutem Start der Bellftung und der Durchmischung
beginnt die Aufsattigung folglich mit einer Flissigphase ohne Gasgehalt. Das
dynamische Verhalten der VergroRerung der Stoffaustauschflache a muss im
Modell der Gasphasenmischung bertcksichtigt werden. Ein linearer Ansatz liefert
bereits zufrieden stellende Naherungen. Die Beteiligung von Stickstoff an der
Reaktion fuhrt wiederum zum small bubble Effekt, so dass Korrelationen nach
Cooper et al. (1944) nur bis zu einem gewissen Wert des Leistungseintrags
sinnvoll sind. Wird auf Stickstoff verzichtet und die Flussigphase durch Vakuum-
desorption entgast, wird in koaleszierenden und nicht-koaleszierenden Medien ein
kia gemessen, welcher tUber den gesamten Bereich des Leistungseintrags mit der
Korrelationsgleichung nach Cooper et al. (1944) genahert werden kann. Der small
bubble Effekt ist weitest gehend unterdrtickt.

Allerdings ist der gemessene ki a noch immer geringer als der k_a der als korrekt
angesehenen dynamischen Druckmethode. Die Ursache ist in dem noch nicht
abgeschlossenen Aufbau des Gleichgewichtsgasgehalts bzw. der Blasengrofien-
verteilung bei Beendigung der Aufsattigungsphase zu finden. Trotz
Berucksichtigung der Dynamik des Gasgehalts wahrend der Aufsattigung wird
somit aufgrund der geringen Stoffaustauschflache ein zu niedriger k.a erzielt.
Diese Erklarung konnte experimentell verifiziert werden, indem nach Vakuumde-
sorption und Starten der Begasung nach gewissen Wartezeiten im Bereich von bis
zu zwei Minuten die dynamische Druckmethode durchgefihrt wurde. Ohne
Wartezeit wurde der k.a der dynamischen Methode reproduziert. Bei Wartezeiten
im Bereich von bis zu 20 Sekunden wurde stetig steigender k a bestimmt. Weitere
Erhdhung der Wartezeit fuhrte zu keiner weiteren Steigung des kia. Folglich
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bendtigt die Einstellung des Gleichgewichts des Gasgehalts und der Blasengro-
Renverteilung langer als die von der Variante der dynamischen
Stickstoffdesorptionsmethode aufgezeichnete Aufsattigungskurve (Linek et al.,
1989).

Dynamische Sulfitmethode

Die dynamische Sulfitmethode bedient sich der katalysierten Sulfitoxidation zum
Entfernen des in der FlUssigphase gelosten Sauerstoffs (Linek et al., 1987;
Havelka et al., 1998). Zu Beginn der Aufsattigungsphase muss die vorher zugege-
bene Menge Sulfit stochiometrisch verbraucht sein, damit die Aufsattigungsphase
nicht durch eine parallel ablaufende Sulfitoxidation verfalscht wird. Dazu wird der
stéchiometrische Verbrauch des eingesetzten Sulfits bei einer Katalysatorkonzent-
ration von 10° M CoSO, durch Absorptionsmessung des Reaktionsmediums in
einem Beipass bei A = 220 nm und durch Leitfahigkeit des Mediums im Reaktor
detektiert. Ab dem Zeitpunkt des stdéchiometrischen Verbrauchs des Sulfits wird
aus der Aufsattigungskurve der ki a bestimmt. Fir eine Katalysatorkonzentration
von 102 M CoSO;, liefert die dynamische Sulfitmethode mit Sauerstoffbegasung
der dynamischen Druckmethode &aquivalente Werte. Verwendung von Luft zur
Beluftung fuhrt bei hohem Leistungseintrag zu einer Unterschatzung des k.a
aufgrund des small bubble Effekts.

Dynamische Druckmethode

Bei dieser Methode wird der k a aus dem Verlauf der Gelostsauerstoffkonzentrati-
on nach Aufpragen eines Drucksprunges von ca. 20 % des Ausgangsdrucks auf
die FlUssigphase bestimmt (Linek et al., 1989). Dabei muss in Vorversuchen
sichergestellt werden, dass das Messverhalten und die Messgenauigkeit der
Sauerstoffsonde druckunempfindlich sind. Der Sprung sollte vom niedrigeren zum
hdheren Druck erfolgen, da eine Verringerung des Drucks zu spontaner Blasenbil-
dung in der Flussigphase fuhrt und die daraus resultierende grollere
Stoffaustauschflache den k,a erhéhen wirde. In nicht-koaleszierenden Medien
wurde bei geringem kia von 0,001 — 0,01 durch Druckverringerung bis zu 4-fach
hoherer k.a gemessen als bei Druckerhdhung. Ab einem k.a von 0,5 s™ wurde ein
kia gleicher GroRe unabhangig von der Richtung des Drucksprungs bestimmt
(Linek et al., 1994). Der Drucksprung fiihrt zu einer simultanen Anderung des pO,
in allen Gasblasen unabhangig vom Durchmischungsgrad der Gasphase. Demzu-
folge kobnnen Fehler bei der Modellierung der Gasphasenmischung
ausgeschlossen werden. Die Methode liefert deshalb nahezu Ubereinstimmenden
kia fur Sauerstoff und Luftbegasung. Der Fehler mit Luftbegasung liegt fur k a-
Werte unter 0,2 s unter 7 % und erreicht selbst bei einem k.a von 1 s™ nur 25 %
(Linek et al., 1993).
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Die dynamische Druckmethode ist aufgrund des relativ geringen finanziellen
Aufwands pro Messung vor allem fur Bioreaktoren groRen Malstabs interessant.
Mit Hilfe der dynamischen Druckmethode scheint es aul3erdem maoglich, Korrelati-
onsbeziehungen nach Cooper et al. (1944) mit gleichen Parametern flir Reaktoren
unterschiedlichen MalRstabs und Geometrie zu erhalten. Zwei Korrelationsbezie-
hungen fur Bioreaktoren mit Reaktionsvolumina von 18 L und 1000 L weichen fur
nicht-koaleszierende Bedingungen nur um 2 % voneinander ab (Linek et al.,
1994). Korrekter k,a in Reaktoren unterschiedlicher GroRe bei gleicher Gasleer-
rohrgeschwindigkeit scheint somit allein eine Funktion des Leistungseintrags zu
sein. Dies wurde der Theorie der lokalen isotropen Turbulenz von Kolmogorov
entsprechen, welche postuliert, dass der k a ausschlie3lich durch Mikromischung
der Flussigkeit, d.h. der lokalen Energiedissipationsdichte beeinflusst wird (Kawa-
se und Moo-Young, 1990).

3.4.3. Abschatzung des k a aus Sauerstoffanalytik

Wird der Molanteil Sauerstoff yo in Zu- und Abluft bestimmt, kann durch eine
Massenbilanz die Sauerstoffaufnahmerate der gesamt vorhandenen Biomasse mit
Hilfe des Gasvolumenstroms V., des Molvolumens des idealen Gases Vy, der
Molmasse Sauerstoff Mp und des Reaktionsvolumens Vi berechnet werden.

(YO,m - yo,Out)'vG _ M,
Vi Vi

OUR = (20)

Mit einer berechneten maximalen Sauerstoffléslichkeit co des jeweiligen Mediums
kann unter Vernachlassigung der Anderung der Geldstsauerstoffkonzentration mit
der Zeit der k a abgeschatzt werden (Gleichung 21).

ka=—t20R (21)

Co.out ~Co
Wird daruber hinaus die Sauerstoffabreicherung des Prozessgases vernachlassigt
wenn keine Messtechnik zur Bestimmung des Sauerstoffanteils im Abgas zur
Verflgung steht (y, o, = Yo ), Vereinfacht sich diese Gleichung zu:

OUR
k.a= (22)

C(;,In 11- pOZ
poz,ln

Durch Bestimmung der Sauerstoffaufnahmerate aus dem pO,-Abfall nach Stop-
pen der Begasung des Bioreaktors kann somit ebenfalls der k.a abgeschatzt
werden. Die Bestimmung ist aufgrund der fehlerbehafteten Bestimmung der
Sauerstoffaufnahmerate ungenauer. Daruber hinaus wird durch diese k a-
Abschatzung ein minimaler k,.a bestimmt, da durch die Vernachlassigung der
Sauerstoffabreicherung des Prozessgases der Nenner Uberschatzt wird.
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3.5. Verfahrenstechnische Charakterisierung von Riuhrkesselreaktoren

3.5.1. Hydrodynamik

Durch die Bewegung der Ruhrorgane mit dem Durchmesser d; mit einer Drehzahl
n bildet sich eine Stromung in der Flussigphase mit der Viskositat v aus, welche
durch die Reynoldszahl (Re) charakterisiert wird. Diese Kennzahl reprasentiert ein
Mal fir den Turbulenzgrad der Flussigkeit.

_n-d’

1 4

Re

(23)

Eventuell vorhandene Einbauten wie Stromungsbrecher, Messsonden oder
Warmetauscher setzen der tangentialen Stromung einen Widerstand entgegen,
welcher proportional zur Flache der Einbauten senkrecht zur Umfangsrichtung mit
der Breite bg und der H6he hg und zum Widerstandsbeiwert c,, ist. Diese Grofien
werden mit dem Durchmesser des Reaktors dr und der Anzahl Stromungsbrecher
Ng in der Bewehrungskennzahl BW zusammengefasst (Liepe, 1994b). Diese
Kennzahl ist damit ein Mal fur den Stromungswiderstand der Einbauten.

b; - hg

2
T

BW =c¢, N, (24)

Durch steigende Bewehrung wird die Trombenbildung unterdrtckt, die Turbulenz
intensiviert und damit der Leistungseintrag des Ruhrsystems gesteigert. Der
vollstandig bewehrte Zustand wird ab BW = 0,2-0,28 erreicht.

Im turbulenten Stréomungsbereich, welcher fur verschiedene RUhrertypen im
Ruhrkessel ab Re von ungefahr 10* vorliegt, wird die kinetische Energie der
Stromung an immer kleinere Turbulenzelemente weitergeleitet. Diese Energie-
ubertragung ist von der Viskositat der Flussigkeit unabhangig. Bei Wirbeln mit
einem bestimmten kritischen Durchmesser wird die Energie schliel3lich aufgrund
dominierender Viskositatskrafte komplett in Warme umgewandelt (Zlokarnik,
1999).

Die Ruhrerumfangsgeschwindigkeit v, ergibt sich aus dem Durchmesser des
Ruhrorgans d, und der Drehzahl n:

Vpp =d, -7+ (25)

3.5.2. Leistungseintrag
Unbegastes System

Der mechanische Leistungseintrag in einen Ruhrkesselreaktor erfolgt durch die
Bewegung der Ruhrorgane. Der Energieeintrag durch Blasenbildung und isother-
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me Expansion der Gasblasen beim Aufsteigen im Reaktor ist in der Regel gegen-
uber dem mechanischen Leistungseintrag zu vernachlassigen.

Der Leistungseintrag eines gegebenen Ruhrsystems unter definierten Bedingun-
gen (Reaktordurchmesser, Fullhdhe, Anzahl und Anordnung der Ruhrorgane,
Anzahl und Grolde eventueller Einbauten) hangt vom RuUhrerdurchmesser, der
Drehzahl, der Dichte und der kinematischen Viskositat der Flussigkeit ab. Ent-
sprechend den Gesetzen der Ahnlichkeitstheorie (Dimensionsanalyse) kann die
Anzahl der Einflussparameter auf den Leistungseintrag auf zwei dimensionslose
Kennzahlen reduziert werden, namlich die Ne- und die Re-Zahl. Im unbegasten
Reaktor ist die Ne-Zahl nur von der Geometrie des Ruhrsystems und der Re-Zahl
abhangig.

Ne = f(Re) (26)

Diese Abhangigkeit wird in der so genannten Leistungscharakteristik dargestellt.
Zur Bestimmung des Leistungseintrags einer bestimmten Reaktorgeometrie wird
fur eine Re-Zahl aus der Leistungscharakteristik die entsprechende Ne-Zahl
ermittelt und mit Gleichung 27 die Leistung im unbegasten Reaktor Py mit Hilfe der
Dichte p, der Drehzahl n und dem Ruhrerdurchmesser d; berechnet.

P,=Ne,-p-n®-d,° 27)

Im turbulenten Stromungsfeld ist die Ne-Zahl im unbegasten Reaktor konstant und
lediglich vom Ruhrertyp und der Einbaugeometrie abhangig (Zlokarnik, 1999).

Begastes System

Im begasten Reaktor sinkt der Leistungseintrag bei konstanter Re-Zahl mit
steigendem Gasgehalt &z der Flussigphase ab. Der Gasgehalt ist definiert als der
Anteil des Gasvolumens Vg am Gesamtvolumen im begasten Zustand Vi + Ve.
£ = Ve
V, +Vg

(28)

Der Gaseintrag fuhrt zu einem schlagartigen Abfall der Ne-Zahl, der nur auftritt,
wenn die gerthrte Flissigkeit in Kontakt mit einer Gasphase steht. Deshalb kann
der niedrigere Leistungseintrag eindeutig dem beginnenden Eintrag von Gasbla-
sen in die FlUssigkeit zugeschrieben werden. Das Sinken des Leistungseintrags ist
unabhangig davon, ob der Gaseintrag Uber einen Gasverteiler oder Uber Oberfla-
chenbegasung erfolgt. Im begasten Reaktor ist die Ne-Zahl somit eine Funktion
der Gasdurchsatzkennzahl Q, der Re-Zahl und der Fr-Zahl.

Ne = f(Q,Re, Fr) (29)
VG
n-d|3 0
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(31)

Bei selbst-ansaugenden RuUhrsystemen fuhrt eine Steigerung der Drehzahl
zunachst nicht zu Blaseneintrag, so dass der Leistungseintrag analog zu unbegas-
ten Systemen beschrieben werden kann. Sobald durch steigende Rihrerdrehzahl
Blaseneintrag erfolgt, sinkt die Ne-Zahl. Auf diese Weise kann die kritische
Ruhrergeschwindigkeit ncit, welche den Beginn des Blaseneintrags charakterisiert,
aus einem doppelt-logarithmischen Diagramm der Leistung Uber der Drehzahl
abgelesen werden. Die kritische Ruhrergeschwindigkeit entspricht der Geschwin-
digkeit, an der die Gerade ihre Steigung andert (Sawant und Joshi, 1979).

3.5.3. Sauerstoffeintrag

Nach der gebrauchlichen Vorstellung des Filmmodells befinden sich beiderseits
der Phasengrenzflache laminare Grenzschichten in denen rein diffusiver Stoff-
transport erfolgt. Die Sauerstoffstromdichte J, durch die gasseitige Grenzschicht
hangt vom gasseitigen Stofflibergangskoeffizienten kg und dem treibenden
Konzentrationsgefalle zwischen dem Kern der Gasblase co ¢ und der gasseitigen
Phasengrenzfliche co ¢ ab (Abbildung 4).

Jo = kG '(CO,G* _Co,G) (32)

An der Phasengrenzflache wird thermodynamisches Gleichgewicht zwischen der
gasseitigen und der flissigseitigen Sauerstoffkonzentration angenommen. Auf der

C . .
0 Gas Flussigkeit

E Grenzfilm Grenzfilm E
| gasseitig flissigseitig |
1 1
CO,G %\ E
Coc i i
1 1
1 1
. i i
Co ! !
1 1
C 1 ]
oL i [
i i

A\

Phasengrenzflache

Abbildung 4: Verlauf der Sauerstoffkonzentration an der Pha-
sengrenzflache nach dem Filmmodell.
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Flissigkeitsseite hangt die Sauerstoffstromdichte durch die Grenzschicht, analog
zur Gasseite, vom Stoffubergangskoeffizienten k. und dem treibenden Konzentra-
tionsgefalles (co,. - Co.) ab. Da der Diffusionskoeffizient von Sauerstoff in Luft um
mehr als drei GroRenordnungen hdher ist als in wassrigen Losungen, kann der
gasseitige Stofftransportwiderstand bei Umgebungsbedingungen vernachlassigt
werden.

Um lokale Unterschiede des treibenden Konzentrationsgefalles im Bioreaktor
erfassen zu kénnen, wird bei der Berechnung der gesamten Sauerstoffstromdichte
uber das gesamte Reaktionsvolumen gemittelt. Die Sauerstoffstromdichte bezo-
gen auf das Reaktionsvolumen, die so genannte Sauerstoffeintragsrate OTR,
kann somit als Funktion des flussigseitigen StoffiUbergangskoeffizienten k., der
volumenbezogenen Stoffaustauschflache a und des mittleren treibenden flussig-
seitigen Konzentrationsgefalles Aco . formuliert werden:

OTR:J—Osza-AcOL (33)
Vq ’
1 )
Acy, :\7-j(coyL o, )V (34)

Da die Sauerstoffkonzentration in einem ganz bestimmten Gas- und FlUssigvolu-
men im Reaktor nicht bestimmt werden kann, muissen Modelle fur die
Gasphasenstromung verwendet werden. Ruhrkesselreaktoren des Labormal3-
stabs werden in der Regel als ideal durchmischt angesehen.

ACo,l. = (CO,L _CO,L) (3%5)

Die flissigseitige Geldstsauerstoffkonzentration co,  wird in Abhangigkeit des
Sauerstoffpartialdrucks der Gasphase durch das Henry-Gesetz beschrieben.

Co. =Ky (T) po (36)

*

Der Sauerstoffpartialdruck po kann unter der Voraussetzung der idealen Durchmi-
schung gleich der im Abgas gesetzt werden. Mit Hilfe des Dalton’schen Gesetzes
erhalt man schlieBlich folgenden Zusammenhang zur Bestimmung der Geldstsau-
erstoffkonzentration:

Po =P Yo (37)
Co =Kyu(T) P-Yo (38)

Die Abhangigkeit der Geldstsauerstoffkonzentration co, von der Temperatur kann
durch Korrelationsgleichungen berucksichtigt werden (Crueger und Crueger, 1989;
Wilhelm et al., 1977).

o 468
ot 3164+T

(39)

Cor =1416-0,394-T +0,007714-T2 —0,0000646 - T* (40)
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Soll die Verringerung der Sauerstoffloslichkeit durch Zusatze von Elektrolyten und
organischen Substanzen in Kultivierungsmedien berlcksichtigt werden, kann der
Henrykoeffizient nach Gleichung 41 angepasst werden (Schumpe, 1993). Fur
Elektrolyte sind die Aussalzparameter H;, fur organische Substanzen die Loéslich-
keitsparameter K; tabelliert.

K
Iog{%’}ZHi-HZKr% @
H i

]

Die lonenstarke des Mediums ist definiert als die Summe der lonenstarken der
Einzelkomponenten.

IGes:%'Z‘,Ci'Zi2 (42)
Die Temperaturabhangigkeit der Henrykonstante kann mit folgender Korrelations-
gleichung berilcksichtigt werden (Ducommun et al., 2000). Die Temperatur ist in
Grad Celsius anzugeben.

Ki =1,385-2,635-107 - (T — 20) + 4,288-10"* - (T - 20)* (43)

H

Korrelationen

Um Prozesse einer erfolgreichen MalstabsvergroRerung unterwerfen zu kdnnen
bzw. Bioreaktoren auslegen zu konnen, werden Korrelationsbeziehungen zwi-
schen dem kia und den ihn hauptsachlich beeinflussenden Prozessparametern
aufgestellt. Diese sollten Uber mehrere GroRenordnungen des Reaktionsvolumens
geometrisch ahnlicher Reaktoren anwendbar und mit moglichst geringen Fehlern
behaftet sein. Zahlreiche Korrelationsbeziehungen der Literatur fur Einfach- und
Mehrfachrihrsysteme sind jedoch fur ahnliche Reaktorsysteme mit Abweichungen
von mehreren 100 % behaftet.

Cooper et al. (1944) definierte den volumenbezogenen Leistungseintrag P V' und
die Gasleerrohrgeschwindigkeit ug als Haupteinflussgréfien auf den k.a in volu-
menbegasten Ruhrkesselreaktoren. Er schlug eine Korrelation vor, in der « der
Exponent des Leistungseintrags und g der Exponent der Gasleerrohrgeschwindig-
keit bedeutet.

P a

ka=C-|— | ug” 44
- (VL] ° ( )

In Tabelle 3 sind die Parameter der Korrelation nach Cooper (1944) fur eine

Vielzahl verschiedener ReaktorgroRen und Messmethoden, jeweils fur koaleszen-

te und nicht-koaleszente Bedingungen, d.h. in destilliertem Wasser bzw. in einer

Elektrolyt haltigen Lésung, aufgelistet. Nicht alle Autoren verwenden Sl-Einheiten
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zur Erstellung ihrer Korrelationsgleichungen, was den Vergleich auf Basis der
reinen Zahlenwerte unmdglich macht. Die Koeffizienten C, « und g der Korrelatio-
nen variieren aullerdem aufgrund der unterschiedlichen Durchfuhrung der k a-
Bestimmungen, der unterschiedlichen Messmethoden, der variierenden Reaktor-
geometrie und der fehlerhaft durchgefiuihrten Messungen.

Tabelle 3: Parameter der Korrelationsgleichung von Cooper (1944) fur verschiedene Messmetho-
den und ReaktorgréRen. C = Koaleszente Bedingungen. NC = nicht-koaleszente Bedingungen.
SDM = Stickstoffdesorptionsmethode. DPM = dynamische Druckmethode. SFM = Sulfit-Zudosier-
Methode. DSM = dynamische Sulfitmethode.

VR, dr, Ug C *103 o B Autor (Jahr) Methode
[L] [m]  [cms]

cC 18 0,29 0,49 4,95 0,593 04  Lineketal., 1987 SDM

NC 18 0,29 0,49 1,35 0,946 0,4

cC 18 0,29 0,49 3,84 0,654 04  Lineketal., 1989 DPM, SFM

NC 18 0,29 0,49 0,311 1,24 04

c 17 0,228 0,86 12,206 0,566 0,47 Gagnon et al., 1998

c 17 0,228 0,86 9,192 06 0,503

C 1000 1 0,49 1,76 0,762 0,4  Lineketal., 1994 DPM

NC 1000 1 0,49 0416 121 04

C  2-2600 1,40 26 04 05  van'tRiet, 1979 Klass. Sulfit,

NC 2-4400 0,50 2 07 02 SDM

C 5125 019 0,196 2,04 0,68 0,58 Arjunwadkaretal., SDM
1998

NC 5125 019 0,196 3,96 0,82 0,38

NC 5 0,165 0,80 1 35 074 Imaietal., 1987 SFM

NC 500 0,75 1,13 1 35 0,74

NC 3000 1,15 1,20 1 35 0,74

NC 10000 1,8 1,30 1 35 0,74

C 1916 0,29 048 0,757 0,591 - Havelka et al., DSM
1998

NC 19,16 0,29 0,48 0,0586 12 -

C 392 0,19 2,30 15 0,59 0,55 Nocentinietal., SDM
1993

C 392 0,19 2,30 5,5 062 04

C 208 0,19 1,22 6,46 0,675 0,494 Linek etal., 1996 DPM

NC 20,8 0,19 1,22 0,129 1,32 0,331

C 208 0,19 1,22 8,61 0,637 0,54

NC 20,8 0,19 1,22 0,525 1,17 0,459

cC 15 0,19 0,88 1,06 0,67 056 Wu, 1995 SFM

C 1295 019 0,76 2,38 058 0,7 Wuetal, 1998 SFM

C 1295 019 0,76 1,65 0,66 0,59
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NC 0,2 0,06 0,30 110 0,06 0,73 Weuster-Botzetal., SDM
2002

NC 0,2 0,06 0,30 184 0,08 0,58 SDM

NC 8 0,228 0,49 82540 0,756 0,81 Moresi und Patete, Klass. Sulfit
1988

NC 30 0,315 0,62 82540 0,756 0,81

NC 80 0,525 0,69 82540 0,756 0,81

NC 1000 1 1,17 82540 0,756 0,81

125 0,43 1,80 21,8 0,5 0,6 Bouaifi et al., 2001 DSM

C 20,8 0,19 1,22 17,7 0,58 0,588 Mouchaetal, 1995 DPM
C 20,8 0,19 1,22 14,6 0,611 0,554
NC 20,8 0,19 1,22 2,52 1,03 0,554
NC 20,8 0,19 1,22 0,579 1,2 0,439

NC 37 0,3 0,88 1,52 1,29 0,48 Maier et al., 2001a  Klass. Sulfit

Haupteinflussfaktor auf die Konstanten der Korrelationsgleichung ist die Messme-
thode (Abbildung 5). Vergleiche der Korrelationsbeziehungen welche mit
verschiedenen Messmethoden gewonnen wurde zeigen vor allem fur hoheren
Leistungseintrag deutliche Abweichungen des k a von bis zu mehreren 100 %. Die
dynamische Druckmethode liefert korrekten k,a fiur koaleszierende, nicht-
koaleszierende und viskose Medien, da weder eine unzureichende Mischung der
Gasphase noch die Zusammensetzung des Prozessgases Einfluss auf den
erhaltenen k.a haben. Die Fehler anderer Messmethoden werden deshalb meist
als Abweichung von der dynamischen Druckmethode angegeben. Die korrekt
durchgefiihrte klassische, stationare Sulfitmethode (Cooper et al., 1944) liefert
einen ki a, welcher der dynamischen Druckmethode aquivalent ist (Maier et al.,
2001a). Die Sulfit-Zudosier-Methode vermeidet hohe Sauerstoffabsorptionsraten
durch kontinuierliches Zuflittern von Sulfit (Imai et al., 1987) und erzielt ebenfalls
einen der DPM aquivalente ka. Mit Sauerstoffbegasung wird durch die Sulfit-
Zudosier-Methode ein korrekter k.a erzielt. Mit Luftbegasung werden ab einem
Leistungseintrag von etwa 1 W L'1, was einem kia ~ 0,1 s entspricht, der k a der
dynamischen Druckmethode bis zu 55 % unterschatzt (Linek et al., 1989).

Dynamische Methoden scheitern meist an den Annahmen bezuglich der Mischung
der Gasphase. Der zur Bestimmung des k .a notwendige Sprung der Sauerstoff-
konzentration in der im Reaktionsmedium dispergierten Gasphase unterliegt einer
zeitlichen Verzogerung und erfolgt nicht homogen im gesamten Reaktor. Weder
die Annahme des ideal durchmischten Reaktors, noch ein Gasphasenverhalten
analog des Modells der Rohrstromung kénnen die Mischung der Gasphase
zufrieden stellend abbilden. Dies gilt vor allem fur Medien mit hoher lonenstarke,
in denen eine interne Mischung der Gasphase durch Koaleszenz weitgehend
ausgeschlossen ist. Aufgrund der Uberschatzung des treibenden Konzentrations-
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gefalles wird ein zu geringer k a bestimmt. Der ab hohen Leistungseintragswerten
auftretende small bubble Effekt fuhrt zu einer weiteren Unterschatzung des k.a
(Dang et al., 1977; Linek et al., 1991). Der Wert des Leistungseintrags, ab dem
der ki a signifikant unterschatzt wird, sinkt mit steigendem Reaktorvolumen von
etwa 1 W L in Reaktoren des Labormafstabs bis zu etwa 0,2 W L™ bei Reakto-
ren mit mehreren Kubikmetern Reaktionsvolumen (Linek et al., 1987).

10,0 +

Havelka, 1998
DSM

#% -—---Linek, 1989
10 ~/,’—’ DPM, SFM
] L ---—- Maier, 2001a
2 NS stat. Sulfit
: ) ~--=- Linek, 1987
1 S —— | LT Dang, 1977
SDM (N2-Aiir)

kia[s]
AY
\
\

TN

0,1 1 10
Leistungseintrag [W L'1]

Abbildung 5: k,a im Ruhrkesselreaktor als Funktion des Leistungseintrags aus
der Literatur. DSM = dynamische Sulfitmethode mit Sauerstoffoegasung, DPM =
dynamische Druckmethode, SFM = stationare Sulfit-Zudosier-Methode, stat. Sulfit
= stationare Sulfitmethode, SDM (O-O2) = Variante der dynamische Stickstoffde-
sorptionsmethode mit Vakuumdesorption und Sauerstoffbegasung. SDM (N2-AIR)
= Stickstoffdesorptionsmethode.

Mit der dynamischen Methode Technik ,B’ wird nach Vakuumdesorption des
physikalisch geldsten Sauerstoffs, Berlcksichtigung der Kinetik des Aufbaus des
Gasgehalts und Begasung mit Sauerstoff ein k_a erhalten, welcher mit Gleichung
(44 zum Leistungseintrag korreliert werden konnen. Diese scheinbar korrekten
ki a-Werte liegen jedoch trotzdem um bis zu 50 % unter den Werten, welche mit
der dynamischen Druckmethode und Sulfit-Zudosier-Methode erzielt werden. Wird
vor Durchfuhrung der dynamischen Druckmethode ebenfalls desorbiert und die
Begasung gestartet, werden die Werte der Stickstoffdesorptionsmethode exakt
reproduziert. Ursache fur die gemessenen Unterschiede im k_a ist demnach der
wahrend der Aufsattigung des Mediums stetig ansteigende Gasgehalt. Bei hohem
kia ist nach Abschluss der Aufsattigung der maximale Gasgehalt und damit das
Gleichgewicht der BlasengrofRenverteilung noch nicht erreicht, wodurch trotz der
Berucksichtigung des Aufbaus des Gasgehalts eine zu geringe Stoffaustauschfla-
che zur Bestimmung von zu geringem ki a fihrt (Linek et al., 1989).

Die dynamische Sulfitmethode reproduziert bei Sauerstoffbegasung und Sicher-
stellung des stochiometrischen Sulfitverbrauchs zu Beginn der Aufsattigung den
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kia welcher mit der dynamischen Druckmethode erzielt wurde (Havelka et al.,
1998). Somit ist die dynamische Sulfitmethode die einzige dynamische Methode,
welche unter Annahme des ideal durchmischten Reaktors der dynamischen
Druckmethode aquivalenten ka liefert.

3.6. Parallele Bioreaktorsysteme

3.6.1. Parallele Ruhrkesselreaktoren

Um mehr als einen Ruhrkesselreaktor gleichzeitig betreiben zu konnen, wurden
parallele Ruhrkesseleinheiten mit vollstandiger individueller Mess- und Regeltech-
nik entwickelt. Kommerziell erhaltlich sind Parallelreaktorsysteme mit vier oder
sechs Ruhrkesselreaktoren mit einem Volumen von uber 0,2 L (Sixfors, Infors AG;
Biostat Q, Sartorius BBI). Uber diese Systeme sind keine Angaben zu bioverfah-
renstechnisch wichtigen ProzessgroRen wie beispielsweise Sauerstoff- und
Leistungseintrag verfigbar. Die in diesen Reaktionssystemen gewonnenen
Prozessdaten sollten gut auf groRere Ruhrkesselreaktoren Ubertragbar sein. Der
Kapital-, Personal- und Zeitaufwand ist jedoch aulerordentlich hoch, wenn
mehrere dieser Parallelreaktoreinheiten zur Bioprozessentwicklung eingesetzt
werden mussen.

Ein weiteres kommerziell erhaltliches Reaktionssystem im Maldstab von bis zu
300 mL bedient sich geruhrter, volumenbegaster Glasgefalle, welche bis zu 16-
fach parallel in temperierbaren Wasserbadern betrieben werden kdnnen. Der k.a
des Reaktionssystems wurde mit der Stickstoffdesorptionsmethode bestimmt. Bei
Begasung durch ein Hohlrohr bzw. eine Sinterglasfritte wurden fir eine Drehzahl
von 1000 min™ und einer BelUftungsrate von 2,67 min™' ein maximaler k,a von
0,06 s und 0,11 s™" erhalten (Stirrer-pro, DASGIP).

3.6.2. Schuttelkolben

Der Schuttelkolben ist der klassische Parallelreaktor der Bioprozessentwicklung
zur manuellen Durchflihrung von Satzversuchen im Labormalstab. Er wurde 1933
erstmals zu parallelen Stoffwechseluntersuchungen eingesetzt und ist noch heute
der wohl am haufigsten eingesetzte Satzreaktor fur mikrobielle Kultivierungen
(Buchs, 2001a). Schittelkolben werden auf Schutteltablaren montiert und in
Inkubatoren bei vorgegebener Temperatur mit einer bestimmten Schuttelfrequenz
in eine Rotationsbewegung gegebener Exzentrizitat versetzt. Durch die Bewegung
des Reaktionsgefalies erfolgt eine Durchmischung des Reaktionsmediums. Die
Handhabung des Schuttelkolbens ist sehr einfach und zu seinem Betrieb ist nur
sehr geringer apparativer Aufwand notwendig.
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Von Nachteil sind die gravierenden reaktionstechnischen Unterschiede des
Schuttelkolbens im Vergleich zum Ruhrkesselreaktor. Der flr viele biochemische
Reaktionen notwendige Sauerstoff wird aus der Gasphase in das Reaktionsmedi-
um Uber Oberflachenbegasung eingetragen. Die von Flussigkeit benetzte
Oberflache des Schuttelkolbens tragt mehr zur Gesamtstoffaustauschflache bei
als die Oberflache der Flussigkeit selbst. Hoher Sauerstoffeintrag in einen Schut-
telkolben ist dann mdglich, wenn ein sehr grol3es Oberflache / Volumenverhaltnis
eingestellt wird. Das bedeutet, Schittelkolben missen mit sehr wenig Reaktions-
medium bei moglichst groler Exzentrizitat und Schuttelfrequenz betrieben
werden. Schittelkolben mit Stromungsbrechern erreichen prinzipiell hdhere
StoffUbergangsraten. Da die Stromungsbrecher meist manuell angebracht werden,
resultieren unterschiedliche hydrodynamische Bedingungen, so dass der k,a
verschiedener Kolben bei gleicher Schittelrate und Exzentrizitdt nur wenig
reproduzierbar ist. Im Extremfall befindet sich die Flussigphase aulRer-Phase, d.h.
kann der Rotationsbewegung des Kolbens nicht mehr folgen. Die vorliegenden
chaotischen Stromungszustande sind kaum modellierbar, so dass andere Einflis-
se auf die Hydrodynamik davon Uberdeckt werden (Blichs et al., 2001b).

Tabelle 4: Korrelationen zur Abschatzung des Leistungseintrags und des Sauer-
stoffibergangskoeffizienten im Schittelkolben.

Bedingungen Naherung Referenz
Vhom = 250 mL

VL =4 —20 % Viask
n =50 — 275 min™'

e=25-5cm
Viom = 50 - 1000 mL

V|_ =4-20% Vﬂask

0,84 -0,84 -125 0,27  Maier und Biichs,
OTR~n"" -V, ¥ P . 2001b

1,16 -0,83 192 038 Maier, 2002
kia=C-n"" -V, g -

n=50-475min"
e=25-5cm _

C=6,67-10"°
Vnom =10 -2000 mL P n3 . d4 ) Bichs et al., 2000

_ o —:C.p.—.Re_O'Z
Vi =4 —20 % Viask Vv, v %
n = 80 — 380 min"! -
e=25-5cm C=19%
.n-d?
Re':p—
n

Zur online Bestimmung der Sauerstoffeintragsrate in Schuttelkolben wurde eine
spezielle Messapparatur entwickelt (Anderlei und Blchs, 2001; Anderlei et al.,
2004). Wahrend einer Kultivierung wird intermittierend der Schuttelkolben gasdicht
verschlossen und aus der Abnahme des Sauerstoffgehalts im Kopfgasraum die
Sauerstoffeintragsrate berechnet. In einem 250 mL Schittelkolben wurden
Sauerstoffeintragsraten von bis zu 40 mmol L™ h™ bei einer Schiittelfrequenz von
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275 min™" erreicht. Dies entspricht einem k.a von bis zu 0,06 s™ (Maier und Biichs,
2001b). Die experimentellen Daten wurden durch eine Modellgleichung mit einer
Pradiktionsgenauigkeit von +/- 20 % abgebildet (Tabelle 4). Die Proportionalitat
der Sauerstoffeintragsrate zum Kolbendurchmesser mit dem Exponenten -1,25 ist
nur erfullt, wenn das relative Fullvolumen konstant bleibt.

Die bisher umfassendste Charakterisierung des Sauerstoffeintrags in Schattelkol-
ben wurde mit der stationdren Sulfitmethode durchgefihrt (Tabelle 4). Dabei
wurden verschiedene KolbengrofRen von 50 - 1000 mL Nominalvolumen Vyom,
relative Fullvolumina V| von 4 - 20 %, Exzentrizitaten e von 1,25 - 10 cm und
Schiittelfrequenzen n bis 500 min™" untersucht. Der héchste k,a wurde in einem
50 mL Schittelkolben mit 2 mL Fiillvolumen bei 450 min™ und einer Exzentrizitét
von 7 cm zu 0,157 s bestimmt (Maier, 2002). Die Naherungsgleichung fur alle
KolbengréRen bildet die real gemessenen k a-Werte mit einer Pradiktionsgenau-
igkeit von +/- 30 % ab. Die Naherungsgleichungen der einzelnen Kolbengroien
sind fur eine Exzentrizitat von 5 cm und ein relatives Fullvolumen von 4 % in
Abbildung 6 dargestellit.
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Abbildung 6: Naherung der Sauerstoffibergangskoeffizienten k a
Uber der Schittelfrequenz von Schiittelkolben mit 50, 100, 250 und
500 mL Nominalvolumen bei einem relativen Fullvolumen von 4 % des
Nominalvolumens und einer Exzentrizitat der Schittelbewegung von 5
cm (Maier, 2002).

Eine optische Messung des pO, wird durch Einkleben eines Sensors in den
Schuttelkolben mdglich, welcher ex-situ durch eine Glasfaser ausgelesen wird.
Unter Berucksichtigung der Ansprechzeit des Sensors von tg g3y = 30 Sekunden
wurden mit der Stickstoffdesorptionsmethode flr 250 mL Schuttelkolben mit und
ohne Strémungsbrecher ein k.a von 0,008 bzw. 0,016 s bestimmt (Gupta und
Rao, 2003).

Der Leistungseintrag in einen Schittelkolben erfolgt durch die Reibung der
Fllssigkeit an der Innenwand des rotierenden Reaktionsgefalles. Daraus ergibt
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sich im Vergleich zum Ruhrkesselreaktor ein weitaus geringeres Verhaltnis der
maximalen Energiedissipation zum mittleren Leistungseintrag. Ein mit einem
Drehmomentsensor ausgestatteter Schuttelinkubator wird zum einen mit Kolben
mit FlUssigkeit betrieben. Zum anderen wird den Kolben Agar zugesetzt um die
Rotation des Kolbeninhalts zu verhindern. Die Differenz des Drehmoments der
beiden Ansatze erlaubt die Berechnung des Leistungseintrags in die Flussigkeit
(Buchs et al., 2000). Die experimentellen Daten wurden durch eine Modellglei-
chung mit einer Abweichung von +/- 30 % abgebildet (Tabelle 4).

Die Prozessfuhrung ist im klassischen Schuttelkolben auf Satzverfahren begrenzt,
da keine automatisierte Zudosierung moglich ist. Aufgrund der notwendigen,
kontinuierlichen Bewegung der Schuttelkolben zur Aufrechterhaltung des Sauer-
stofftransports ist eine automatisierte Probenahme apparativ bisher nicht realisiert
worden. Dies flhrt zu einer in der Regel geringen Datendichte in Bezug auf
wichtige ProzessgroRen wie beispielsweise Substrat- oder Produktkonzentration.
Wahrend einer Schuttelkolbenkultur besteht keine Maoglichkeit der Kontrolle
wichtiger bioverfahrenstechnischer Prozessgroflen wie beispielsweise pH oder
pO..

Die beschriebenen reaktionstechnischen Unterscheide zwischen Schuttelkolben
und Ruhrkesselreaktor flihren dazu, dass Reaktionsverlaufe in den meisten Fallen
nicht direkt vom Reaktionssystem Schuttelkolben in das Reaktionssystem Ruhr-
kesselreaktor Ubertragen werden konnen und damit in der Bioprozessentwicklung
zusatzliche personal- und zeitintensive sequentielle Experimente in Laborbioreak-
toren erforderlich sind.

Der parallele Betrieb von bis zu 16 Schattelkolben in einem Inkubator mit intermit-
tierender Substratdosierung, paralleler pH-Kontrolle und pO,-Messung Uberwindet
einige der Nachteile des klassischen Schuttelkolbens. Die Messung des pH und
des pO; in der Flussigphase erfolgen mit herkdbmmlichen, sterilisierbaren pH- und
pO.,-Elektroden. Die zur Regelung des pH notwendige Zudosierung von Titrati-
onsmitteln wird Uber ein 16-fach Ventilsystem und eine Spritzenpumpe realisiert.
Die Zudosierung erfolgt intermittierend mit einer Spritzenpumpe in bis zu 16
ReaktionsgefaRe oder kontinuierlich mit Hilfe von 16 Schlauchpumpen. Dieses
Dosiersystem kann ebenfalls zur Realisierung von Zulaufverfahren eingesetzt
werden. In einem intermittierenden Zulaufverfahren mit E. coli in einem Komplex-
medium mit Glukose als Kohlenstoffquelle wurde mit pH-Regelung in 12 h
Prozesszeit in 9 parallelen Schuittelkolben eine mittlere Biotrockenmassekonzent-
ration von 5,1 +/- 0,64 g L erreicht (Weuster-Botz et al., 2001a). Eine weitere
Parallelisierung auf Basis dieser Technologie scheint nur mit erheblichem appara-
tivem Aufwand realisierbar.
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3.6.3. Blasensaulen

Zur Verbesserung des Sauerstoffeintrags bei hoheren Reaktionsvolumina wurden
dem Schuttelkolben in der Handhabung aquivalente Miniatur-Blasensaulen mit
einem Arbeitsvolumen von 100 - 200 mL entwickelt (Altenbach-Rehm und
Weuster-Botz, 1995; Altenbach-Rehm et al., 1997; Altenbach-Rehm et al., 1999).
Die Gaszufuhr erfolgt Uber eine Sinterglasfritte am Boden des Gefalles. Die somit
etablierte Volumenbegasung wurde mit der Stickstoffdesorptionsmethode durch
Sauerstoffiibergangskoeffizienten von bis zu 0,16 s™' charakterisiert (Weuster-Botz
et al., 2001b). Der Leistungseintrag in eine Blasensaule entspricht der Summe aus
der Energie zur Blasenbildung und der notwendigen Arbeit zur Expansion der
Blasen beim Aufsteigen in der Flussigkeit. Mit einem theoretischen Modell wurde
der Leistungseintrag in die Miniatur-Blasensaule zu unter 0,1 W L abgeschatzt.
Dieser Wert liegt weit unter den Leistungseintragswerten welche in Schuttelkolben
realisiert werden konnen. In einem Satzverfahren mit pH-Regelung wurde in
einem Medium mit 50 g L™ Glycerin und 15 g L™ Hefeextrakt eine Biotrockenmas-
se von 12,5 g L' Staphylococcus carnosus erreicht (Dilsen et al., 2001).

Die normalerweise geringe Datendichte wichtiger Prozessgro3en wie beispiels-
weise Substrat- oder Produktkonzentration wurde durch Etablierung eines
parallelen Probenahme- und Analysensystems erhoht (Wolfram et al., 2000a;
Wolfram et al., 2000b). Hierzu wird mit Hilfe von Hohlfaserdialysemembranen in
der Flussigphase des Reaktors im Stop-Flow Prinzip diffusiv eine Reaktorprobe in
einen Akzeptormedienstrom enthnommen. Die Integration von Enzym-Biosensoren
in den Akzeptormedienstrom erlaubt die Messung gewunschter Medienkomponen-
ten, wie beispielsweise Glukose oder Laktat, fur welche Enzymsensoren erhaltlich
sind. Sowohl mit Hilfe eines Proportional-Integral-Differential-(PID)-Reglers als
auch eines parameteradaptiven Reglers konnte die Substratkonzentration von
E. coli Kultivierungen auf 1 bzw. 5 g L™ Glukose geregelt werden (Wolfram, 2002).

Durch Einbau eines Ruhrwerks in die Miniatur-Blasensaulen wurde der Leistungs-
eintrag auf bis zu 0,77 W L™ bei einer Drehzahl von 900 min™ gesteigert. Die
Leistungsaufnahme wurde experimentell durch die elektrische Leistungsaufnahme
des Motors bestimmt. Mit einer 1-fach Rushton-Turbine bzw. einem 1-fach
Schragblattriihrer wurde ein k a von 0,28 bzw. 0,34 s™' erzielt (Weuster-Botz et al.,
2002). Die k_a-Bestimmungen wurden erneut mit der Stickstoffdesorptionsmetho-
de durchgefuhrt.

3.6.4. Mikrotiterplatten

Die Mikrotiterplatte bietet durch die hohe Anzahl an Kavitaten einen hohen
Parallelisierungsgrad. Mikrotiterplatten mit 24, 48, 96 oder mehr Vertiefungen
werden zur Kultivierung von Zellen verwendet, weisen jedoch in noch starkerem
Malie dieselben reaktionstechnischen Restriktionen wie Schuttelkolben auf (Duetz
et al., 2000). Das Erreichen von hohen Sauerstoffeintragsraten ist nur maoglich,
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wenn ein hohes Oberflache / Volumenverhaltnis eingestellt wird. Dazu muss ein
geringes Volumen pro Kavitat der Mikrotiterplatte vorgelegt werden. Durch die
Rotationsbewegung der Mikrotiterplatte im Inkubationsschuttler bildet sich ab der
Uberwindung der Oberflachenspannung der Flissigkeit eine Trombe aus. Dies ist
bei (iblichen Schiittelraten von 300 min™" bei einer Exzentrizitit von 25 mm und
200 pL Fadllvolumen in einer Mikrotiterplatte mit 96 Kavitaten nicht der Fall.
Deshalb kann keine Erhéhung der Sauerstoffeintragsrate festgestellt werden. Die
Messungen der Sauerstoffeintragsrate wurden mit der stationaren Sulfitmethode
bei einer Katalysatorkonzentration von 107 M CoSO, durchgefiihrt. Die Reakti-
onsordnung der Sulfitoxidation bezlglich Sauerstoffs wurde zu 1 bestimmt
(Hermann et al., 2003). Schiittelraten ber 300 min” und die Erhdhung der
Exzentrizitat der Schuttelbewegung ermdglichen die Steigerung der Sauerstoffein-
tragsrate. Fur eine herkdmmliche Mikrotiterplatte mit 96 Kavitaten runden
Querschnitts mit 200 yL Fullvolumen ergibt sich unabhangig von der Exzentrizitat
der Schuttelbewegung fur eine bestimmte maximale Schuttelfrequenz eine
maximale Sauerstoffeintragsrate von 30 mmol L' h', was einem k.a von etwa
0,045 s entspricht. Die maximale Schiittelfrequenz ist nach oben begrenzt, da
eine weitere Erhohung der Schuttelrate zum FlUssigkeitsaustritt Uber den Rand
der Kavitaten fuhren wirde. Deepwell-Mikrotiterplatten mit 96 Kavitaten und
rundem Querschnitt erlauben héhere Schilttelfrequenz bis zu 800 min™ bei 200 uL
Fallvolumen, ohne dass Flussigkeit Uber den Rand der Kavitaten austritt. Dabei
wird eine Sauerstoffeintragsrate von 100 mmol L™ h™" (k.a ~ 0,15 s™) erreicht
(Abbildung 7). Ab einer Schiittelrate von 700 min™ rotiert die gesamte Fliissigkeit
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Abbildung 7: Sauerstoffubergangskoeffizienten k,a fir verschiedene
Schiittelfrequenzen von Deepwell-Mikrotiterplatten mit eckigem und run-
dem Querschnitt bei einem Fillvolumen von 200 pL und einer Exzentrizitat
der Schittelbewegung von 2,5 cm (Hermann et al., 2003).

an der Wand der Kavitat, so dass der Boden unbenetzt bleibt. Eine Deepwell-
Mikrotiterplatte mit 96 Kavitdten und eckigem Querschnitt erlaubt bei 25 mm
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Exzentrizitdt und 200 pL Fiillvolumen eine maximale Schiittelrate von 700 min™
wobei ein maximale Sauerstoffeintragsrate von 150 mmol L™ h™' (k,a ~ 0,23 s™)
erreicht wird. Bereits ab 400 min™ ist der Boden der Kavitat nicht mehr mit Fliis-
sigkeit benetzt. Der Sauerstoffeintrag in hydrophilisierte Kavitaten ist bei gleichen
Bedingungen groRer als in hydrophobe Kavitaten von beispielsweise Mikroti-
terplatten aus Polypropylen. Letztere konnen jedoch bis zu einer hoheren
Schuttelfrequenz betrieben werden bevor Flissigkeit austritt, so dass letztendlich
ebenso hohe Sauerstoffeintragsraten erreicht werden.

Werden Biotransformationen unter Sauerstoffverbrauch in Mikrotiterplatten
durchgefuhrt, wie beispielsweise die Ganzzellbiotransformation von Bicy-
clo[3.2.0]hept-2en-6-one zu den entsprechenden regioisomeren Laktonen durch
das Enzym Cyclohexanon Monooxygenase, kann aus dem Sauerstofflimitierten
Bereich der Umsatzkinetik die maximale Sauerstoffeintragsrate abgeschatzt
werden (Doig et al., 2002). Da der eingetragene Sauerstoff ebenfalls zur Oxidation
von Glycerol verwendet werden kann, ist die maximale Sauerstoffeintragsrate
madglicherweise bis zu 6,91-fach hoher als er auf Basis der Laktonbildung ermittelt
wird. Wird kein Glycerin oxidiert, ergibt sich ein minimaler OTR. Eine Deepwell-
Mikrotiterplatte mit rundem Querschnitt bei 200 yL Fullvolumen und 1000 min™",
37 °C und 3 mm Exzentrizitat erreicht nach dieser Abschatzung eine Sauerstoff-
eintragsrate von 21 - 145 mmol L™ h™. Bei gleichen Bedingungen erreicht eine
Deepwell-Mikrotiterplatte mit eckigem Querschnitt eine Sauerstoffeintragsrate von
56 - 390 mmol L' h™. Fiir 300 min™ und einer Exzentrizitit von 3 mm ergeben die
Schatzungen Werte von 12,5 mmol L h™.

Die Inkubation von Pichia pastoris fur 3 Tage bei 28 °C in 2 mL definiertem Salz-
medium und 20 g L™ Glukose als Kohlenstoffquelle fiihrte zur Bildung von iiber 50
ODeoo-Einheiten Biomasse. Als Reaktionssystem diente eine Deepwell-
Mikrotiterplatte mit 24 Kavitaten mit rundem Querschnitt, welche bei 500 min™’
geschuttelt wurde (Boettner et al., 2002).

Der Sauerstoffeintrag in ein geschutteltes Reaktionssystem bestehend aus sechs
zylindrischen Kavitaten mit 7 mL Reaktionsinhalt wurde fiir 600 min™ und 3 mm
Exzentrizitit ohne Angabe der Messmethode zu 0,005 s™' bestimmt. Saccharopo-
lyspora erythraea erreichte in einem komplexen Medium mit 30 g L™ Glukose eine
Biomassekonzentration von 7 g L™ nach 40 h Inkubation bei 28 °C (EImahdi et al.,
2003).

Als Problem der Verwendung von Mikrotiterplatten als geschuttelte Bioreaktoren
erweist sich die Verdunstung, da der relative Verdunstungsvolumenstrom durch
das sehr groRe Oberflachen / Volumenverhaltnis und dem geringen Reaktionsvo-
lumen von unter 1,5 mL sehr viel groRer ist als beispielsweise im Schuttelkolben
oder Ruhrkesselreaktor. Wird eine Mikrotiterplatte mit 96 Kavitaten rundem
Querschnitts mit 200 pL Fillvolumen bei 170 min™ und 3 mm Exzentrizitat bei
30 °C geschiittelt, verdunsten 2,9 pL h™", bei 1020 min™ und 1 mm Exzentrizitat



42 THEORETISCHER HINTERGRUND

4.6 uL h™". Daraus berechnet sich eine Gesamtverdunstung einer Kultivierung tiber
24 h von 35 % bzw. 55 % des Ausgangsvolumens (John et al., 2003).

Dieser Nachteil wurde durch die Entwicklung eines gasdurchlassigen Sandwich-
Cover Uberwunden, der auf eine Standard Deepwell-Mikrotiterplatte mit 96
Kavitaten aufgesetzt werden kann (System Duetz, Kuhner AG). Die Sterilab-
deckung besteht aus einer 8 mm dicken Silikonschicht welche Uber jeder Kavitat
mit einer 1,5 mm durchmessenden Offnung versehen ist um Gasaustausch zu
ermoglichen. Zur Vermeidung von Kontaminationen ist eine zweite Schicht aus
Watte mit einer Hohe von 2 mm eingebracht. Die Verdunstung liegt bei 300 min™
und 750 pyL Reaktionsvolumen bei einer Luftfeuchtigkeit von 40 - 60 % unter 10 pL
pro Tag (Duetz und Witholt, 2001). Die Verdunstungsrate wird folglich um mindes-
tens den Faktor 5 reduziert. Die maximale Sauerstoffeintragsrate wurde aus der
Sauerstofflimitierten Wachstumsphase von Pseudomonas putida bei 300 min™,
einer Exzentrizitdt von 50 mm und 500 pL Reaktionsvolumen zu 38 mmol L h™
abgeschatzt und durch Messungen mit der stationaren Sulfitmethode bei einer
Katalysatorkonzentration von 107 M CoSO; verifiziert. Dabei wurde die Abnahme
der Sauerstoffkonzentration im Kopfgasraum einer gasdicht verschlossenen
Kavitat mit einer Miniatursauerstoffsonde gemessen. Nach 23 h Kultivierung
wurden in einem Glukose Minimalmedium 9 g L™ Biomasse erzeugt (Duetz et al.,
2000). Der filamentdse Pilz Streptomyces lividans erreichte in diesem Reaktions-
system nach 15 Tagen eine Biomasse von 9,5 g L™ in einem Maltose-Mineral-
medium. Streptomyces coelicolor A3(2) erreichte im gleichen Medium 8,1 g L
(Minas et al., 2000).

Die Messung von pH (John, 2001) und pO; (John et al., 2003) in Mikrotiterplatten
ist durch Fluoreszenzintensitats-Sensoren mdglich (Hydroplate, Oxoplate, Pre-
sens). Dazu werden Fluorophore in einer organischen Matrix am Boden der
Kavitaten immobilisiert und mit Hilfe eines handelsublichen Fluorometers ausgele-
sen. Der Betrieb im Fluorometer bringt zwei Probleme mit sich. Einerseits muss
zur Messung der Sauerstoffkonzentration die Schuttelbewegung unterbrochen
werden, wodurch der Sauerstoffeintrag gestoppt wird. Andererseits erlauben
handelsubliche Fluorometer lediglich geringe Schittelraten und Exzentrizitaten.
Der k.a einer orbital geschuttelten Mikrotiterplatte mit rundem Querschnitt wurde
bei 170 min'1, einer Exzentrizitat von 3 mm und einem Fullvolumen von 100 pL zu
0,0028 - 0,011 s™' bestimmt (John et al., 2003). Gemessen wurde mit der dynami-
schen Sulfitmethode ohne Katalysator und Disulfit als Sauerstoffverbraucher. In
einem umgebauten Fluorometer (Fluoroskan, Ascent) konnten Schuttelraten von
bis zu 1020 min™ bei 1 mm Exzentrizitat eingestellt werden. Fir diese Betriebsbe-
dingungen ist die Bestimmung des k a nicht mehr maoglich, da die Aufsattigung der
Flussigphase schneller erfolgt als die Datenerfassung des Photometers. Ausge-
hend von Biomassekonzentration und Daten der Sauerstoffaufnahmerate, welche
in einem Bioreaktor ermittelt wurden, wurde der k,a der Mikrotiterplatte bei
1020 min™ auf 0,036 s abgeschatzt. Um hdhere Sauerstoffeintragsraten zu
erhalten missten héhere Schiittelraten und Mikrotiterplatten mit 2 mL Fullvolumen
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und eckigem Querschnitt verwendet werden, welche bisher nicht in handelsubli-
chen Photometern vermessen werden konnen. Eine technische Ldsung zur
Etablierung einer Zudosiertechnik fur Mikrotiterplatten wurde bisher nicht erarbei-
tet. In Anbetracht der Notwendigkeit des Verschlusses der Mikrotiterplatte zur
Erhaltung monoseptischer Bedingungen und zur Reduzierung der Verdunstung
scheint dies problematisch.

3.6.5. Andere Systeme

Ein miniaturisierter Bioreaktor wurde fur Zellkultivierungen im Weltall entwickelt
(Walther et al., 1994). Der Reaktor mit 3 mL Arbeitsvolumen wird Uber Bega-
sungsmembranen diffusiv mit Sauerstoff versorgt. Aus der angegebenen
Sauerstoffeintragsrate von 0,24 mmol h™ Sauerstoff lasst sich ein k.a von 0,02 s™
abschatzen. Die Durchmischung mit einem Magnetriihrer bei 400 min™ erzielte
Mischzeiten von unter einer Sekunde. Ein Zulaufverfahren wurde durch eine
piezo-elektrische Mikropumpe ermoglicht. Die pH-Messung erfolgte mittels eines
lonen-selektiven Feldeffekttransistors (ISFET-Sensor), die pH Kontrolle durch
elektro-chemische Spaltung von Wasser. Die Kultivierung von Saccharomyces
cerevisiae erreichte nach 24 h eine Zelldichte von 6 ODeggo-Einheiten.

Kostov et al. (2001) verwendeten eine gerlUhrte Polystyrol-Kivette mit 2 mL
Reaktionsvolumen als Bioreaktor um die Anwendbarkeit von photometrischen und
fluorometrischen Messtechniken zur Analytik in Kultivierungen zu demonstrieren.
Der pH wurde durch Anregung von in der Flussigphase gelostem 1-hydroxypyren-
3,6,8-trisulfon-saure tri-Natrium Salz (HPTS) gemessen. Der pO, wurde durch
Messung der Phasenverschiebung eines auf Ruthenium basierenden Sensors
bestimmt, welcher an der Innenwand der Kivette befestigt ist. Die optische Dichte
wird durch Streuung eines Lichtsignals einer Photodiode in-situ bestimmt. Eine
Kultivierung von E. coli mit Luftbegasung bei einer Beliiftungsrate von 2 min™ bei
300 min™', 25 °C erzielte eine Biomassekonzentration von 6 ODggo-Einheiten. Der
k.a wurde mit 0,0058 s ohne Angabe der Messmethode genannt.

Um hohere Sauerstoffubergangskoeffizienten in gerihrten Miniaturbioreaktoren zu
erreichen, wurde ein Bioreaktor mit 16 mm Durchmesser und drei Rushton-
Turbinen mit 7 mm Durchmesser entwickelt (Lamping et al., 2003; Shamlou et al.,
2003). Der Antrieb erfolgt Uber einen Elektromotor, welcher Drehzahlen von bis zu
15000 min™' ermdglicht. Der Reaktor ist ebenfalls mit faseroptischen Sonden zur
Bestimmung des pH mittels im Reaktionsmedium gelostem HPTS, des pO, mittels
eines auf einer optischen Faser immobilisierten Ruthenium-Komplexes und der
optischen Dichte mittels Tribungsmessung ausgestattet. Der Leistungseintrag, die
spezifische Stoffaustauschflache a und der k.a wurden mittels computational fluid
dynamic (CFD) Simulation abgeschatzt. Bei reiner Oberflachenbegasung wurde
ein kia von unter 0,01 s mit der dynamischen Stickstoffdesorptionsmethode
gemessen. Mit aktivierter Volumenbegasung bei 1 min™ ergab sich bei einem
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Leistungseintrag von 1,19 W L ein k.a von 0,036 s'. Dieser k.a wurde fiir
Vergleichskultivierungen ebenfalls durch Begasung mit 1 min™ und einer Drehzahl
von 530 min™ in einem 20 L Bioreaktor eingestellt. Bestimmungen des k.a mit der
Stickstoffdesorptionsmethode im mL-Bioreaktor ergaben einen maximalen k a von
0,11 s” bei einem Leistungseintrag von 4 W L™. Ein Vergleich der k.a-
Abhangigkeit vom Leistungseintrag mit dem 20 L Ruhrkesselreaktor zeigt einen
gleichen Trend jedoch Abweichungen von bis zu 40 %. Fur einen eingestellten k a
von 0,036 s wurde bei einer Kultivierung von E. coli im mL-Bioreaktor und im
Reaktor des Litermalistabs in einem definierten Medium mit 10 g L™ Glukosekon-
zentration innerhalb 4 h bei 37 °C ohne pH-Kontrolle eine Biomassekonzentration
von 1,6 g L™ bei vergleichbarem Verlauf erzielt. Die konstruktive Ausfiihrung des
Bioreaktors mit Elektromotor und Probenahmerohr durfte erhebliche Schwierigkei-
ten bei der Parallelisierung dieses Reaktionssystems mit sich bringen.

Eine alternative Begasungsstrategie entwickelten Maharbiz et al. (2004). Sauer-
stoff wird durch Elektrolyse erzeugt und Uber eine Silikonmembran in das
Reaktionsmedium eingetragen, wobei maximale Sauerstoffeintragsraten von 40
mmol L' h™" erreicht werden (k,a ~ 0,06 s™). Als Reaktorsystem wurden einzelne
Reihen mit acht Kavitaten von konventionellen Mikrotiterplatten mit 300 pL
Nominalvolumen verwendet. Diese werden bei 175 min™ geschiittelt. Jede Kavitat
enthielt eine Stahlkugel mit 1,5 mm Durchmesser um die Aggregation von Gasbla-
sen an der Silikonmembran zu verhindern. Durch Einbindung von Thermistoren
kann jedes einzelne Gefall mit einer Genauigkeit von +/- 2 °C temperiert werden.
Die Messung des pH wird Uber ISFET-Sensoren realisiert. Die optische Dichte
wird durch Licht-emittierende Dioden (LED) und Photodioden in-situ gemessen.
Ein linearer Zusammenhang zwischen Sensorantwort und Konzentration der
Kalibrierlosung war bis zu einer ODgyo von 4 gegeben. Die pH Kontrolle erfolgt
ebenfalls elektrolytisch. Bisher ist ein Ansauern des Mediums durch Erzeugung
von Kohlendioxid realisiert. Erste Kultivierungen mit E. coli erzielten optische
Dichten ODgoo von 2,4. Die Realisierung einer Zudosierstrategie fur die Durchflh-
rung von Zulaufverfahren ist bisher nicht erfolgt.
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4. Ergebnisse

4.1. Gesamtkonzept des miniaturisierten Parallelreaktorsystems

Um Entwicklungszeiten von technisch realisierbaren und wirtschaftlichen biotech-
nologischen Prozessen zu verkirzen, mussen effizientere Paralleltechniken fur die
Primar- und Sekundarauswahl sowie die MalstabsvergroRerung zur Verfigung
gestellt werden. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit soll ein neues Konzept flir ein
automatisiertes, miniaturisiertes Parallelreaktorsystem entwickelt werden, welches
eine drastische Verringerung des Zeit- und Personalaufwands pro durchgeflihrten
Versuch ermdglicht, um in Zukunft die Bioprozessentwicklung im Hochdurchsatz
durchfuhren zu kdnnen.

4.1.1. Bioreaktoren im mL-Mafstab (Miniaturisierung)

Die Abschatzung eines sinnvollen Reaktionsvolumens fur miniaturisierte Bioreak-
toren im Bereich weniger Milliliter erfolgte unter Berlcksichtigung der
Verdunstung, des Volumenverlusts durch Probenahme und einem minimal
vorhandenen Endvolumens nach einer vorgegebenen Kultivierungsdauer im
Satzbetrieb. Soll eine Kultivierung mit einer Prozessdauer von 24 h bei einer
Belliftungsrate von 1 min™ trockener Zuluft, einer Probenahme von 20 pL h™ noch
ein Endvolumen von mehr als 80 % des Ausgangsvolumens besitzen, muss das
Ausgangsvolumen mindestens 3,5 mL betragen. Der fir diese Abschatzung
notwendige Verdunstungsvolumenstrom wurde mit Gleichung 47 (Anhang A)
berechnet. Langere Prozesszeiten, wie sie bei langsam wachsenden Organismen
auftreten, bedingen folglich héhere Ausgangsvolumina. Aufgrund des starken
Einflusses der Verdunstung, bei angenommener vollstandiger Aufsattigung der
trockenen Zuluft mit Wasserdampf, muss unter Umstanden der Ausgleich des
Verdunstungsverlusts bzw. die vorherige Aufsattigung des Prozessgases mit
Wasserdampf in Betracht gezogen werden.

In Zulaufverfahren, welche in der Regel durch hohere Kultivierungszeiten charak-
terisiert sind, wird der Volumenverlust durch Verdunstung sukzessive durch
Zudosierung von Zudosierlosung ausgeglichen. Die variable Einstellung der
Konzentration der Zudosierlosung ermdglicht die Zugabe einer gewiunschten
Menge des Losungsmittels Wasser zum Verdunstungsausgleich. Die Auswahl
einer Zudosierstrategie muss unter Berucksichtigung der minimal notwendigen
Zudosiermenge zu Beginn eines Zulaufverfahrens erfolgen. Die minimal mogliche
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Dosiermenge kann somit wiederum Auswirkungen auf das minimale Reaktionsvo-
lumen haben.

Eine Abschatzung bezuglich des Warmeubergangs aus einem Flussigvolumen
von 5 mL durch eine GefaBwand mit einer Warmeaustauschflache von 10 cm?
unter Berucksichtigung des Leistungseintrags durch ein RiUhrsystem und der
Warmeproduktion der Biomasse ergeben notwendige Temperaturgefalle von unter
1 °C um den Reaktorinhalt auf 37 °C zu temperieren (Gleichungen 48 - 50, An-
hang A). Der Warmeubergang sollte aufgrund des grof3en Oberflache / Volumen-
verhaltnis kein Problem darstellen.

Mit einem Ausgangsvolumen von 5 mL wurden Abschatzungen bezuglich der
Auswahl des Reaktortyps, der Durchmischungsstrategie und der Begasungsart
angestellt. Im mL-Malstab kann das Prinzip Ruhrkesselreaktor angestrebt
werden, da dieser sich im Labor- und Produktionsmalistabs als Standardreaktor
durchgesetzt hat. Soll auf bewegte Teile verzichtet werden, kann im Hinblick auf
hohen Sauerstoffeintrag die Blasensaule eine interessante Alternative darstellen.
Madglicherweise kann aufgrund des hohen Oberflache / Volumenverhaltnisses im
mL-Malstab die Begasung per Diffusionsmembran erfolgen.

Um per Begasung Uber eine Diffusionsmembran einen k a im Bereich des Labor-
mafistabs erreichen zu koénnen, muss das Verhaltnis aus Oberflache der
Begasungsmembran und Reaktionsvolumen sehr grol3 sein. Abschatzungen unter
Berucksichtigung der Permeabilitdt einer typischen Begasungsmembran aus
Silikon und einem typischen Gesamtstoffibergangskoeffizienten ergeben eine
notwendige Membranflache von 126,6 cm? um in einem Reaktionsvolumen von 5
mL einen k.a von 0,1 s zu erzielen (Gleichungen 52 - 56, Anhang A). Dies ist
apparativ nicht zu bewerkstelligen. Des Weiteren musste zusatzlich ein Ruhrorgan
integriert werden um einen Leistungseintrag im Bereich von iiber 1 W L™ erzielen
zu kénnen. Die Begasung per Diffusion kommt somit nicht in Betracht.

Die Ausflhrung des mL-Bioreaktors als Blasensaule erfordert die dichte Einpas-
sung eines statischen Begasers im Reaktor. Um hohen k,a zu erzielen, sollte
dieses maoglichst geringe Porendurchmesser aufweisen. Des Weiteren musste in
allen Parallelreaktoren exakt die gleiche Begasungsrate in einem Volumenbereich
von wenigen Volumen pro Volumen pro Minute eingestellt werden kdnnen. Im
angestrebten Reaktionsvolumenbereich von 5 mL entspricht eine Bellftungsrate
von 0,5 -5 min”' Volumenstrémen von 0,15-151L h™'. Die parallele Einstellung
von Volumenstromen dieser GroRenordnung ist nur durch sehr kostspielige Mess-
und Regeltechnik zu realisieren. Gegen das Blasensaulenprinzip spricht weiterhin
der relativ geringe realisierbare Leistungseintrag welcher proportional zur Beluf-
tungsrate ist. Abschatzungen mit Gleichung 57 - 63 (Anhang A) ergeben, dass ein
Leistungseintrag von 1 W L™ in einem Reaktionsvolumen von 5 mL in einem
Gefal® mit 15,5 mm Durchmesser eine Bellftungsrate von 52,1 min™' erfordert.
Auch das Blasensaulenprinzip wird aufgrund der genannten Nachteile verworfen.
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Die Ubertragung des Begasungsprinzips technischer Riihrkesselreaktoren in den
mL-Bioreaktor erscheint ebenfalls ungunstig, da hohe Kosten fur eine Regelung
des Zugasstroms entstiunden und ein enormer apparativer Aufwand zur Integration
eines Begasungsorgans in die Miniaturbioreaktoren notwendig ware, um exakt
dieselbe Gasleerohrgeschwindigkeit in allen parallelen Reaktoren zu erzeugen.

Aufgrund des im angestrebten GroRenmalistab hohen Oberflache / Volumenver-
haltnis der Reaktionsgefalle besteht allerdings prinzipiell die Mdglichkeit, auf die
Primardispergierung der Gasphase zu verzichten und einen Gaseintrag uber die
Oberflache durch ein Gas-induzierendes Ruhrorgan zu realisieren. Dadurch kann
aulRerdem das Begasungsorgan als zusatzliches Bauteil eingespart werden. Ein
geeignetes Ruhrorgan musste eine starke axiale Stromung von der FlUssigkeits-
oberflache zum Boden des Reaktionsgefalles erzeugen, um das Einsaugen der
umgebenden Gasphase zu ermdglichen. Die effektive Dispergierung eingesaugter
Gasblasen in der Flissigphase sowie die Freisetzung der mit Sauerstoff abgerei-
cherten Gasblasen an der Flussigkeitsoberflache mussen bewerkstelligt werden.

Aufgrund dieser Betrachtungen soll der mL-Bioreaktor als Rihrkesselreaktor mit
einem Gas-induzierenden Ruhrorgan entwickelt werden. Der Antrieb der Ruhror-
gane durch individuelle Motoren ist sehr aufwandig und apparativ nur schwer zu
realisieren. Eleganter sind magnetische Parallelantriebe, wie sie in Reaktionsblo-
cken fur chemische Synthesen eingesetzt werden (Carousel, Radleys; RS5000,
Stemcorp; Variomag, H+P Labortechnik). Kommerziell verfugbare Parallelantriebe
erreichen maximale Drehzahlen von 2000 min™.

Das Einsaugen von Gasblasen von der Flussigkeitsoberflache beginnt in Ruhr-
kesselreaktoren des Labor- und Technikumsmafstab je nach Rihrorgan bei einer
kritischen Rihrerumfangsgeschwindigkeit urip, = 0,6 - 2,2 m s™'. Um die Obergren-
ze dieses Bereichs mit einem Ruhrorgan fur den mL-Maldstab zu erreichen, sind
Drehzahl und Durchmesser des Ruhrorgans gewissen Randbedingungen unter-
worfen (Abbildung 8A). Unter der Voraussetzung, dass das Einsaugen von
Gasblasen im angestrebten Malistab ab denen im Labormalistab festgestellten
Grenzwerten erfolgt, muss bei einer Drehzahl von 2000 min” ein Mindestdurch-
messer von 10,5 mm eingehalten werden, um Blaseneintrag zu ermoglichen.

Fuhrt die jeweilige Drehzahl bei einem gegebenen Ruhrerdurchmesser nicht zur
vollstandig turbulenten Stromung, sind noch hohere Ruhrerumfangsgeschwindig-
keiten notwendig, um Gaseintrag zu realisieren. In Rihrkesselreaktoren wird eine
vollstindig turbulente Strédmung ab einer kritischen Re-Zahl von etwa 10* erreicht.
Um diese mit einem Ruhrorgan im mL-Malistab zu erhalten, muss in einem
Newton’schen Medium mit wasserahnlicher Viskositat der Durchmesser bei einer
Drehzahl von 2000 min” mindestens 14,5 mm betragen (Abbildung 8B). Um
ausreichend hohen Leistungseintrag erzielen zu kdnnen, muss das Ruhrsystem im
mL-Malstab durch eine ausreichende Ne-Zahl gekennzeichnet sein. Ein Rihrsys-
tem mit 14,5 mm Durchmesser muss bei 2000 min” in einem vollstindig
bewehrten Behalter durch eine Ne-Zahl groRer 2 charakterisiert sein, um einen
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Leistungseintrag von 10 W L™ zu erméglichen (Abbildung 8C). Fiir eine maximale
Drehzahl von 2000 min™ ist somit ein Rihrorgan mit einem mdglichst groRen
Durchmesser vorteilhaft, um eine hohe Ruhrerumfangsgeschwindigkeit, Re-Zahl
und hohen Leistungseintrag erzielen zu kdnnen.
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Abbildung 8: Parameterstudie zur Dimensionierung eines Rihrorgans im mL-
MalRstab. (A) Einfluss der Drehzahl und des Durchmessers des Rihrorgans auf
die Ruhrerumfangsgeschwindigkeit ur, [m s'1]. (B) Einfluss der Drehzahl und
des Durchmessers des Rihrorgans auf die Re-Zahl. (C) Einfluss der Drehzahl
und der Ne-Zahl des Riihrorgans auf den Leistungseintrag P vt W L'1].

Der Betrieb eines Ruhrorgans mit Kontakt zum Boden eines mL-Bioreaktors, wie
es in den Reaktionsblocken fir chemische Synthesen der Fall ist, kdnnte sich
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aufgrund der Scherkrafte im FlUssigkeitsfilm zwischen Ruhrorgan und Boden des
Gefalles negativ auf die Viabilitdt der Zellen auswirken. Vorteilhafter ist der
schwebende Betrieb des Ruhrorgans in der Flussigphase. Um dies zu bewerkstel-
ligen, sollen magnetisch-induktive Antriebe eingesetzt werden. Indem die
Elektromagnetpole nicht unterhalb, sondern um das Reaktionsgefall herum
positioniert werden, kann ein Ruhrorgan in beliebiger Hohe im Reaktionsmedium
schweben.

Der mL-Bioreaktor soll so gestaltet werden, dass eine Ausstattung mit fluorometri-
schen Sensoren fur pH und pO, am Boden des Gefalkes maglich ist, welche
faseroptisch, nicht-invasiv ausgelesen werden kénnen.

4.1.2. Reaktionsblock fur mL-Bioreaktoren (Parallelisierung)

Um die Handhabung der parallelen mL-Bioreaktoren erleichtern zu konnen,
werden mehrere Bioreaktoren durch Integration der Reaktionsgefalle in einen
Reaktionsblock als Einheit zur Verfugung gestellt. Dabei wird der Reaktionsblock
so gestaltet, dass eine parallele, opto-elektronische Ausleseeinheit (Sensorblock)
unter die mL-Bioreaktoren platziert werden kann, um die fluorometrischen Senso-
ren auslesen zu konnen. Die Integration der Bioreaktoren in einen Reaktionsblock
erfordert die Entwicklung einer Sterilbarriere in Form eines Deckels zur Gewahr-
leistung des monoseptischen Betriebs des Reaktionsblocks. Ein in diesen Deckel
eingebrachtes Sterilfilter miUsste neben der mechanischen Barriere fur Kontami-
nanten jedoch gute Stofftransporteigenschaften besitzen, um eine
Sauerstofflimitierung in den Bioreaktoren zu vermeiden. Dartber hinaus musste
solch ein Sterilfilter als Septum ausgefuhrt sein, da sonst keine automatisierte
Probenahme realisiert werden kann. Die Gasdurchlassigkeit von Septen, welche
meist auf Silikonbasis hergestellt werden, ist jedoch unzureichend. Um dennoch
das Eindringen von Kontaminanten ausschlie®en zu kdnnen, soll eine Sterilabde-
ckung mit zentraler Gaseinspeisung uUber ein Sterilfilter entwickelt werden, welche
das sterile Gas individuell in den Kopfraum der einzelnen Reaktoren leitet. Von
dort aus kann es vom Ruhrsystem in die Flussigphase eingesaugt werden oder
Uber einen Gasauslass im Deckel in die Umgebung entweichen. Der konvektive
Luftstrom durch den Gasauslass mit ausreichender Lange soll im Betrieb, bei
ausreichender Gasleerrohrgeschwindigkeit, den Eintrag von Fremdkeimen aus der
Umgebungsluft verhindern. Der Gasauslass kann somit gleichzeitig als Zugang zu
den einzelnen mL-Bioreaktoren dienen.

4.1.3. Hardware zur Prozesskontrolle (Automatisierung)

Ein bisheriges Hindernis der Parallelisierung von Miniatur-Bioreaktoren war die
Verwendung von individuellen Messsonden und Dosierleitungen fur jedes Substrat
oder Korrekturmittel in jedem Reaktionsgefall. Dieses ,1 Reaktor — 1 Sensor — 1
Aktor“ Prinzip fuhrt zu beachtlichem apparativen und finanziellen Aufwand und
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wurde bisher nur fir Parallelsysteme mit vier (Biostat Q, Braun Biotech) oder
sechs Reaktionsgefallen etabliert (Sixfors, Infors). Das Einsparen von Aktoren
durch das ,n Reaktoren — n Sensoren — 1 Aktor” Prinzip reduziert den apparativen
Aufwand und ist in Reaktionssystemen mit bis zu 16 Reaktoren verwirklicht
worden (Profors, Infors; Fed-batch Pro, DASGIP).

Ein geeignetes Werkzeug zur Parallelisierung von mehr als 16 Bioreaktoren mit
dem Prinzip ,n Reaktoren — n Sensoren — 1 Aktor* oder weitere apparative
Vereinfachung durch das Prinzip ,n Reaktoren — 1 Sensor — 1 Aktor® ware ein
Pipettierroboter bzw. kdonnte mit dessen Hilfe erzielt werden. Diese haben sich
aufgrund ihrer Vielseitigkeit in der Entwicklung von Substanzbibliotheken, beim
Hoch-Durchsatz-Screening nach pharmakologisch aktiven Substanzen, zur
Genomanalyse, zur Proteomanalyse und fur Toxizitatstests bewahrt. Auflerdem
wird mit Pipettierrobotern die chemische und biochemische Routineanalytik
inklusive Probenvor- und -aufarbeitung automatisiert (Abbildung 9).
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Abbildung 9: Aufbau der Anlage zur Prozesskontrolle und atline Analytik von Kultivierungen im
mL-Bioreaktor. (1) Platz flir Reaktionsblock mit mL-Bioreaktoren auf dem Arbeitstisch des
Pipettierroboters. (2) Pipettierarm des Laborroboters. (3) Mikrotiterplatten-Kiihlistation. (4) Greifarm
des Pipettierroboters flr Mikrotiterplatten. (5) Mikrotiterplatten-Photometer auflerhalb des
Arbeitstischs Arbeitstisch des Pipettierroboters. (6) Mikrotiterplatten-Waschgerat auf dem des
Pipettierroboters.

Hauptaufgaben eines Pipettierroboters zur Kontrolle der parallelen Kultivierung
von Mikroorganismen sind die Entnahme von Reaktorproben zur weitergehenden
atline Analytik sowie die intermittierende Dosierung von Titrationsmitteln, Medien,
Induktionsmitteln und Eduktlésungen in einzelne Bioreaktoren.

Ein Pipettierroboter mit acht parallelen, individuell steuerbaren Dosierstrecken
kann jeweils acht Bioreaktoren parallel versorgen, so dass Parallelreaktorsysteme
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mit einem Vielfachen von acht Bioreaktoren zeiteffektiv intermittierend bedient
werden konnen. Die Geschwindigkeit der Armbewegungen und der Dosierschritte
eines Pipettierroboters limitieren dabei mal3geblich die maximale Anzahl paralleler
Bioreaktoren in Abhangigkeit der notwendigen maximalen Zeitspanne zwischen
zwei Dosiervorgangen in denselben mL-Bioreaktor. Das minimale Dosiervolumen
und die erzielbare Dosiergenauigkeit beeinflussen das Reaktionsvolumen des mL-
Bioreaktors. Soll beispielsweise eine Kultivierung von E. coli mit einer Biotrocken-
masse von 5 ¢ L" in 5 mL Reaktionsvolumen mit einem exponentiellen
Zudosierprofil und festgelegter Wachstumsrate von 0,17 h™ betrieben werden,
ware zu Beginn ein Zudosierstrom von 9,1 mg h™" Glukose notwendig (Korz, 1995;
Abbildung 10). Bei einer Ausgangskonzentration der Zudosierlésung von 500 g L™
und einer intermittierenden Zudosierung mit einer Frequenz von 30 h” miissten
wahrend 3 Stunden weniger als 1 pL pro Dosierschritt zugegeben werden. Dieses
Volumen konnte durch eine geringere Dosierfrequenz oder niedrigere Ausgangs-
konzentration der Zudosierlosung erhoht werden.

20 - 2,0
= 15 / 1,5
(@)] |
Ig. : / j:.
§ 10 | _—— 10 3
7] 8
o >
8 5- ] 05
a

0 1 2 3 4
Prozesszeit [h]

Abbildung 10: Berechneter Dosierstrom (durchgezogene Linie) in
einen mL-Bioreaktor bei einer Dosierfrequenz von 30 h™ mit einer
Zudosierlésung mit 500 g L™ um einer E. coli Kultivierung mit einer
Biomassekonzentration von 5 g L exponentielles Wachstum mit p
=0,17h" zu ermoglichen. Gestrichelte Linie = Vpggier.

Die Parallelisierung von mL-Bioreaktoren stellt weiterhin hohe Anforderungen an
die Analytik, welche dem gewlnschten Miniaturisierungsgrad angepasst sein
muss. Die Bestimmung des pH zur Etablierung einer pH-Regelung ist absolut
notwendig, um hohe Zelldichten zu erreichen. Um auf unterschiedliches Wachs-
tum in den einzelnen mL-Bioreaktoren reagieren zu kénnen, muss die pH-
Messung in jedem mL-Bioreaktor individuell erfolgen. Die Verwendung von
einzelnen pH-Sensoren, wie beispielsweise sterilisierbaren pH-Einstabmessketten
ist aufgrund der geringen Standzeiten dieser Elektroden nicht 6konomisch. Auch
die Verwendung von kostengunstigen pH-ISFET-Sensoren ist aufgrund der



52 ERGEBNISSE

zusatzlich erforderlichen Referenzelektroden und der fehlenden Sterilisierbarkeit
praktisch nicht moglich.

Optimal ist eine nicht-invasive optische Messtechnik, wie sie bereits in Schattel-
kolben (Fluorometrix) und Mikrotiterplatten (Hydroplate und Sensordish, Presens)
eingesetzt wird. Die Systeme fur Schuttelkolben konnen prinzipiell auch in ande-
ren Reaktionsgefallen eingesetzt werden. Sie bendtigen jedoch pro Messstrecke
ein individuelles Detektionssystem. Kommerziell erhaltliche, parallele Detektions-
systeme existieren bisher nicht. Die Mikrotiterplatten stellen einen hohen
Parallelitatsgrad zur Verfigung, mussen jedoch in Mikrotiterplatten-Photometern
ausgelesen werden. Der pH muss folglich in enthommenen Reaktorproben
bestimmt werden (Hydroplate, Presens). Am Boden der Kavitaten dieser Mikroti-
terplatten befindet sich ein pH Sensor, der in einem entsprechend ausgestatteten
Fluorometer ausgelesen werden kann. Problem bei der Etablierung einer pH-
Regelung ist hierbei die weitaus geringere Datendichte im Vergleich zu einer
online Messung. Da ein Probenahmevolumen von mindestens 20 yL zur pH-
Messung vom Hersteller empfohlen wird, stehen unter Berlcksichtigung des
Gesamtreaktionsvolumens voraussichtlich nur wenige Messwerte pro Stunde zur
Verfugung.

Die Bestimmung der Biotrockenmasse in den einzelnen mL-Bioreaktoren kann
durch eine Abschatzung uber Tribungsmessung erfolgen. Die Integration einer
definierten Lichtdurchgangsstrecke in jedem einzelnen Reaktor und Anbringung
von photometrischer Messtechnik schrankt den Messbereich durch die fehlende
Probenvorverdinnung stark ein. Geeigneter scheint die ex-situ Bestimmung der
optischen Dichte der Reaktorproben in einem externen Mikrotiterplatten-
Photometer. Um eine zufrieden stellende Biomasseabschatzung durchfiihren zu
konnen, ist dafur unter Umstanden eine Vorverdinnung der Reaktorprobe durch
den Pipettierroboter notwendig. Dazu musste die Proben-Mikrotiterplatte jedoch
dem Photometer entnommen und nach Zudosierung des Verdlunnungsmittels
wieder zugefuhrt werden. Um den Pipettierroboter zu entlasten, soll ein Photome-
ter mit integrierten Dosierpumpen verwendet werden, welches eine automatische
Injektion von FlUssigkeiten in die Mikrotiterplatte im Messschacht des Photometers
ermoglicht. Dieses Analytikkonzept erfordert die Messung von Absorption und
Fluoreszenz, so dass ein kombiniertes Mikrotiterplatten-Photometer flr beide
Messprinzipien eingesetzt werden muss.

Um Zellwachstum in bereits enthommenen Reaktorproben weitestgehend zu
unterbinden, soll der Pipettierroboter mit einer Kuhlvorrichtung fur Mikrotiterplatten
ausgestattet werden. Um die Menge an notwendigen Mikrotiterplatten zur Probe-
nahme wahrend des Prozessablaufs zu minimieren, soll die Wiederverwendung
der Proben-Mikrotiterplatten ermdglicht werden. Dazu konnte eine bereits beflllte
Mikrotiterplatte nach den Messungen im Mikrotiterplatten-Photometer zu einem
Mikrotiterplatten-Waschgerat transportiert, dort gereinigt und zur erneuten Nut-
zung wieder auf der Kuhlvorrichtung fur Mikrotiterplatten bereitgestellt werden.
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Durch Verwendung von mehreren Proben-Mikrotiterplatten konnte der Analytikzyk-
lus parallel zu notwendigen Zudosierschritten ablaufen. Wahrend die erste
Mikrotiterplatte im Photometer vermessen und anschlielRend im Mikrotiterplatten-
Waschgerat gereinigt wird, beflllt der Pipettierroboter eine weitere Mikrotiterplatte.
Sobald diese mit allen Proben geflllt ist, wird sie zum Photometer

Pipettierroboter

Pipettierarm Greifarm

Reaktions- | Vorlage- | MTP-Kuhl-
block gefalle vorrichtung | Waschgerat | Photometer

Abbildung 11: Hardware zur Prozesskontrolle und atline Analytik. Ein Pipettierroboter
mit integriertem Greifarm flr Mikrotiterplatten kann zur Zudosierung aus Vorlagegefa-
Ren in die Bioreaktoren im Reaktionsblock sowie zur Probenahme aus den Bioreaktoren
im Reaktionsblock in eine Mikrotiterplatte auf der Kihlvorrichtung eingesetzt werden.
Der Greifarm kann den Transport der Mikrotiterplatten zur atline Analytik in ein Mikroti-
terplatten-Photometer und zur Sauberung in ein Mikrotiterplatten-Waschgerat
durchfuhren.

transportiert und danach durch eine gesauberte Mikrotiterplatte ersetzt. Um
Mikrotiterplatten vom Pipettierroboter zum Mikrotiterplatten-Photometer und
Mikrotiterplatten-Waschgerat transportieren zu konnen, kann entweder ein
unabhangiger Transportroboter oder ein im Pipettierroboter integrierter Greifarm
eingesetzt werden (Abbildung 11).

4.1.4. Software zur Prozesskontrolle (Automatisierung)

Die Verwendung einer geringeren Anzahl Aktoren als Reaktoren fuhrt dazu, dass
eine intermittierende Arbeitsweise angewendet werden muss. Die vom Pipettier-
arm des Roboters durchzufihrenden Arbeitsschritte kdnnen in einen

A B C D E F
1 1 9 17 25 33 41
2 2 10 18 26 34 42
3 3 11 19 27 35 43
4 4 12 20 28 36 44
5 5 13 21 29 37 45
6 6 14 22 30 38 46
7 7 15 23 31 39 47
8 8 16 24 32 40 48

Abbildung 12: Nummerierung der Bioreaktorplatze im Reak-
tionsblock bestehend aus 6 Spalten und 8 Zeilen.
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Zudosierschritt und einen Probenahmeschritt unterteilt werden. Der Zudosierschritt
umfasst die Dosierung von Medium und Korrekturmitteln durch die parallel
verfugbaren Dosierstrecken. Der Probenahmeschritt umfasst die Probenahme aus
einem Bioreaktor pro Dosierstrecke. Zur Planung des Ablaufs der verschiedenen
Schritte werden die Bioreaktoren innerhalb eines Arrays aus sechs Spalten und
acht Zeilen nummeriert (Abbildung 12).

Eine sequentielle Vorgehensweise bei der Kontrolle der Bioreaktoren bedeutet,
dass ein Zudosier- und Probenahmeschritt nacheinander fur je einen Reaktor pro
Dosierstrecke (1 - 8, 9 - 16, usw.) durchgefuhrt wird, bevor die nachste Spalte
Reaktoren bearbeitet wird (Abbildung 13). Dies flhrt zwar zu einem relativ grof3en
Zeittakt zwischen zwei Zudosier- oder Probenahmeschritten fur denselben
Reaktor von im Bereich von 10 Minuten, jedoch kann die Verschleppung von
Keimen zwischen einzelnen mL-Bioreaktoren durch eine effiziente Desinfektion
der Pipettiernadeln zwischen den einzelnen Dosierschritten garantiert werden.
Diese Dosierschritte umfassen lediglich eine Flussigkeitsaufnahme in den Vorla-
gegefalen und eine Flussigkeitsabgabe in einer Spalte mL-Bioreaktoren
(Singlepipetting).

Arbeitsschritte 123 456... 123 4 ..

S A
Zudosieren | H H

:

A1 e o =
Probenahme [ H

=
Analytik

Abbildung 13: Planung des zeitlichen Ablaufs der Arbeitsschritte bei sequentieller Vorgehenswei-
se. Durchgehende Balken entsprechen einem Sterilisiervorgang. Die Abfolge der Arbeitsschritte
verlauft von links nach rechts. Die Buchstaben in Spalte 2 geben die Reaktorspalten an. Die
Analytik umfasst Bewegungen von Mikrotiterplatten, das Waschen der Mikrotiterplatten und die
Messung im Mikrotiterplatten-Photometer.

Zu kurzerem Zeittakt zwischen zwei &aquivalenten Dosierschritten pro mL-
Bioreaktor fuhrt eine interkalierte Vorgehensweise (Abbildung 14). Dazu werden
die Zudosierschritte je Flussigkeit fur alle Reaktoren durch Multipipettieren
(Multipipetting) durchgefuhrt, d.h. nach einer Flussigkeitsaufnahme erfolgen
mehrere Flissigkeitsabgaben in verschiedenen Spalten mL-Bioreaktoren. Die
Dosiernadeln mussen nicht in das Reaktionsmedium eintauchen, sondern geben
die Flussigkeitsmenge aus der Luft ab, wodurch Sterilisiervorgange der Pipettier-
nadeln eingespart werden kénnen. Nach dem Abarbeiten aller Zudosierschritte fur
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alle Reaktoren wird ein Probenahmeschritt flr eine Gruppe von Reaktoren (1 - 8)
durchgefuhrt. Daraufhin folgt ein Zudosierschritt aller Fllssigkeiten fur alle Reakto-
ren, bevor aus der nachsten Gruppe Reaktoren (9 - 16) eine Probe gezogen wird.
Diese Vorgehensweise verkurzt das Zeitintervall zwischen zwei Zudosierschritten
auf etwa 3 Minuten auf Kosten des Zeitintervalls zwischen zwei Probenah-
meschritten einer Gruppe von Reaktoren.

Arbeitsschritte 1 2 3 4..
A
B
Zudosieren |
E
F
A |
B || H
C
Probenahme | I
E
F
Analytik
Arbeitsschritte 1 2 34..
A
B
Zudosieren |
E
F
A |
B
Probenahme |-
E
F
Analytik

Abbildung 14: Planung des zeitlichen Ablaufs der Arbeitsschritte bei interkalierter Vorgehenswei-
se. Die Abfolge der Arbeitsschritte verlauft von links nach rechts. Die Buchstaben in Spalte 2
geben die Reaktorspalten an. Die Analytik umfasst Bewegungen von Mikrotiterplatten, das
Waschen der Mikrotiterplatten und die Messung im Mikrotiterplatten-Photometer.

Jeweils nach der Probenahme wird wahrend eines Pipettierschritts Titrationsmittel
zur pH-Kontrolle zugegeben. Da die Software von Pipettierrobotern lediglich
Steuerung des Gerats nach vorgegebenen Programmen ermdglicht, kann a priori
keine Regelung des pH erfolgen. Die daflir notwendige Datenlbergabe der
Messungen des Mikrotiterplatten-Photometers wird mit LabView-Programmen
realisiert, welche aus der Steuersoftware des Pipettierroboters aufgerufen werden.
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4.2. Grundlegende Untersuchungen zur Charakterisierung der
Sorptionsleistung von Riuhrkesselbioreaktoren

4.2.1. Referenzsystem Laborrihrkesselreaktor

Ein Laborrihrkesselreaktor mit 3 L Reaktionsvolumen wurde als Referenzsystem
bezuglich seiner Sauerstoffsorptionsleistung vermessen, um eine auf experimen-
tellen Daten basierende Zielvorgabe flur die Entwicklung des Gas-induzierenden
Ruhrsystems im mL-Malf3stab zu erhalten. Durch Vermessung des Laborrihrkes-
selreaktors mit verschiedenen k a-Bestimmungsmethoden sollen Literaturangaben
bezlglich der Korrektheit der Methoden verifiziert werden.

Fir die Drehzahlen 500, 750, 1000, 1250 und 1500 min™" wurde mit der dynami-
schen Sulfitmethode mit Sauerstoff- und Luftbegasung und der
Stickstoffdesorptionsmethode mit Luftbegasung bei einer Bellftungsrate von
1 min” der kea in 0,5 M Na,SO,4 bestimmt. Die pO, Messung erfolgte mit einer
Optode deren Ansprechzeit vorab zu 2,25 s bestimmt wurde. Zum Vergleich ist
der aus Abgasanalytikdaten abgeschatzte k a einer durchgefihrten Satzkultivie-
rung mit E. coli im Mineralmedium mit Luftbegasung abgebildet (Abbildung 15).

10 4
] m DSM (02)
+ DSM (Air)
1 4 i n n
— A SDM (Air)
2, u
3 | U e Abgasanalytik (Air)
0.1 - . t 4 A *
0,01

250 500 750 1000 1250 1500 1750
Drehzahl [min™']

Abbildung 15: k a bei steigender Drehzahl im Laborriihrkesselreaktor. Gemessen
wurde mit der dynamischen Sulfitmethode (DSM) mit Sauerstoff- und Luftbegasung
(Air) und der Stickstoffdesorptionsmethode (SDM). Zusatzlich aufgetragen ist der
k,a aus Daten der Abgasanalytik einer Satzkultivierung (Abgasanalytik). Die BelUf-
tungsrate betrug 1 min™.

Die dynamische Sulfitmethode mit Sauerstoffbegasung liefert bis zu 1000 min™
stetig ansteigende Werte. Weitere Steigerung der Drehzahl fuhrt zu stagnieren-
dem k.a im Bereich von 1 s™. Die Standardabweichung liegt bei Drehzahlen bis
750 min™ unter 20 %, bei héheren Drehzahlen bei bis zu 50 %. Die beiden
Messmethoden mit Luftbegasung sind durchwegs durch Standardabweichungen
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unter 8 % gekennzeichnet und zeigen bis zu 1000 min™" deutlich niedrigere Werte
als die dynamische Sulfitmethode mit Sauerstoffbegasung. Ab 1000 min™ wird ein
sinkender k a ermittelt. Der maximal ermittelte k a fiir 1000 min™' der dynamischen
Sulfitmethode liegt bei 0,259 s, der Stickstoffdesorptionsmethode bei 0,149 s
Die Differenz zu den Werten der dynamischen Sulfitmethode mit Sauerstoffbega-
sung steigt mit zunehmender Drehzahl. Der k a der Stickstoffdesorptionsmethode
liegt unter dem der dynamischen Sulfitmethode. Der abgeschatzte k,a aus den
Abgasdaten einer Satzkultivierung von E. coli im Mineralmedium mit Luftbegasung
liegt zwischen dem der dynamischen Sulfitmethode und der SDM mit Luftbega-
sung. Bis zur maximal erreichten Drehzahl wahrend der Satzkultivierung von
1080 min™" wurde kein Sinken des k_a festgestellt.

Abbildung 16 zeigt den Vergleich des k. a fur die beiden Beluftungsraten 0,28 und
1 min™". Um von der Beliiftungsrate unabhangige Werte vergleichen zu kénnen, ist

100 -

0,28 wm

— 0 DSM (02)
5 n & DSM (Air)
¢’ 104 A A SDM (Air)
= =
£ hd * 1 wm
¢ % A A % m DSM (02)
‘q 1 g A A N + DSM (Air)
*9 ] ASDM (Air)
X

0,1 T T T T T

250 500 750 1000 1250 1500 1750
Drehzahl [min™]

Abbildung 16: Zur Gasleerrohrgeschwindigkeit ug referenzierter k a uber der
Drehzahl im Laborrihrkesselreaktor. Gemessen wurde mit der dynamischen
Sulfitmethode (DSM) mit Sauerstoff- und Luftbegasung (Air) und der
Stickstoffdesorptionsmethode (DSM).

der Quotient aus ki a und Gasleerohrgeschwindigkeit mit dem Exponenten 0,46
aufgetragen. Der Exponent 0,46 stammt aus Korrelationen der Literatur, welche
mit der korrekten dynamischen Druckmethode ermittelt wurden (Linek et al., 1996;
Moucha et al., 1995). Wiederum ergeben sich fur die dynamische Sulfitmethode
mit Sauerstoffbegasung stetig ansteigenden k. a, wohingegen die Methoden mit
Luftbegasung einen ahnlichen gekrimmten Kurvenverlauf zeigen wie in Abbildung
15. Die Standardabweichungen der Dreifachbestimmung der dynamischen
Sulfitmethode und der Stickstoffdesorptionsmethode mit Luftbegasung liegen
unter 8 % und sind deshalb im Graphen nicht abgebildet. Fir die niedrigere
Beliiftungsrate 0,28 min™' liegt das Maximum des ermittelten k.a mit den Methoden



58 ERGEBNISSE

mit Luftbegasung bei einer Drehzahl von 750 min™'. Die dynamische Sulfitmethode
erzielte einen k.a von 0,077 s, die Stickstoffdesorptionsmethode einen k.a von
0,06 s™'. Fir die hdhere Beliiftungsrate von 1 min™ verschiebt sich dieses Maxi-
mum zu einer Drehzahl von 1000 min™.

4.2.2. Charakterisierung des fluorometrischen pO,-Messsystems

Aufgrund der geringen Dimensionen, der nicht notwendigen Polarisation und des
nicht vorhandenen Verbrauchs von Sauerstoff zur pO,-Messung wurde die faser-
optische Messtechnik ausgewahlt, welche den pO, basierend auf der Messung
der Fluoreszenz-Abklingzeit von pO,-sensitiven Fluorophoren bestimmt (Mic-
roxTX, Presens). Ein trocken gelagerter Nadelsensor des faseroptischen
Messsystems MicroxTX zeigt bei Inbetriebnahme eine auf etwa 10 Minuten
begrenzte Drift zu hdheren Werten, so dass bei allen Messungen eine Einlaufzeit
von 10 Minuten respektiert wurde (Ergebnisse nicht dargestellt). Die Ansprechzei-
ten der verwendeten Optoden lagen durchwegs im Bereich von tg ~ 2,2 - 3,0 s.
Somit ist ein k.a bis zum Reziprokwert der Ansprechzeit t”' ~ 0,33 - 0,45 s mit
ausreichender Genauigkeit bestimmbar.

4.2.3. Charakterisierung der dynamischen Sulfitmethode

Da in Bioreaktoren des mL-Mal3stabs zu wenig Reaktionsvolumen vorhanden ist,
um in einem externen Medienkreislauf den stochiometrischen Verbrauch des
zugegebenen Sulfits per Absorptionsmessung nachzuweisen, wurde der Einfluss
der Katalysatorkonzentration auf den k_a ermittelt.

015
] O SDM
0DSM
— 010 |
‘0, |
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X
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log [Co™] [
Abbildung 17: k,a in Abhéngigkeit der Katalysatorkonzentration

CoS0,. Vergleich der Messwerte mit der Stickstoffdesorptionsmethode
(SDM) und der dynamischen Sulfitmethode (DSM) im mL-Bioreaktor.
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Mit einem Rihrorganprototypen wurden bei 2200 min™ in jeweils 5 mL 0,5 M
Na SO, Bestimmungen mit der Stickstoffdesorptionsmethode und der dynami-
schen Sulfitmethode fur ansteigende Katalysatorkonzentrationen durchgefuhrt. Die
Sauerstoffmessung erfolgte mit einer Optode, deren Ansprechzeit zu 2,95 s
bestimmt wurde. Mit der Stickstoffdesorptionsmethode wird unabhangig von der
Katalysatorkonzentration ein im Rahmen der Messgenauigkeit konstanter k,a von
0,118 s™' +/- 0,008 s bestimmt (Abbildung 17).

Die Messungen mit der dynamischen Sulfitmethode zeigen deutlich, dass mit
Katalysatorkonzentrationen unter 5x10“ M ein niedrigerer k.a bestimmt wird.
Dieses Ergebnis wurde im Laborruhrkesselreaktor bei einer Drehzahl von
900 min™" und 1 min™ Luftbegasung bei einem Reaktionsvolumen von 3 L 0,5 M
Na,SOq verifiziert. Die Gelostsauerstoffkonzentration wurde mit einer sterilisierba-
ren pO,-Sonde ge- messen, deren Ansprechzeit zu 11,6 s experimentell bestimmt
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Abbildung 18: k,a in Abhangigkeit der Katalysatorkonzentration
CoS0O,. Vergleich der Messwerte mit der der Stickstoffdesorptions-

methode (SDM) und der dynamischen Sulfitmethode (DSM) im
Laborrihrkesselreaktor.

wurde. Die Stickstoffdesorptionsmethode liefert wiederum einen nahezu konstan-
ten k.a von 0,098 s +/- 0,004 s unabhangig von der Katalysatorkonzentration
(Abbildung 18). Die dynamische Sulfitmethode zeigt wiederum fallenden k.a fur
geringere Katalysatorkonzentrationen. Der Einfluss der Katalysatorkonzentration
auf den mit der dynamischen Sulfitmethode bestimmten k. a im mL-Mal3stab wurde
reproduziert.

Bereits ab 10® M Katalysator ergeben sich zur Stickstoffdesorptionsmethode
vergleichbare Werte. Ebenfalls ist der k.a fiir 10° M nicht groRer als der fir 10° M
Katalysator. Dies ist sehr wahrscheinlich auf Rickstande im Ruhrkessel zurlckzu-
fuhren, welche ebenfalls katalytische Wirkung auf die Sulfitoxidation haben.
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Die pO,-Signalverlaufe der Aufsattigungskurven (Abbildung 19) der Messungen
bei unterschiedlicher Katalysatorkonzentration im mL-Bioreaktor zeigen deutlich,
dass die Oxidation bei 10° M Katalysatorkonzentration wesentlich schneller
ablauft als bei 10° M. Untersuchungen beziiglich der Reaktionsordnungen der
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Abbildung 19: pO,-Verlauf bei Messungen mit der dynamischen
Sulfitmethode bei unterschiedlicher Katalysatorkonzentration im
mL-Bioreaktor unter gleichen Bedingungen. Die Sulfitzugabe erfolg-
te zum Zeitpunkt t = 0.

Sulfitoxidation zeigen (Hermann et al., 2003), dass sich zwischen diesen beiden
Konzentrationen die Reaktionsordnung bezuglich der Katalysatorkonzentration
von 1 nach 2 andert. Damit wurde gezeigt, dass die geringe Reaktionsordnung der
Sulfitoxidation bezuglich Sauerstoff fur Katalysatorkonzentrationen von unter
5x10* M zu einer wihrend der Aufsattigung fortlaufenden Sulfitoxidation fiihrt. Der
daraus resultierende, langsamere pO.-Anstieg fihrt zur Bestimmung eines
geringeren ki a.

Um den Nachweis einer abgeschlossenen Sulfitoxidation erbringen zu konnen,
kann das Pufferpotential von Sulfit ausgenutzt werden. Sowohl die Zugabe als
auch der stochiometrische Verbrauch von Sulfit in ungepufferter wassriger Losung
lasst sich an einem Sprung des pH erkennen. Bei Zugabe von Sulfit zum Labor-
ruhrkesselreaktor steigt der pH sprungartig an (Abbildung 20). Bei geringer
Katalysatorkonzentration von 10° M CoSO, fallt der pH langsam und wéhrend der
Aufsattigung des Mediums auf den Gleichgewichtswert ab.

Ab geniigend groRer Katalysatorkonzentration von 5x10™ M fallt der pH vor einem
erneuten Anstieg des pO, auf den Gleichgewichtswert zurtick. Das Sulfit ist
folglich stochiometrisch umgesetzt worden. Die dynamische Sulfitmethode kann
ab einer Konzentration von 5x10™* M zur Charakterisierung von Riihrsystemen des
mL-Malstabs eingesetzt werden.
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Abbildung 20: Verlauf des Sauerstoffpartialdrucks pO, und des pH
wahrend der dynamischen Sulfitmethode (DSM) bei (A) 5x10* M
und (B) 10° M Katalysatorkonzentration CoSQ,4 im Laborrihrkes-
selreaktor. Die Sulfitzugabe ist durch den Pfeil angezeigt.

4.2 4. Diskussion

Die dynamische Sulfitmethode mit Sauerstoffbegasung liefert der als korrekt
anerkannten dynamischen Druckmethode aquivalenten k a (Havelka et al., 1998),
welche proportional zum Leistungseintrag bzw. der Ruhrerdrehzahl steigen. Dies
wird von den Versuchen bestatigt. Ab einem k a im Bereich des Reziprokwerts der
Ansprechzeit der Optode ist ein starker Einfluss auf die Messergebnisse zu
erwarten. Die hier eingesetzte Optode Iasst diesen Einfluss folglich ab einem k a
von 0,45 s erwarten. Die Messwerte im Referenzsystem Laborruhrkessel
stagnieren bei einem k.a um 0,8 s™. Die Verwendung von reinem Sauerstoff fiihrt
zudem zu einem pO- von bis zu 475 % Luftsattigung. Die Signalschwankungen in
diesem Grenzbereich der Optode erklaren die sehr hohen Standardabweichungen
von Dreifachbestimmungen. Aufgrund des Einflusses der Ansprechzeit und der
Messung im Grenzbereich der Optode sind folglich Messwerte ab 0,8 s wenig
vertrauenswurdig.

Der small bubble Effekt wird von beiden Methoden mit Luftbegasung durch
geringere Messwerte, ein scheinbares k a-Maximum und fallendem k a bei hohen
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Drehzahlen aufgezeigt. Der small bubble Effekt ist bei der dynamischen Sulfitme-
thode weitaus weniger ausgepragt als bei der Stickstoffdesorptionsmethode. Dies
resultiert aus dem geringeren Stickstoffanteil im Prozessgas. Durch Erhohung der
Beluftungsrate kann dem small bubble Effekt entgegengewirkt werden. Das
scheinbare k a-Maximum verschiebt sich zu hoheren Drehzahlen, da die small
bubbles effizienter aus dem Reaktionsmedium ausgetrieben werden. Um hohen
kia mit Luftbegasung zu erreichen macht die Steigerung der Drehzahl folglich nur
Sinn, wenn die Beluftungsrate simultan erhoht wird.

Der aus den Daten der Abgasanalytik abgeschatzte k, a liegt im Bereich der Werte
der Bestimmungsmethoden mit Luftbegasung. Folglich tritt auch wahrend Kaultivie-
rungen ein small bubble Effekt auf. Ein scheinbares k a-Maximum konnte
aufgrund der nicht ausreichend hohen Drehzahl am Ende des Satzverfahrens
nicht verifiziert werden. Es muss jedoch davon ausgegangen werden, dass auch
diese Begleiterscheinung des small bubble Effekts in Kultivierungen auftritt. Somit
ist es fraglich, ob, wie in der Literatur ublich, wirklich von einem scheinbaren k a-
Maximum gesprochen werden sollte, da dieser k a in Kultivierungen bei gleicher
Zusammensetzung des Prozessgases wirklich vorliegt. Der in der Literatur als
scheinbar bezeichnete k a ist der Wert, welche aufgrund der Definition des k.a
physikalisch nicht korrekt, sondern unter Einfluss von Stickstoff im Prozessgas
ermittelt wurde.

Um die Auslegung eines Prozesses mit Luftbegasung durchfuhren zu konnen,
werden folglich die Ergebnisse von k a-Messungen mit Methoden mit Luftbega-
sung bendtigt. Dieser k.a liegt fir den Rihrkesselreaktor im Bereich 0,15 s™
(Stickstoffdesorptionsmethode) bis 0,26 s (dynamische Sulfitmethode). Dieser
Bereich des k a wird als Zielvorgabe fur die Entwicklung des Gas-induzierenden
Ruhrsystems fur mL-Bioreaktoren herangezogen.

Bisher wurde die dynamische Sulfitmethode lediglich im Labormalstab mit einer
Katalysatorkonzentration von 102 M mit gleichzeitiger experimenteller Uberpri-
fung des stdchiometrischen Umsatzes des Sulfits vor Beginn der Aufsattigung der
Flussigphase durchgefuhrt (Havelka et al., 1998). Die hier ermittelten Daten
zeigen, dass zwischen 10° M und 10° M eine Anderung der Reaktionsordnung
der Sulfitoxidation bezlglich der Katalysatorkonzentration erfolgt. Dies wird in der
Literatur bestatigt (Hermann et al., 2003). Die Katalysatorkonzentration muss
sicherstellen, dass die Sulfitoxidation ausreichend schnell erfolgt, um zu verhin-
dern, dass eine simultan zur Aufsattigung erfolgende Sulfitoxidation zu scheinbar
geringerem k; a fuhrt. Diese Konzentration wurde durch Variation der Katalysator-
konzentration zu 5x10* M bestimmt. Eine Verifizierung des stéchiometrischen
Verbrauchs des Sulfits wurde somit als nicht notwendig erachtet.
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4.3. Entwicklung eines Gas-induzierenden Rihrsystems fir
mL-Bioreaktoren

4.3.1. Prototypenserie ,A’

In bewehrten Ruhrkesselreaktoren des Labor- und Produktionsmalistabs setzt
Gaseintrag von der Oberflache bei Verwendung von Scheiben- und
Schragblattrihrern ab einer Mindestrihrerumfangsgeschwindigkeit vip it €in. Da
eine hohe Re-Zahl die notwendige Ruhrerumfangsgeschwindigkeit zur Initiierung
des Gaseintrags von der Oberflache herabsetzt, ist es vorteilhaft, den Durchmes-
ser der Ruhrsysteme zu maximieren. Ein grolierer Stromungswiderstand eines
Ruhrkorpers fuhrt zu erhdhter Turbulenz und damit groRerem volumenbezogenen
Leistungseintrag, wodurch eine geringere Ruhrerumfangsgeschwindigkeit ausrei-
chen wurde, um Blaseneintrag zu ermoglichen.

Die Prototypen A1 und A2 (Abbildung 21) wurden im unbewehrten Reaktionsgefaly
mit 15,5 mm Innendurchmesser mit Flussigkeitslagerung (Abbildung 22A) betrie-
ben. Die Einbettung von Permanentmagneten erlaubt das Erreichen maximaler
Drehzahlen bis 2600 min™". Hohe Drehzahlen filhren zur Ausbildung tieferer
Tromben, welche bis in den Bereich der Rotationsebene des Ruhrers reichen.
Trotz der hohen Drehzahlen erzielt keines der Rihrsysteme Gaseintrag in die
Flissigphase. Der héchste gemessene ki a liegt unter 0,02 s™ (Ergebnisse nicht
dargestellt). Im unbewehrten System rotiert die Flussigphase wie ein starrer
Korper mit annahernd der gleichen Rotationsgeschwindigkeit wie das Ruhrorgan.
Folglich wird nur geringe Turbulenz erzeugt und der Leistungseintrag in die
FlUssigphase ist gering. Der grolRere Stromungswiderstand des Ruhrsystems A2
fuhrt nicht zu einer signifikanten Steigerung des k_a.

A1 A2

Abbildung 21: Ruhrorgane A1 und A2 der Prototypenserie ,A.’

Der Betrieb ohne Lagerung auf einer Achse fuhrt bei allen Prototypen zu einer
Abnutzung des Ruhrkorpers und der Innenwand des mL-Bioreaktors. Nach 12-
stindigem Betrieb wurden Teflonspane in der Flissigphase beobachtet. Bei
hohen Drehzahlen wurde aufllerdem ein unregelmafiger Lauf der Ruhrorgane
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festgestellt, welcher sich durch kurzes Entkoppeln des Rihrorgans aus dem
Magnetfeld bemerkbar macht. Als Folge des erneuten Einkoppelns in die Rotation
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Abbildung 22: Betrieb der Riihrorganprototypen der Serie ,A’. (A) Un-
gelagerter Betrieb ohne Bewehrung. (B) Ungelagerter Betrieb mit
Bewehrung. (C) Gelagerter Betrieb auf einer starren Achse mit Beweh-
rung. 1: mL-Bioreaktor. 2: Ruhrorgan. 3: Strdmungsbrecher. 4: Achse.

des Magnetfelds werden in unregelmaligen Zeitabstanden Flissigkeitstropfchen
aus der Flussigphase ausgeworfen. Dieser Volumenverlust ist durch seine
stochastische Natur nicht kalkulierbar.

Durch Anbringen von Bohrungen im Zentrum der Ruhrorgane wurde der gelagerte
Betrieb der Ruhrorgane auf einer Achse ermdglicht (Abbildung 22C). Die Abnut-
zung der Ruhrorgane und mL-Bioreaktoren wurde verhindert, der unkontrollierte
Volumenverlust deutlich reduziert.

Im bewehrten System (Abbildung 22B) erzielen die Prototypen A1 - A2 bei
maximaler Drehzahl nur dann Gaseintrag, wenn die Distanz zwischen Stromungs-
brecher und Ruhrorgan  moglichst gering und  gleichzeitig die
Flussigkeitsoberflache auf Hohe der Rotationsebene des Ruhrsystems lokalisiert
ist. Der sehr geringe Blaseneintrag entsteht aufgrund der hohen induzierten
Scherkrafte an der Phasengrenzflache. Die erzeugten Blasen werden in der
Unterdruckzone hinter den Stromungsbrechern in die Flissigphase eingesaugt.
Der GroRteil der gebildeten Gasblasen wird jedoch bereits vor Erreichen des
folgenden Strémungsbrechers wieder an der Oberflache freigesetzt. Nur sehr
wenige Blasen dringen in die Zone unter dem Ruhrsystem ein. Der Betrieb im
bewehrten mL-Bioreaktor wurde durch nicht signifikante Erhdhung des k,a
charakterisiert (Abbildung 28).
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Die Ruhrorgane A3 und A4 wurden so gestaltet, dass am AulRenumfang ange-
brachte Schragen analog zu Schragblattruhrern eine axiale Stromung ins Innere
der FlUssigkeit erzeugen. Der Betrieb erfolgte mit Achslagerung (Abbildung 22C).

..

Abbildung 23: Ruhrorgane A3 und A4 der Prototypenserie ,A.’
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Gaseintrag kann zwar visuell festgestellt werden, jedoch fuhrt dieser ebenfalls
nicht zu visuell charakterisierbarem Gasgehalt. Ein maximaler k.a von 0,10 s’
wurde fur das Ruhrsystem A4 erhalten.

Um das Einsaugen erzeugter Gasblasen in die FlUssigphase zu optimieren,
wurden weitere Prototypen A5 und A6 gefertigt (Abbildung 24).

Abbildung 24: Riihrorgane A5 und A6 der Prototypenserie ,A.’

Diese fordern im Betrieb aufgrund eingebrachter, gegenuber der Vertikalen
geneigter Kanale die Flussigkeit radial nach aufen und erzeugen dabei eine
Ringstromung (Abbildung 25).

Im bewehrten mL-Bioreaktor erreicht der Prototyp A5 einen k.a von 0,15 s™. Der
Blaseneintrag kann visuell nachgewiesen werden. Die induzierte radiale Strémung
fuhrt zu einem starken Sog am Aufenradius ins Innere der Flussigkeit. Am
AuRenradius werden aullerdem durch die starken Scherkrafte an der Phasen-
grenzflache Blasen gebildet und ins Innere der Flussigkeit gesaugt.
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Wird Prototyp A5 um 180 Grad gedreht betrieben entspricht seine Pumpaktivitat
dem Typ 11 eines Gas-induzierenden Ruhrsystems. Ab einer kritischen Ruhrer-
umfangsgeschwindigkeit ware somit auch im unbewehrten Reaktionsgefald mit
Blaseneintrag zu rechnen. Dies konnte visuell jedoch nicht bestatigt werden. Ohne
Bewehrung wird nur ein k,a unter 0,02 s™ erreicht.
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Abbildung 25: Pumpprinzip der Ruhrorganprototypen A5, A6
und A10. Geneigte Kanale fordern die Flissigkeit im Betrieb
radial nach aufen, wodurch eine Ringstrémung induziert wird.

Die Kombination der Stromungsinduktion durch Pumpkanale analog des Prototy-
pen A5 mit einem gréReren Stromungswiderstand des Rihrkorpers resultierte im
Ruhrerprototypen A6. Dieser erzielte einen k.a von 0,24 s

Der Prototyp A7 (Abbildung 26) erzeugt zwei entgegen gesetzt verlaufende
Ringstromungen in der Flussigkeit. Die obere Pumpaktivitat entspricht dem um

”~

Abbildung 26: Ruhrorgan A7 der Prototypenserie \A’.

A7

180 Grad gedrehten Prototypen A5 (Abbildung 27). Angebrachte Schragen am
unteren Grundkorper ermoglichen eine geringere Distanz zwischen Stromungs-
brecher und Rihrorgan. Die Auswurfkanale der unteren Pumpe wurden direkt vor
denen der oberen Kanale platziert, um durch den entstehenden Unterdruck vor
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den oberen Kanalen Gaseintrag zu optimieren. Ohne Bewehrung wird jedoch
wiederum kein Blaseneintrag ermdoglicht. Am Auswurf der Pumpen sind zwar
Gasblasen zu erkennen, diese konnen jedoch aufgrund der unzureichenden

Abbildung 27: Pumpprinzip der Rihrorganprototypen
A7, A8 und A9. Geneigte Kanale fordern die Flissig-
keit im Betrieb radial nach auf’en, wodurch eine
doppelte Ringstrdomung induziert wird.

Druckdifferenz nicht abgelost und in die Flussigkeit eingetragen werden. Die von
der unteren Pumpe erzeugte Stromung ist folglich nicht in der Lage, einen Unter-
druck zu erzeugen, welcher den in der Depressionszone der Stromungsbrecher
ersetzen kann. Im bewehrten Reaktor wird Gaseintrag ermaoglicht und ein maxima-
ler k,a von 0,17 s™' wird erzielt.

Abbildung 28 fasst den erzielten k.a der Prototypen A1 - A7 der Serie ,A’ zusam-
men.
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Abbildung 28: Maximal erzielter k.a der Rihrsysteme der
Prototypenserie ,A’ unter optimalen Bedingungen im bewehr-
ten mL-Bioreaktor mit 15,5 mm Innendurchmesser.
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Gasaustauschlimitierung

Eine wesentliche Voraussetzung eines Ruhrorgans fur den Einsatz in Zulaufver-
fahren ist die Aufrechterhaltung der Gaseintragseigenschaften Gber einen grof3en
Volumenbereich. Tabelle 5 zeigt die Abnahme des k_a bei optimalen Bedingungen
nach Erhéhung des Ausgangsvolumens um 20 %.

Tabelle 5: Maximaler k,a und Minderung des k_a bei
Erhéhung des Reaktionsvolumens um 20 %.

Rihrorgan Maximaler k.a k.a-
[s] Minderung

A1 < 0,01 14 %
A2 < 0,01 -
A3 0,05 48 %
A4 0,10 17 %
A5 0,15 82 %
A6 0,24 95 %
A7 0,17 19 %

Die Ruhrorgane A1, A4 und A7 sind durch eine k a-Minderung von unter 20 %
charakterisiert. Da der k_a eine volumenbezogene Grolie ist, legt dies die Vermu-
tung nahe, dass ein in etwa konstanter Sauerstoffeintrag fur beide Volumina
stattfindet. Fur Ruhrer A2 wurde die Bestimmung aufgrund seines sehr geringen
kia nicht durchgeflihrt. Die Rihrorgane A3 und A5 zeigen deutliche Verluste in der
Sauerstoffsorptionsleistung von 48 % bzw. 82 %. Der Prototyp A6 zeigte bei
Erhohung des Volumens um 20 % einen dramatischen Abfall des k.a auf unter
0,01 s™'. Die Messantwort der k _a-Bestimmung zeigte auRerdem keinen erwarte-
ten exponentiellen Verlauf.

Auf Basis des Prototypen A7 wurden weitere Prototypen A8 und A9 entwickelt
(Abbildung 29). Die Ansaugbohrungen der oberen Pumpe wurden exzentrisch
angeordnet, um einen ,pulsierenden Gaseintrag“ durch das abwechselnde
Einsaugen von Gas und Flussigkeit zu realisieren. Wiederum wurden bei hohen
Reaktionsvolumina, ahnlich dem Prototypen A6, unerwartete Verlaufe der Aufsat-
tigungskurven beobachtet. Durch das Einbringen eines zusatzlichen
Stromungsbrechers oberhalb der Rotationsebene des Ruhrorgans kann die
Trombe zudem noch exzentrisch verschoben werden, um den Uber den Umfang
spulsierenden Gaseintrag“ zu verstarken. Auch dies fuhrte nicht zur gewunschten
Verbesserung des k a der Prototypen.
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A8 A9

Abbildung 29: Rihrorgan A8 und A9 der Prototypenserie ,A.’

Der unerwartete Verlauf der Aufsattigungskurven lasst sich wie folgt beschreiben
(Abbildung 30). Der pO, steigt im gewohnt asymptotischen Verlauf bis auf einen
gewissen pO,, von dem ab sich allerdings ein annahernd linearer Aufsattigungs-
verlauf zeigt. Die Auswertung dieses linearen Verlaufs flhrt zu drastisch
geringerem ka.
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Abbildung 30: Experimentell beobachtete Aufsattigungskurve deren
Verlauf auf Gasaustauschlimitierung hinweist. Die Naherungskurve
wurde ausgehend von den ersten 9 Messwerten erzeugt.

Ein solcher Kurvenverlauf ist in Abbildung 31 fiir einen k.a von 0,2 s™ modelliert
(Kurve B). Scheinbar kann in der ersten Phase der Aufsattigung dem realen k.a
des Ruhrorgans entsprechend Sauerstoff von der dispergierten Gasphase in die
Flussigkeit Ubertragen werden. Ab dem Knick der Aufsattigungskurve scheint der
Sauerstoffeintrag nicht mehr vom realen ka des Ruhrorgans limitiert, sondern
vom Eintrag neuer Gasblasen in die Flussigkeit. Wirde der zu Beginn der Mes-
sung in der dispergierten Gasphase vorhandene Sauerstoff ausreichen um eine
komplette Aufsattigung der Flussigphase zu erzielen, wirde mit der dynamischen
Sulfitmethode ein Kurvenverlauf erzielt werden, als ob keine Gasaustauschlimitie-
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rung vorlage (Abbildung 31, Kurve A). Die Gasaustauschlimitierung wirde folglich
mit der dynamischen Sulfitmethode nicht entdeckt. Im Extremfall des nicht vor-
handenen Gasaustauschs wirde man bei unzureichendem Gasgehalt zur
vollstandigen Aufsattigung den Kurvenverlauf C (Abbildung 31) erhalten.
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Abbildung 31: Modellierter Verlauf des Sauerstoffpartialdrucks
pO, flr (A) nicht limitierenden (libliche Grundannahme), (B) limitie-
renden und (C) nicht vorhandenen Gasaustausch zwischen
dispergierter und umgebender Gasphase im Bioreaktor. Dem Mo-
dell liegt ein k.a von 0,2 s™ zu Grunde. Die Modellkurve fiir nicht
limitierenden Gasaustausch wurde mit konstanter Geldstsau-
erstoffkonzentration von 100 % Luftsattigung berechnet. Die
Modellkurven fur limitierenden und nicht vorhandenen Gasaus-
tausch bericksichtigen die Abnahme der Sauerstoffkonzentration
in der dispergierten Gasphase aufgrund des Stofftransports. Es
wurde mit einem Anfangsgasgehalt von 6 % und einem Anfangs-
sauerstoffanteil von 21 % gerechnet. Der limitierende
Gasaustausch wurde mit 4 % s modelliert.

Die Gasaustauschlimitierung kann dann erkannt werden, wenn zu Beginn der
Aufsattigungsphase kein Sauerstoff in der dispergierten Gasphase vorhanden ist.
Zur Charakterisierung der Gasaustauschlimitierung bietet sich folglich die
Stickstoffdesorptionsmethode an.

Abbildung 32: Rihrorgan A10 der Prototypenserie ,A.’

Um die Gasaustauschlimitierung zu vermeiden muss dispergierten Gasblasen die
Koaleszenz mit der umgebenden Gasphase erleichtert werden. Dazu wurde ein
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neuer Prototyp A10 (Abbildung 32) auf Basis des bisher effektivsten Rihrorgans
A6 konzipiert, welcher in einem mL-Bioreaktor mit einem Durchmesser von 20,0
mm betrieben wurde. Die VergroRerung des Reaktorquerschnitts und die Einbrin-
gung von Uber die gesamte Lange des Reaktionsgefalles ausgeflihrten
Stromungsbrechern sollte dispergierten Gasblasen die Koaleszenz mit der
Umgebungsgasphase erleichtern und dadurch den Gasaustausch verbessern.
Dieses Riihrsystem erreichte einen maximalen k.a von 0,152 s™. Eine Steigerung
des Reaktionsvolumens um 20 % reduzierte den kia um 15 %, eine Steigerung
um 50 % reduzierte den k.a um 36 %. Bei allen eingestellten Versuchsbedingun-
gen wurde keine Gasaustauschlimitierung festgestellt. Die VergroRerung des
Reaktorquerschnitts verhindert somit die Gasaustauschlimitierung.

4.3.2. Prototypenserie ,B’

Als schwerwiegendstes Problem der Prototypenserie ,A’ wurde die Gasaustausch-
limitierung identifiziert. Die in der Flussigphase dispergierten Gasblasen werden
aufgrund des vorherrschenden Stromungsfeld am Koaleszieren mit der umgeben-
den Gasphase gehindert. Die bisher entwickelten Rihrsysteme der Serie A’
gehoren dem Typ 22 der Gas-induzierenden Ruhrorgane an, d.h. sowohl am
Eingang als auch am Ausgang der Ruhrerzone liegt eine Zweiphasenstromung
vor. Um eine bessere Koaleszenz der dispergierten Gasblasen mit der Umge-
bungsgasphase zu ermoglichen wurden weitere Prototypen entwickelt. Diese
Prototypen der Serie ,B’ entsprechen dem Typ 12 der Gas-induzierenden Ruihror-
gane, um durch die Einphasenstromung am Eingang der Ruhrerzone eine
Rezirkulation der dispergierten Gasphase verhindern zu kdonnen. Die Einphasen-
stromung am Eingang der Ruhrerzone wird durch Integration einer Hohlachse
erreicht (Abbildung 33).

~
Abbildung 33: Betrieb der Ruhrorganprototypen der Serie ,B’ auf
Hohlachse mit Stromungsbrechern, welche Uber die gesamte Lange
des Reaktionsgefalles ausgefihrt sind.
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Der Prototyp B1 ist in Abbildung 34 dargestellt. Die Pumpe erzeugt ahnlich dem
Konzept des Prototypen A5 eine Ringstromung in der Flussigphase. Am Eingang
des Ruhrorgans erzeugt diese Stromung einen Unterdruck an den Gasauslassoff-
nungen, welcher den Blaseneintrag ermoglichen soll. Selbst bei Drehzahlen bis zu
2600 min™' ist jedoch kein Blaseneintrag méglich. Der Sog der Pumpkanale
scheint nicht auszureichen. Durch Einbringen einer Duse in die Ansaugoffnung der
Pumpe, welche den Ansaugkanal verengt, wurde schlieBlich Blaseneintrag
ermdglicht. Die daraus resultierende hohere Stromungsgeschwindigkeit scheint
den Unterdruck in der Ansaugodffnung soweit zu erhdhen, dass Blaseneintrag
ermdglicht wird. Der maximale k.a dieses Riihrorgans betragt 0,17 s bei
3000 min™,
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Abbildung 34: Rihrorgane B1, B2 und B3 der Prototypenserie ,B.’

Ein weiterer Prototyp B2 wurde so konzipiert, dass eine zweigeteilte Ringstromung
erzeugt wird (Abbildung 35). Die groRere Gesamtflache der Austrittskanal6ffnun-
gen fuhrt zu einem starkeren Sog am unteren Ende der Hohlachse, wodurch der
Eintritt des Gases ins Innere des Ruhrorgans ermdglicht wird. Das Ruhrorgan
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Abbildung 35: Pumpprinzip der Rihrorganprototypen B2, B3 und B4.
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erreicht eine maximale Drehzahl von 2300 min”'. Der maximale k.a dieses
Prototyps wurde zu 0,446 s™' bei 2300 min™ und 8 mL Reaktionsvolumen bestimmt

(Abbildung 36).
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Abbildung 36: k.a als Funktion der Drehzahl des Ruihror-
gans B2 fiir zwei verschiedene Reaktionsvolumina.

Bei 2200 min™ ist Erhéhung des Rektionsvolumens um 50 % von 7 auf 10,5 mL
durch eine Verringerung des kia um 20 % auf 0,32 s™' charakterisiert (Abbildung
37). Bei 2000 min™ fiihrt die gleiche Steigerung im Reaktionsvolumen zu einer
Verringerung des k.a um 50 % auf 0,086 s™.
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Abbildung 37: k a als Funktion steigender Reaktionsvolumina
des Ruhrorgans B2 bei zwei verschiedenen Drehzahlen.

Der Prototyp B3 wurde als erstes Rihrorgan in einer Kleinserie von 8 Stlck
hergestellt. Die Standardabweichungen einer Dreifachbestimmung eines Ruhror-
gans dieser Serie steigt mit der Drehzahl an und betrug bis zu 18 % (Abbildung
38). Aus der manuell gefertigten Serie wurden zwei Ruhrorgane ausgewanhlt,
welche augenscheinlich die geringsten Fertigungstoleranzen aufwiesen. Die
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Standardabweichungen von Einzelbestimmungen des k a dieser beiden Ruihror-
gane lagen fur alle Drehzahlen unter 7 %.
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Abbildung 38: k.a des Ruhrorganprototypen B3 als Funktion steigender Drehzahl. Ver-
gleich der Mittelwerte und Standardabweichungen einer Dreifachbestimmung eines
Ruhrorgans (m) mit Einfachbestimmung von zwei verschiedenen, zufallig ausgewahlten
baugleichen Riihrorganen (o).

Der relative Fehler zwischen den verschiedenen Ruhrorganen liegt fur alle
Drehzahlen unter 5 %. Die Messmethode bedingt einen groReren Fehler im k a als
bei Messungen mit verschiedenen Rihrorganen aus manueller Fertigung erreicht
werden.

Ruhrorgane derselben manuell gefertigten Serie, welche augenscheinlich starke
Toleranzen aufwiesen wurden durch Abweichungen der Mittelwerte verschiedener
Ruhrorgane bis 16 % und eine Standardabweichung einer Dreifachbestimmung
eines Riihrsystems bis 20 % bei Drehzahlen {iber 2000 min™ charakterisiert. Die
durch die manuelle Fertigung bedingten Toleranzen zeigen eine geringere
Auswirkung auf den k.a als die Messmethode. Fur die niedrigste Drehzahl 1800
min™' jedoch lagen die Mittelwerte verschiedener Riihrorgane bis zu 50 % ausein-
ander. Grollere Fertigungstoleranzen wirken sich bei geringeren Drehzahlen sehr
stark auf den k,a aus, da die Toleranzen einen Einfluss auf die Mindestdrehzahl
zur Ermoglichung des Blaseneintrags haben.

Der Ruhrerprototyp B4 (Abbildung 39) wurde mit der gleichen Geometrie bezlg-
lich der Pumpwirkung wie der Ruhrerprototyp B2 ausgestattet. Zu Erhdhung der
maximal erreichbaren Drehzahl wurde die auf’ere Form so verandert, dass die
Integration eines grofleren Magnetvolumens maoglich war. Zusatzlich wurden diese
Magnete in groRerem radialen Abstand von der Drehachse und damit naher an
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B4

Abbildung 39: Ruhrorgan B4 der Prototypenserie ,B.’

den Polschuhen des umgebenden magnetisch-induktiven Ruhrsystems positio-
niert, so dass ein groRerer magnetischer Fluss erzielt wird. Diese Anderungen
filhren zu einer erhdhten maximalen Drehzahl von bis zu 3400 min™. Der k.a
erreicht ebenfalls Werte tiber 0,4 s™ (Abbildung 40).
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Abbildung 40: k a des Rihrorgans B4 als Funktion steigen-
der Drehzahl fiir zwei verschiedene Reaktionsvolumina.

4.3.3. Diskussion

Im unbewehrten System ohne ausreichenden Gaseintrag in die Flissigphase wird
aufgrund der reinen Oberflachenbegasung ein maximaler k a nur im Bereich von
0,02 s erreicht. Dies entspricht dem k a eines 500 mL Schittelkolbens mit 50 mL
Flissigvolumen bei 200 min™ (Maier, 2002). Durch Bewehrung konnte zwar das
Einreilen von Gasblasen ermoglicht werden, jedoch scheinen die Blasen sofort
wieder mit der Flussigkeitsoberflache zu koaleszieren, da kein Gasgehalt beo-
bachtet werden konnte. Dies wird auch in grélReren RUhrkesselreaktoren
beobachtet (Zlokarnik, 1999). Die Minimierung der Entfernung zwischen Ruhror-
gan und Strdmungsbrecher fuhrt zu Scherkraften, welche Blasenbildung



76 ERGEBNISSE

ermdglichen. Gaseintrag erfordert jedoch zusatzlich eine Strdomung ins Innere der
Flissigphase. Das dazu notwendige Stromungsfeld muss vom Ruhrer induziert
werden. Dies gelang durch Integration von Pumpkanalen ins Innere der Ruhrorga-
ne.

Die Prototypen der Serie ,A’, welche Gaseintrag ermoglichen, waren nicht in der
Lage, diesen Gaseintrag uber einen groRen Bereich des Reaktionsvolumens
aufrecht zu erhalten. Die festgestellte Gasaustauschlimitierung scheint eine Folge
des Einschlusses der dispergierten Gasphase unterhalb der Rotationsebene des
Ruhrsystems aufgrund des grollen RUhrerdurchmessers im Vergleich zum
Durchmesser des mL-Bioreaktors zu sein.

Die Ruhrer der Prototypenserie ,B’ verhindern aufgrund des geringeren Verhalt-
nisses von Ruhrerdurchmesser zum Durchmesser des mL-Bioreaktors den
Einschluss der Gasphase im Reaktor. Sowohl ein effizienter Eintrag von Gasbla-
sen als auch die Koaleszenz der dispergierten Gasphase mit der
Flussigkeitsoberflache wurde erreicht. Mit den entwickelten Ruhrorganprototypen
B2, B3 und B4 wird ein maximaler k,a von Uber 0,4 s bei unterschiedlichen
Drehzahlen erreicht. Méglicherweise kann durch Anderungen der duReren Form
unter Beibehaltung der Aktivitat der Pumpwirkung fir eine bestimmte Drehzahl ein
gewunschter k a erzielt werden.

Im Folgenden werden diese Werte des k,a mit Literaturdaten von Gas-
induzierenden Ruhrsystemen des Labormalstabs verglichen. In einem Ruhrkes-
selreaktor des Pilotmaldstabs mit einem Innendurchmesser dt = 0,6 m und einem
Gas-induzierenden Ruhrsystem wurde in 200 L einer 0,09 M K;SO4 LOsung der
kia mit der dynamischen Sulfitmethode und der stationaren Sulfitmethode be-
stimmt. Die dynamische Sulfitmethode lieferte einen maximalen k,a von etwa
0,4 s, die stationdre Sulfitmethode von 0,7 s™ bei einer maximalen Drehzahl von
1200 min™' (Poncin et al., 2002). Die Durchfiihrung der dynamischen Sulfitmetho-
de erfolgte allerdings bei einer Katalysatorkonzentration CoSO4 von nur 10° M, so
dass die erzielten Werte unter Berucksichtigung der in dieser Arbeit ermittelten
Ergebnisse bei der Charakterisierung der dynamischen Sulfitmethode mit Luftbe-
gasung deutlich zu niedrig liegen miissten. Dies erscheint bei Werten von 0,4 s™
jedoch aufRerst unwahrscheinlich. Da weder die Art der pO, Messtechnik noch die
Modellgleichung zur Auswertung der Aufsattigungskurven publiziert wurden,
kdnnen die Daten nicht ausreichend beurteilt werden. Die stationare Sulfitmethode
wurde bei einer Katalysatorkonzentration von 5x10° M durchgefiihrt, welche im
Bereich der als korrekt angesehenen Konzentrationen liegt (Maier et al., 2001a).
Die in der Regel empfohlene Uberprifung der Reaktionskinetik um sicher zu
stellen, dass im nicht-beschleunigten Bereich gemessen wird, wurde nicht durch-
gefuhrt (Linek und Vacek, 1981). Da von anderen Autoren maximale
Katalysatorkonzentrationen von 107 M ermittelt wurden (Hermann et al., 2001),
kénnen die Werte bis 0,7 s™ somit auch nicht zweifelsfrei als Vergleich herange-
zogen werden. Ein weiterer Bioreaktor mit einem Gas-induzierenden Riuhrsystem
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wurde bei einem Reaktionsvolumen von 30 L beziglich seiner Sauerstoffsorpti-
onsleistung charakterisiert (Chen et al., 2003). Mit einer Variante der Technik ,B’
der dynamischen Methode mit Sauerstoffbegasung, bei der zuerst Stickstoff zur
Desorption verwendet und dann durch Evakuierung des Kopfgasraums entfernt
wird, wurde ein maximaler k.a von 0,05 s™' in Leitungswasser ermittelt. Wiederum
fallt ein Vergleich aufgrund der unterschiedlichen Messbedingungen sowie der
Variation einer etablierten k a-Messmethode schwer. Zwei Laborbioreaktoren mit
einem Reaktionsvolumen von 6,5 L bzw. 22,3 L destillietem Wasser wurden
bezuglich ihrer Oberflachenbegasungseigenschaften mit der Sulfit-Zudosier-
Methode vermessen (Wu, 1995). Dabei wurde der 6-Blatt Schaufelrihrer an der
FllUssigkeitsoberflache betrieben. Der kleinere Bioreaktor erzielte einen maximalen
k,a von 0,24 s™ bei einem Leistungseintrag von 8 W L™, der grolRere Bioreaktor
von 0,32 s bei 9 W L. Diese Werte erscheinen fiir koaleszierende Bedingungen
sehr hoch. Da die Sulfit-Zudosier-Methode bei einer Katalysatorkonzentration von
10° M CoS04 durchgefiihrt wurde, ist mit hoher Wahrscheinlichkeit mit einer
Reaktionsbeschleunigung zu rechnen, so dass auch diese Ergebnisse nicht als
Referenz herangezogen werden konnen.

Der erzielte k.a der Gas-induzierenden Ruhrsysteme kann somit nur mit volumen-
begasten Systemen der Literatur und den im Rahmen dieser Arbeit
durchgefuhrten Referenzmessungen unter Berucksichtigung der Messmethode
verglichen werden. Der mit der Stickstoffdesorptionsmethode in volumenbegasten
Laborriihrkesselreaktor erzielte k.a erreicht maximal 0,14 s™ (Dang et al., 1977).
Weitere Autoren geben den Ublichen Arbeitsbereich von Laborruhrkesseln mit 0,1
- 0,3 s (Middleton, 1985) bzw. mit bis 0,2 s an (Weuster-Botz, 1999). Diese
Werte werden von den fir den mL-Mal3stab entwickelten Rihrsystemen Ubertrof-
fen. Auch der im Rahmen dieser Arbeit mit der Stickstoffdesorptionsmethode
ermittelte Referenzwert von 0,15 s™ im Laborriihrkesselreaktor liegt unter dem
maximalen ki a von Uber 0,4 s der entwickelten Gas-induzierenden Ruhrsysteme
im mL-Malstab.

Im mL-Bioreaktor wurde zudem mit der Stickstoffdesorptionsmethode kein small
bubble Effekt festgestellt. Zum einen kann dies auf den Drehzahlbereich zurlickzu-
fuhren sein, der moglicherweise keinen ausreichenden Leistungseintrag
ermoglicht um den small bubble Effekt zu erhalten. Dies muss keinesfalls bedeu-
ten, dass der Leistungseintrag nicht in gleicher Hohe wie im Labormalistab auftritt,
da Linek et al. (1987) fur sinkendes Reaktionsvolumen einen hoheren Leistungs-
eintrag bestimmte, ab dem der small bubble Effekt auftritt. Zum anderen kann der
sich fur die jeweilige Drehzahl einstellende Gasdurchsatz hoch genug ausfallen
um small bubbles aus der Flissigphase auszutreiben.

Auch andere zur Bioprozessentwicklung entwickelte Parallelsysteme wie bei-
spielsweise Blasensaulen (Altenbach-Rehm et al., 1999), Miniaturrihrkessel-
reaktoren (Lamping et al., 2003) und Mikrotiterplatten (Hermann et al., 2003)
erzielen geringeren k a. Da das im Rahmen dieser Arbeit entwickelte Reaktions-
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system mL-Bioreaktor zudem mit geringem apparativen und finanziellen Aufwand
mit Sauerstoff begast werden kann, liegt die maximal erreichbare Sauerstoffein-
tragsrate mit Sicherheit in einem Bereich, der zur Hochdurchsatz-
Bioprozessentwicklung ausreichend ist.

4.4. Gestaltung des Reaktionsblocks

Unter Berucksichtigung der Dimensionen eines mL-Bioreaktors und des daraus
resultierenden Gesamtgewichts des Reaktionsblocks wurde die Anzahl paralleler
mL-Bioreaktoren auf 48 ausgelegt. Abbildung 41 zeigt den entwickelten Reakti-
onsblock auf dem Arbeitstisch des Pipettierroboters. Der gesamte Block ist 24 cm
breit, 31 cm tief und 14 cm hoch. Sein Leergewicht betragt 8,2 kg.

Abbildung 41: Photo des entwickelten
Reaktionsblocks flr 48 mL-Bioreaktoren
auf dem Arbeitstisch des Pipettierrobo-
ters.

Im Querschnitt Gber einen Bioreaktorplatz (Abbildung 42) und im perspektivischen
Querschnitt Uber acht Bioreaktorplatze des Reaktionsblocks (Abbildung 43) sind
die Einzelkomponenten abgebildet. Auf einem Standful3, dessen Hohe genlgend
Freiraum zur Positionierung eines Sensorblocks garantiert, ist die Antriebseinheit
befestigt. Sie enthadlt die Komponenten des parallelen magnetisch-induktiven
Ruhrantriebs zur Realisierung des schwebenden Betriebs der Rihrorgane sowie
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einen Warmetauscher zur Temperierung der Reaktionsmedien in den mL-
Bioreaktoren. Die mL-Bioreaktoren sind uber Warmekontakthilsen mit der

Warmekontakthiilse
Ruckflusskihler

Warmetauscher
Kdhlung
Achse
Abstandhalter mL-Reaktor

Warmekontakthilse

Magnetisch-induktiver )
Antrieb Ruhrorgan
Warmetauscher
Temperierung
Standfuf® Freiraum fir

' Optosensorik

Abbildung 42: Querschnitt Giber einen Bioreaktorplatz des Reaktionsblocks fiir 48
mL-Bioreaktoren mit mL-Bioreaktor, Achse und Rihrorgan B4 (Zur Verfiigung ge-
stellt von H+P Labortechnik).

Antriebseinheit verbunden. Die Differenz zwischen Block- und Reaktionstempera-
tur betragt unter Berucksichtigung eines abgeschatzten maximalen mechanischen
Leistungseintrags des Ruhrsystems und unter Vernachlassigung der Reaktions-
warme einer Kultivierung unter 1 °C (Gleichungen 48 - 50, Anhang A). Eine reine
Temperaturkontrolle basierend auf der Temperatur des Reaktionsblocks ist zur
Temperierung der Reaktionsmedien ausreichend. Auf der Antriebseinheit ist ein
Abstandshalter befestigt, der den Ruckflusskuhler so positioniert, dass nach
Einbringen der mL-Bioreaktoren die auf den Hohlachsen gelagerten Rihrorgane
im optimalen Abstand Uber dem Reaktorboden betrieben werden. Die Achse ist
am unteren Ende mit einer Aufweitung versehen, welche das Abgleiten des
Ruhrorgans verhindert. Der Ruckflusskihler enthalt ebenfalls einen Warmetau-
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scher. Der Warmeaustausch zwischen dem Kopfraum der mL-Bioreaktoren und
dem Ruckflusskuhler wird erneut durch Warmekontakthilsen optimiert. Der
Betrieb des Ruckflusskuhlers bei 4 °C fuhrt zu einer gravimetrisch bestimmten
Verdunstungsrate von 87 +/- 8 uL h™' in geriihrten mL-Bioreaktoren mit 10 mL
destilliertem Wasser. Die mL-Bioreaktoren wurden bei 2500 min™" mit dem Ruhr-
system B4 durchmischt.

Abbildung 43: Perspektivischer Querschnitt Gber acht Bioreaktorplatze des Reaktionsblocks
fur 48 mL-Bioreaktoren. Auf der duRerst linken Position ist ein mL-Bioreaktor mit Achse und
Ruihrorgan B4 abgebildet (Zur Verfligung gestellt von H+P Labortechnik).

4.5. Sterilgasabdeckung

4.5.1. Gestaltung der Sterilgasabdeckung

Die Sterilgasabdeckung (Abbildung 44 und Abbildung 45) besitzt ein Leergewicht
von 1,9 kg und wird mit dem Reaktionsblock Uber einen Klemmhebelmechanismus
verbunden. Dabei wird die Dichtflache gegen die Innenkante der Offnung der mL-
Bioreaktoren gepresst. Der aus der Sterilgasabdeckung nach unten in die mL-
Bioreaktoren hineinragende Teil ist als Gasverdranger ausgestaltet, so dass das
feuchte Abgas an der GefalRwand entlang gefuhrt wird, bevor es den Kopfgasraum
uber den Gasauslass verlasst. Dadurch wird die Kondensation an der gekuhlten
Reaktorwand verstarkt.
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Der Gasverdranger enthalt ebenfalls den Begasungskanal, durch den das dem
Deckel zentral zugefuhrte, sterile Prozessgas in den mL-Bioreaktor eindringt.

Abbildung 44: Perspektivischer Querschnitt iber acht Bioreaktorplatze der offenen
Sterilgasabdeckung flir 48 mL-Bioreaktoren (Zur Verfiigung gestellt von H+P Labor-
technik).

AuBerdem ist eine Zentrierbohrung zur Aufnahme der Achse angebracht. Das
entfeuchtete Abgas entweicht schliellich aus dem Kopfgasraum Uber den Ga-
sauslass, welcher gleichzeitig als Zugang fur die Pipettiernadeln dient. Bei
Begasung stellt sich eine konstante Konvektion aus dem Kopfgasraum in die
Umgebungsluft ein.

Gasauslass
Pipettierzugang
|

—4 I}
Dichtflache
l Gasverdranger
I l Zentrierbohrung
|

Begasungskanal

Abbildung 45: Querschnitt Uber einen Bioreaktorplatz der Sterilgas-
abdeckung fur 48 mL-Bioreaktoren (Zur Verfigung gestellt von H+P
Labortechnik).

4.5.2. Funktionsprufung (Steriltests)

Da es sich bei den mL-Bioreaktoren mit Sterilgasabdeckung nicht um ein ge-
schlossenes System handelt, wurde die Aufrechterhaltung steriler Prozess-
bedingungen gesondert untersucht. Einerseits kdnnen Kontaminanten aus der
Umgebungsluft durch die Pipettieréffnungen ins Innere der mL-Bioreaktoren
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gelangen. Zweitens kdnnen sich nach der Desinfektion Keime an die Pipettierna-
deln heften, wenn sich diese auf dem Weg von der Waschstation zu den
jeweiligen mL-Bioreaktoren befinden. Bei einem folgenden Pipettiervorgang
wurden diese Keime moglicherweise ins Innere der mL-Bioreaktoren einge-
schleppt.

Um die Kontamination durch Keime aus der Umgebungsluft ausschlieRen zu
konnen, wurden acht Reaktoren mit sterilem LB-Medium bei 30 °C und einem
Gasvolumenstrom am Eingang des Sterilgasdeckels von 0,8 L min™ steriler Luft in
herkdbmmlicher Laboratmosphare betrieben. Reaktor 8 wurde zu Beginn als
positive Kontrolle mit E. coli angeimpft. Die Reaktoren 1 - 7 sind nach 96 h
Versuchdauer nicht bewachsen. Die Sterilitat dieser Reaktoren wurde durch
Ausplattieren von Proben auf Agarplatten und 48 h Inkubation bei 30 °C nachge-
wiesen. Zur Verifizierung der Medienqualitat wurden auch die Reaktoren 1 — 7
nach 72 h mit E. coli inokkuliert. Nach weiteren 16 h Inkubation waren die Reakto-
ren ebenfalls trUibe bewachsen. Ein Eindringen von Keimen aus der
Umgebungsluft kann somit ausgeschlossen werden.

Das Einschleppen von Keimen aus der Umgebung durch die Pipettiernadeln
wurde in einem Steriltest mit Probenahme gepruft. Nach 12 Probenahmen mit
einem Zeitintervall von 2 h wurde nach weiterer Inkubation von 30 h kein Wachs-
tum in den Versuchsansatzen festgestellt. Die Pipettiernadeln haben folglich keine
Kontaminanten eingeschleppt.

Das Multipipettieren, d.h. die Flissigkeitsaufnahme zur Zudosierung zu mehreren
Reihen mL-Bioreaktoren nacheinander ohne zwischenzeitliches Sterilisieren der
Pipettiernadeln, fuhrte grundsatzlich zur Kreuzkontamination, wenn die Pipettier-
nadeln zuerst im Kopfraum eines inokkulierten und danach im Kopfraum von
sterilen Reaktoren Zudosierldosung abgaben. Dieser Pipettiermodus kann somit
nicht angewendet werden.

4.6. Pipettierroboter

4.6.1. Gesamtanlage

Zur automatisierten Durchfuhrung von Kultivierungen im mL-Mafistab wurde der
Reaktionsblock (1) auf der Arbeitsflache des Pipettierroboters integriert (Abbildung
46). Der Pipettierarm (2) des Pipettierroboters fuhrt die Zudosierung und die
Probenahme aus den mL-Bioreaktoren durch. Enthommene Proben werden auf
einer Mikrotiterplatten-Kuhlstation in Proben-Mikrotiterplatten (3) pipettiert. Die
Proben-Mikrotiterplatten werden vom Greifarm (4) des Pipettierroboters zum
Mikrotiterplatten-Photometer (5) transportiert, in dem atline der pH und die
optische Dichtebestimmt werden. Nach Reinigung in einem Mikrotiterplatten-
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Waschgerat (6) wird die Proben-Mikrotiterplatte zur Aufnahme neuer Proben
wieder auf der Mikrotiterplatten-Kuhlstation bereitgestellt.

' ’fff;“-';‘r"r h

fa's DR ES

1 '2 3 2 6 S

Abbildung 46: Aufbau der Gesamtanlage zur Automatisierung von Parallelkultivierungen
im mL-MaRstab. (1) Reaktionsblock. (2) Pipettierarm. (3) Mikrotiterplatten-Kihlstation. (4)
Greifarm fir Mikrotiterplatten. (5) Mikrotiterplatten-Photometer. (6) Mikrotiterplatten-
Waschgerat.

4.6.2. Pipettiergenauigkeit des Pipettierroboters

Als Folge der parallelen Dosierstrategie im mL-Mal3stab kénnen die Vorlagegefa-
Re nicht wie bei Kultivierungen im Laborrihrkesselreaktor einzeln auf Waagen
platziert werden, um die dosierten Mengen an Titrationsmittel und Zudosierlésung
online zu messen. Deshalb ist eine Evaluierung der Pipettiergenauigkeit des
Pipettiersystems flr die zum Einsatz kommenden Losungen notwendig.

Fur die Losungen destilliertes Wasser, 4 M NaOH, Glukose mit Konzentrationen
von 250 g L™ und 475 g L™ und Glycerin mit 400 g L™ liegt die Abweichung fiir
Pipettiervolumina ab 1 pL unter 4,7 % vom Sollwert (Abbildung 47). Die Glycerin-
I6sung mit einer Konzentration von 600 g L™ I4sst sich bei einem Pipettiervolumen
von 1 pyL mit einer Genauigkeit von 7 % pipettieren. Beschrankt man das minimale
Pipettiervolumen auf 2 L, liegt die Pipettiergenauigkeit aller untersuchten Lésun-
gen auller destilliertem Wasser unter 3,1 %. Die Standardabweichungen der
Genauigkeit sinken in der Regel mit steigendem Pipettiervolumen von 1 pL auf
10 yL von maximal 9,7 % auf Werte unter 2,7 %. Die ebenfalls zur Titration
wahrend Kultivierungen eingesetzten NH,OH Losungen mit einer Konzentration
von 2,5 und 7,5 % (v/v) konnten mit der Standardflissigkeitsklasse ,Wasser“ ohne
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weitere Optimierung zufrieden stellend pipettiert werden. Die etablierten Flissig-
keitsklassen und Kalibrierfaktoren sind im Anhang D aufgelistet.

Das Pipettiersystem wird des Weiteren zur Probenahme eingesetzt, so dass
ebenfalls die Pipettiergenauigkeit von zellhaltigem Medium evaluiert wurde. In
Vorversuchen wurde festgestellt, dass selbst bei den angestrebten Volumina von
20 - 50 L das Schlagventil des Pipettierroboters eingesetzt werden muss. Dieses
Ventil fuhrt eine Hubbewegung auf den Pipettierschlauch nach Abgabe des
Volumens aus, um Tropfen von den Pipettiernadeln abzulésen. Das Abldsen eines

25
20 H,0 NaOH | Glukose |Glukose | Glycerin | Glycerin
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Abbildung 47: Pipettiergenauigkeit fur verschiedene Pipettiervolumina
verschiedener Lésungen, welche bei Kultivierungen im Mineralmedium
zum Einsatz kommen. Angegebene Werte sind Mittelwerte aus je 15
Pipettierschritten pro Pipettierstrecke (n; = 120).

Tropfens von der Pipettiernadel in die Probenahme-Mikrotiterplatte wird zusatzlich
durch das so genannte Kontaktpipettieren erleichtert. Dazu wird die Abgabepositi-
on innerhalb der Kavitaten so definiert, dass nach Abgabe des Tropfens aus der
Pipettiernadel dieser Kontakt zum Boden der Kavitat der Mikrotiterplatte bekommt
und daran adsorbiert. Fur das Pipettieren der Proben wird zudem auf eine kapazi-
tive Flussigkeitsdetektion zurlickgegriffen, um ein unndétig tiefes Eintauchen der
Pipettiernadeln in das Medium zu vermeiden. Durch sehr tiefes Eintauchen wurde
eine unnotig grolRe Flache der Auldenwand der Pipettiernadeln kontaminiert und
dementsprechend die Sterilisierung der Pipettiernadeln zwischen den einzelnen
Pipettierschritten erschwert.

Abbildung 48 zeigt die Pipettiergenauigkeit fur verschiedene Volumina und
Drehzahlen bei der Probenahme aus mL-Bioreaktoren mit 20,0 mm Innendurch-
messer, welche vom Rulhrsystem B2 durchmischt werden. Die angegebenen
Werte sind Mittelwerte fur zwei Pipettierstrecken und je sieben Pipettiervorgange
(ni = 14)
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Fir alle untersuchten Volumina wurde fiir Drehzahlen des Riihrers bis 2200 min™’
eine Genauigkeit von Uber 5,5 % erzielt. Mit steigendem Probenahmevolumen
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Abbildung 48: Pipettiergenauigkeit bei der Pipettierung von zellhaltigem Medi-
um. Angegebene Werte sind Mittelwerte fir zwei Pipettierstrecken und je sieben
Pipettiervorgange (n; = 14).

werden geringere Standardabweichungen ermittelt. Bei der hdchsten evaluierten
Drehzahl von 2500 min”' wird deutlich weniger pipettiert als bei geringeren
Drehzahlen. Die Standardabweichungen verringern sich mit steigendem Volumen
nicht.

4.6.3. Diskussion

Laut Herstellerangaben ist flr wassrige Lésungen mit dem Pipettierroboter mit der
low volume Option fur ein Pipettiervolumen von 1 uL eine Standardabweichung
von unter 10 %, bei einem Pipetiervolumen von 10 yL eine Standardabweichung
von unter 1 % zu erreichen. Diese maximale Standardabweichung bezieht sich auf
die Durchfuhrung eines Standardtests, welcher 15 Pipettierschritte pro Pipet-
tierstrecke, also insgesamt 120 Pipettierschritte umfasst. Diese Vorgaben wurden
fur ein Pipettiervolumen von 1 uL experimentell bestatigt. Fur 10 uL Pipettiervolu-
men blieb die Standardabweichung allerdings bereits fur Wasser bei 2,3 %. Da die
Standardabweichungen fur die beiden untersuchten Glycerinlésungen bei 10 pL
Pipettiervolumen unter 1,2 % lagen, scheint der Geratezustand einen weit groRe-
ren Einfluss auf die Pipettiergenauigkeit zu haben, als die Eigenschaften der
Losungen. Eine regelmaflige Wartung und Reinigung der Pipettiernadeln und
Pipettierstrecken ist essentiell um gleich bleibend geringe Standardabweichungen
der Pipettierschritte zu erzielen.
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Der Hersteller garantiert nicht flir die Genauigkeit der Pipettierschritte, da diese
uber eine Kalibrierfunktion in den jeweiligen Liquidklassen in der Geratesoftware
angepasst werden kann. Abweichungen der Pipettiergenauigkeit von unter 5 %
konnten in der Regel durch einmaliges Anpassen der Kalibrierfunktion erzielt
werden. Bei viskosen Ldosungen wie beispielsweise den Glycerinldsungen ist die
Abgabegeschwindigkeit erhoht worden, um den Tropfenabriss zu optimieren und
dadurch geringere Standardabweichungen zu erzielen. Je nach Geratenutzung ist
jedoch eine Neukalibrierung in regelmaligen Zeitabstanden von maximal drei
Monaten empfehlenswert.

Das Pipettieren von zellhaltigem Mineralmedium ist fir hohe Volumina und
geringe Drehzahlen durch geringe Abweichung vom Sollwert charakterisiert.
Jedoch wird bei steigenden Drehzahlen eine hohere Standardabweichung erhal-
ten und deutlich weniger pipettiert. Hochstwahrscheinlich werden bei hohen
Drehzahlen durch den resultierenden hoheren Gasgehalt und geringeren mittleren
Gasblasendurchmesser Gasblasen mit in die Pipettiernadeln aufgezogen. Dort
koaleszieren sie mit der Systemluftblase, welche das Pipettiergut von der System-
flussigkeit trennt. Folglich wird ein geringeres Volumen abgegeben als
aufgenommen wurde. Dies bedeutet, dass Gasblasen mit einem Durchmesser
existieren, der unter dem Innendurchmesser der Pipettiernadeln von 0,4 mm liegt.
Die Pipettierfehler bis zu 10 % werden vermieden, indem ein groReres als das
gewunschte Volumen in eine Reihe der Proben-Mikrotiterplatte pipettiert wird. Aus
diesen Kavitaten wird anschlieRend eine Probe ohne Gasgehalt mit geringerem
Volumen zur Bestimmung der optischen Dichte entnommen.

4.7. Atline Prozesskontrolle

4.7.1. pH-Messung

Hydroplates (Presens) sind Standard-Mikrotiterplatten, welche am Boden der
Kavitaten immobilisierte Sensoren enthalten. Diese Sensoren bestehen aus einer
organischen Matrix, in der Fluorophore gel6st sind. Die Verwendung der Hydropla-
te HP96T mit transparenter organischer Matrix erlaubt transmissive Absorptions-
und Fluoreszenzmessungen in derselben Kavitat. Als Folge dessen kann mit
dieser Mikrotiterplatte mehr Messinformation pro Probevolumen generiert werden.
Bei transmissiver Messung werden die Fluoreszenzintensitaten des Indikator- und
des Referenzfluorophors vom Probevolumen und der Zellkonzentration der Probe
beeinflusst. Das variierende Probevolumen fihrt zu nicht vorhersagbaren Streu-
ungs- und Fokussierungseffekten am Meniskus. Die steigende Zellkonzentration
fuhrt zur Streuung des Anregungs- und Emissionslichts. Da aufgrund ihrer unter-
schiedlichen  Emissionswellenlangen die  Fluoreszenzintensitaten  beider
Fluorophore nicht gleich beeinflusst werden, ist der Einfluss auf den Quotienten Iy
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(Fluoreszenzintensitat des Indikators bezogen auf Referenz) nicht vorhersagbar
und kann deshalb nicht durch mathematische Operationen oder Referenzmessun-
gen fur beispielsweise die Biotrockenmasse korrigiert werden.

Um Fluoreszenzmessungen unabhangig von den Eigenschaften der Losung
durchfuhren zu kénnen, muss das Anregungslicht von unten in die Kavitat einge-
strahlt werden und die Emission ebenfalls unter der Kavitat ausgelesen werden.
Diese Reflexionsmessung ist am verwendeten Photometer nach manueller
Umstellung auf ein spezielles Lichtleiterpaar durchfuhrbar. Um eine automatisierte
Umschaltung zwischen transmissiven Absorptions- und Reflexions-Fluoreszenz-
messungen durchfihren zu kdnnen, wurde ein per serieller Schnittstelle ansteuer-
barer Elektromotor in das Photometer integriert.

Zur Reduzierung der notwendigen Probenmenge ware es vorteilhaft, die pH-
Messung mit moglichst geringem Volumen pro Kavitat durchfihren zu kénnen. Mit
Volumina von 5 pL bis zu dem vom Hersteller empfohlenen Volumen von 200 pL
wurden Kalibrierungen durchgefuhrt (Abbildung 49). Die relative Standardabwei-
chung liegt fur alle Volumina unter 4,4 %. Im far E. coli Kultivierungen
interessanten Bereich von pH 6 - 7 liegen die relativen Standardabweichungen
unter 2,8 %.

1,0
//A
0,6:
Ef 0,4:
0,2: //
4 | Eg | 6 | 7 | é | 9

PHL]

Abbildung 49: Einfluss des Volumens eingesetzter Standardldésung auf die Ka-
librierfunktion der Hydroplate HP96T. Die referenzierten Fluoreszenzinten-
sitdten I,y sind Mittelwerte aus Kalibrierungen mit den Volumina 5, 10, 15, 20,
25, 30, 50, 70, 90 und 200 uL der Standardlésungen. Gemessen wurde je Vo-
lumen mit Pufferlésungen der pH-Werte 5,03, 6,00, 6,98 und 8,01.

Bei Mehrfachbestimmungen in unbenutzten, im Dunkeln gelagerter Hydroplates
HP96T wurden relative Standardabweichungen von unter 0,3 - 1 % gemessen. Bei
Einsatz zur atline Analytik wird die Hydroplate HP96T notwendigerweise dem
Tageslicht ausgesetzt und mit einer Frequenz von 1 h™' im Mikrotiterplatten-
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Waschgerat gesaubert. Sowohl das Ausbleichen als auch das Ausbluten des
Sensors kann somit die pH-Messungen Uber der Prozesszeit beeinflussen.

Abbildung 50 zeigt den Verlauf der mittleren relativen Standardabweichung (C.V.)
von Dreifachbestimmungen des pH flr sieben parallele mL-Bioreaktoren wahrend
einer Kultivierung von E. coli. Die Hydroplate HP96T wurde nach jeder Messung
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Abbildung 50: Relative Standardabweichung (C.V.) von Dreifach-
bestimmungen des pH mit der Hydroplate HP96T wahrend einer
Kultivierung von E. coli in sieben parallelen mL-Bioreaktoren.

im Mikrotiterplatten-Waschgerat gesaubert. Innerhalb von 21 Stunden steigt die
mittlere relative Standardabweichung von 0,4 % auf 2 % an. Die Fehlerbalken
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Abbildung 51: pH eines als Kontrolle eingesetzten physiologi-
schen Phosphatpuffer (PBS, pH 7,4) im Verlauf einer Kultivierung.
Messungen erfolgten mit der Hydroplate HP96T.

reprasentieren die Standardabweichung der Werte der sieben parallelen mL-
Bioreaktoren. Wahrend der Kultivierung wurde ein mL-Bioreaktor zur Kontrolle der
pH-Messung mit einem physiologischen Phosphatpuffer (PBS, pH = 7,4) geflllt.
Der pH in diesem Reaktor nimmt scheinbar im Verlauf der Messungen ab
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(Abbildung 51). Kontrollmessungen mit einer Miniatur-pH-Elektrode zeigten einen
konstanten pH Wert.

Bei langerem Gebrauch werden unter Verwendung der zu Beginn der Kultivierung
bestimmten Kalibrierfunktion zu geringe pH-Werte gemessen. Eine mogliche
Ursache ist das Ausbleichen der Sensoren, welches zu abnehmenden relativen
Fluoreszenzintensitaten I,y fuhrt. Mehrfache Kalibrierungen derselben Hydroplate
HP96T im Verlauf ihrer Nutzungsdauer bestatigen diese Annahme, da die Kalib-
rierfunktion mit der Nutzungsdauer abflacht (Abbildung 52). Ohne stetige
Nachkalibrierung werden folglich mit den steileren Kalibrierfunktionen zu niedrige
pH-Werte bestimmt.
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Abbildung 52: Kalibrierfunktion der Hydroplate HP96T
als Funktion der Nutzungsdauer. Zwischen je zwei
aufeinander folgenden Kalibrierungen wurde die
Hydroplate in einer Fermentation tiber 20 h eingesetzt.

Laut Herstellerangaben beeinflusst die lonenstarke im Bereich 0 - 100 mM die pH-
Messung mit dem in der Hydroplate HP96T verwendeten Sensor. Da Kultivie-
rungsmedien in der Regel hohere lonenstarken aufweisen, wurden die
Kalibrierfunktionen fir Standardlésungen mit lonenstarken von 150, 200, 323 und
581 mM verglichen (Abbildung 53).

Im Bereich pH = 6 - 8 liegt der Mittelwert der relativen Standardabweichung bei
3,8 %. Das Maximum der relativen Standardabweichung liegt bei 7,1 %. Um
Messfehler zu minimieren sollte die Kalibrierung folglich bei der lonenstarke des
jeweiligen Mediums erfolgen.
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Abbildung 53: Einfluss der lonenstarke der einge-
setzten Standardlésungen auf die Kalibrierfunktion
der Hydroplate HP96T. Die referenzierten Fluores-
zenzintensitdten I,y sind  Mittelwerte  aus
Kalibrierungen mit Standardlésungen der lonenstar-
ken 150, 200, 323 und 581 mM (n; = 4).

Aufgrund des starken Einflusses des Ausbleichens der Hydroplate HP96T wurde
die Hydroplate HP96L getestet. Die Sensoren dieser Hydroplate enthalten zusatz-
lich zum Indikator- und Referenzfluorophor eine optische Isolierschicht, welche
eine Interferenz zwischen Lichtemission der Probe in der Kavitat und dem Sensor
verhindert. Die Hydroplate HP96L zeigte im Rahmen der Messgenauigkeit keine
Drift Gber der Lebensdauer. Der Sensor ist folglich durch die optische Isolierung
vor dem Ausbleichen geschutzt. Die optische Isolierung verhindert jedoch die
transmissive Messung der Absorption in denselben Kavitaten, welche zur pH-
Messung verwendet werden. Fiur Mehrfachbestimmungen ist somit ein groReres
Probevolumen notwendig. In Kultivierungen wird folglich eine Probe in eine Reihe
mit Sensoren abgegeben. Daraus wird ein definiertes Volumen entnommen und in
Kavitaten der Proben-Mikrotiterplatte ohne Sensoren zur Absorptionsmessung
pipettiert.

4.7.2. Optische Dichte

Die Etablierung einer automatisierten Abschatzung der Biotrockenmasse wahrend
den Kultivierungen im mL-Malstab wird durch eine photometrische Bestimmung
der optischen Dichte in der Proben-Mikrotiterplatte realisiert. Der Zusammenhang
zwischen ODgsp im Mikrotiterplatten-Photometer und der Biotrockenmasse kann,
wie im Einstrahlphotometer Ublich, mit linearer Regression genahert werden
(Abbildung 54). Man erhélt einen maximalen Messbereich von 0,07 — 0,61 g L™
(0,08 — 0,72 OD-Einheiten) bei einem Bestimmtheitsmal® R? = 0,987. Die nach der
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Biotrockenmasse aufgeldste Korrelationsgleichung lautet bei einem Messvolumen
von 200 pL:

BTM =0,84-0D (45)

Die Ausbildung des konkaven Meniskus fihrt zu einer geringeren Lichtdurch-
gangsstrecke bei gegebenem Gesamtvolumen der Messung. Eine Steigerung des
Gesamtvolumens bei gleichem Probevolumen fiihrt deshalb zu einer geringflgi-
gen Erhdhung der Steigung der linearen Regressionsgeraden, da die
Verkleinerung der Lichtdurchgangsstrecke aufgrund der Meniskusbildung relativ
zur Gesamtlichtdurchgangsstrecke abnimmt.

Eine hohe Steigung der Regressionsgeraden ist vorteilhaft, da die Fehler auf die
Abschatzung der Biotrockenmasse durch Messungenauigkeiten der optischen
Dichte minimiert werden. Des Weiteren flhrt eine Maximierung der Gesamtlicht-
durchgangsstrecke zu geringeren Standardabweichungen der OD-Bestimmung.
Folglich ist die Messung in hohem Gesamtvolumen vorteilhaft.

Durch Naherung der Korrelation zwischen ODgso im Mikrotiterplatten-Photometer
und der Biotrockenmasse mit einem Polynom zweiten Grades kann der Messbe-
reich auf 0,07 — 2,4 g L™ (0,08 — 1,74 OD-Einheiten) bei einem BestimmtheitsmaR
von R? = 0,995 erhdht werden. Die nach der Biotrockenmasse aufgeldste Korrela-
tionsgleichung lautet:

oD

BTM =3,02—,/913-—— (46)
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Abbildung 54: Zusammenhang zwischen ODgs, gemes-
sen im Mikrotiterplatten-Photometer und der
Biotrockenmassekonzentration (BTM). Naherung mit linea-
rer Regression und einem Polynom zweiten Grades.
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4.7.3. Diskussion

Der vom Hersteller genannte Einfluss der lonenstarke des Mediums auf den
Sensor wirkt sich im Bereich der lonenstarken typischer Kultivierungsmedien nicht
wesentlich auf die pH-Messungen aus. Aufgrund der sehr geringen erzielten
Standardabweichungen von Mehrfachbestimmungen von unter 1 % einer unbe-
nutzten Mikrotiterplatte bis zu 4 % einer Mikrotiterplatte, welche in einem Prozess
evaluiert wurde, kann auf Mehrfachbestimmungen verzichtet werden, um Proben-
volumen einzusparen.

Die Bestimmung der optischen Dichte im Mikrotiterplatten-Photometer einer
verdunnten Probe und die Korrelation zur Biotrockenmasse uber ein Polynom
zweiten Grades ermdglichen einen weitaus groReren Messbereich als eine lineare
Korrelation. Lineare Korrelationen werden lediglich bei manueller Messung im
Labor bevorzugt, da eine weitere Verdlinnung fur eine Messung im Einstrahlpho-
tometer in der Regel schneller hergestellt werden kann, als eine komplizierte
Berechnung der Biotrockenmasse mit Polynomfunktionen. Da weder die lineare
noch die Korrelationen mit einem Polynom zweiten Grades dem realen Zusam-
menhang entsprechen und zudem das Prozesskontrollsystem die Umrechnung
von optischer Dichte zu Biotrockenmasse durchfuhrt, spielt die Komplexitat der
Korrelation nur eine untergeordnete Rolle. Eine Evaluierung der Gute der Um-
rechnung anhand des Bestimmtheitsmalies bestatigt, dass die Polynomfunktion
zweiten Grades durchaus eingesetzt werden kann.

4.8. Referenzkultivierungen

4.8.1. Satzkultivierung in der gertuhrten Blasensaule

Zur Bestimmung der Wachstumseigenschaften wurde E. coli in einer Blasensaule
mit integriertem Rihrorgan und Strémungsbrechern bei 37 °C, 500 min™' Rihr-
erdrehzahl und einer Beliiftungsrate von 0,5 min™ kultiviert (Abbildung 55). Die
Kultivierung fand im Mineralmedium mit einer Ausgangsglukosekonzentration von
12 g L™ statt. Der Umrechnungskoeffizient zwischen der im Einstrahlphotometer
gemessenen optischen Dichte und der Biotrockenmasse wurde zu 0,58 g OD™
bestimmt. Aus der logarithmischen Auftragung der Biotrockenmasse uber die Zeit
wurde eine maximale Wachstumsrate von p = 0,54 h™' (Rz = 0,999) fir das
exponentielle Wachstum bestimmt, welches nach einer lag-Phase von etwa 1 h
einsetzte. Der vollstandige Verbrauch der Glukose im Reaktor wird durch einen
abrupten pO,-Anstieg angezeigt. Der danach auftretende geringe pO,-Abfall bei tp
= 5,4 h deutet auf die Verstoffwechselung der gebildeten Nebenprodukte hin.
Nach 5,5 h steigt der pO, nochmals an. Augrund des relativ hohen pO, ist dieser
Anstieg, welcher abermals eine reduzierte Sauerstoffaufnahmerate und damit den
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Verbrauch der Nebenprodukte anzeigt, kaum erkennbar. Der integrale Biomasse-
ertragskoeffizient Yxs ergibt sich zu 0,53 g g”'. Wahrend der Prozesszeit 0,9 - 1,9
h wurde eine k a-Bestimmung durchgefuhrt. Die erhaltenen Daten sind nicht
dargestellt.
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Abbildung 55: Satzkultivierung von E. coli in der geriihrten Blasensaule in
definiertem Mineralmedium. (A) Verlauf des pH bei manueller, intermittie-
render Regelung auf pH = 6,8. (B) Verlauf der Biotrockenmasse-
konzentration (BTM) und der Glukosekonzentration cs. (C) Verlauf der Ge-
I6stsauerstoffkonzentration pO,.

4.8.2. Zulaufkultivierung im Laborrihrkesselreaktor

Zur Bestimmung der Wachstumseigenschaften von E. coli im Laborruhrkesselre-
aktor wurde eine Referenzkultivierung im 3 L-MaRstab durchgefiihrt (Abbildung
56).

Die Wachstumsrate wahrend der exponentiellen Wachstumsphase betrug 0,57 h.
Der integrale Biomasseertragskoeffizient Yxs lag bei 0,49 g g™'. Der Verbrauch der
Ausgangsglukosekonzentration bei einer Prozesszeit von 7,2 h wird durch einen
abrupten Anstieg des pO, angezeigt. Danach folgt eine kurze Phase der Verstoff-
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wechselung der im Satzbetrieb produzierten Stoffwechselnebenprodukte. Wah-
rend dieser Phase steigt der pH leicht an, da die Regelung nur einseitig erfolgt.
Nach der Verstoffwechselung der Nebenprodukte, welche durch den zweiten pO,-
Anstieg angezeigt wird, wurde die intermittierende Zudosierung bei
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Abbildung 56: Zulaufkultivierung mit E. coli im 3 L-Mafistab im Mineralmedium. (A) Nach
Verbrauch der Ausgangsmenge Glukose und den gebildeten Stoffwechselnebenprodukten
wurde ein linear ansteigendes Dosierprofil gestartet. Nach Erreichen der maximalen Rihr-
erdrehzahl des Reaktors wurde die Dosierrate konstant gehalten. (B) Verlauf des pH durch
kontinuierliche Regelung auf 6,8 mit 25 % NH,OH. (C) Verlauf der Glukosekonzentration cs
und Biotrockenmassekonzentration (BTM). (D) Verlauf der Ruhrerdrehzahl und der Sauer-
stoffaufnahmerate OUR. (E) Verlauf der O, und CO,-Konzentration im Abgas. (F) Verlauf der
Gelostsauerstoffkonzentration pO,. Die Linie ist gestrichelt, da die Daten mit einem Zeitinter-
vall von 10 Minuten gemittelt werden und somit die Schwankung im Dosierintervall von 4
Minuten nicht erkennbar ist.

einer Prozesszeit von 8 h gestartet. Nach Zudosierung von Zudosierlosung fallt
der pO, aufgrund der erhdhten Sauerstoffaufnahmerate der Zellsuspension stark
ab. Nach Verbrauch der in der Zudosierldsung enthaltenen Kohlenstoffquelle
steigt der pO, wieder an. Aufgrund der Mittelung der Daten mit einem Zeitintervall
von 10 min sind die einzelnen Zudosierintervalle in Abbildung 56F nicht zu
erkennen. Nach Erreichen der maximalen Rihrerdrehzahl von 1500 min™ wurde
die Dosierrate ab einer Prozesszeit von 12 h konstant gehalten. Wahrend des
Zulaufverfahrens fiel der Biomasseertragskoeffizient Yxs von 0,49 auf 0,33 g g".
Dies zeigt den wachsenden Einfluss des Erhaltungsstoffwechsels bei fallender
Wachstumsrate von 0,14 auf 0,04 h™".
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Die maximale Sauerstoffaufnahmerate OUR von 3,6 g L' h' am Ende des
Satzbetriebs konnte vom Bioreaktor mit einer Beliiftungsrate von 1 min™ und einer
Rihrerdrehzahl von 1080 min™' gedeckt werden. Die maximale Sauerstoffldslich-
keit des Mineralmediums bei 37 °C wurde zu 6,13 mg L™ berechnet (Schumpe,
1993). Unter der Annahme eines konstanten pO, im Medium kann damit der k. a
fiir die Rihrerdrehzahl 1080 min™ zu 0,25 s abgeschétzt werden. Am Ende des
intermittierenden, linear ansteigenden Dosierprofils wurde bereits fur eine Sauer-
stoffaufnahmerate von 1,9 g L™ h™ die maximale Riihrerdrehzahl von 1500 min™
notwendig.

4 .8.3. Diskussion

Die durchgefuhrten Satzkultivierungen mit E. coli in der gerthrten Blasensaule mit
200 mL Reaktionsvolumen und im Laborruhrkesselreaktor mit 3 L Reaktionsvolu-
men ergaben dhnliche maximale Wachstumsraten von 0,56 h™ +/- 0,02 h™. In den
pH-geregelten Ansatzen in der geruhrten Blasensaule und im Laborrihrkesselre-
aktor wird ein mittlerer Biomasseertragskoeffizient Yxs von 0,51 +/- 0,02 g g~
erzielt (Tabelle 6). Fir E. coli wurden in kontinuierlichem Betrieb Biomasseer-
tragskoeffizienten von 0,45 - 0,53 g g~ ermittelt (Kayser, 1999). Die inter-
mittierende pH-Regelung mit einer Frequenz von 1 h™ scheint bei der vorliegen-
den Wachstumsrate keinen negativen Einfluss auf den Biomasseertrag zu haben.

Tabelle 6: Vergleich der Wachstumsrate p und des Biomasseertrags Yxs fur Satz- und
Zulaufbetrieb der Referenzkultivierungen in der gerihrten Blasensaule und dem Laborrihr-
kesselreaktor.

Reaktionssystem Satzbetrieb Zulaufbetrieb
u [h] Yxs,[9 9] Yxs,[9 9]
Geruhrte Blasensaule 0,54 0,53
Laborruhrkesselreaktor 0,57 0,49 0,33
MW 0,56 +/-0,02 (3,8 %) 0,51 +/- 0,02 (5,5 %)

Wahrend der intermittierenden Zulaufkultivierung im Laborrahrkessel sinkt der
Biomasseertragskoeffizient von 0,49 auf 0,36 g g ab. Dies ist einerseits darin
begrindet, dass aufgrund der linear steigenden und anschlieRend konstanten
Zudosierung die Wachstumsrate im Prozessverlauf von 0,14 auf 0,04 h™' sinkt. Bei
niedrigerer Wachstumsrate steigt der Kohlenstoffanteil, der fur den Erhaltungs-
stoffwechsel bendtigt wird. Ergebnisse aus Kultivierungen von E. coli TG1 in
kontinuierlichem Betrieb bestatigen, dass der Anteil des Kohlenstoffbedarfs des
Erhaltungsstoffwechsels am Gesamtkohlenstoffbedarf bei Verringerung der
Durchflussrate von 0,14 auf 0,05 h™ von 10 % auf iber 35 % steigt (Kayser,
1999). Folglich steht im Prozessverlauf weniger Kohlenstoff zum Biomasseaufbau
zur Verfigung. Der Biomasseertragskoeffizient sinkt. Dieser Effekt tritt auch bei
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Zulaufverfahren mit kontinuierlicher Zudosierung auf. Wahrend einer Hochzelldich-
te-Kultivierung von E. coli TG1 lag der Biomasseertragskoeffizient im Satzbetrieb
bei einer exponentiellen Wachstumsrate von 0,45 h™" bei 0,52 g g”'. Im Zulaufbe-
trieb wurde durch exponentielles Zuflittern die Wachstumsrate auf 0,11 h
eingestellt und nur ein deutlich niedrigerer Yxs von 0,42 g g festgestellt (Riesen-
berg et al., 1991b). Der steigende Einfluss des Erhaltungsstoffwechsels bei
sinkender Wachstumsrate ist ebenfalls flr andere Mikroorganismen wie beispiels-
weise Zymomonas mobilis bekannt (Oliviera et al., 1992).

Im Gegensatz zur Kohlenstofflimitierten kontinuierlichen Zudosierung fuhrt das
intermittierende Zuflttern zu transient erhohten Glukosekonzentrationen, so dass
der transient aktive Nebenproduktstoffwechsel den Biomasseertragskoeffizient
starker erniedrigt als bei Kultivierungen mit kontinuierlichem Zudosieren. Im hier
vorliegenden Prozess beispielsweise wird durch das intermittierende Zudosieren
mit einer Frequenz von 15 h™ bei der héchsten Zudosierrate von 3,0 g L™ h™" eine
Glukosespitzenkonzentration von 0,2 g L' erzielt. Dieser Wert liegt Uber der
kritischen Konzentration von 0,03 g L™ ab der in E. coli Nebenproduktbildung
einsetzt (Vrabel et al., 2001). Aufgrund der integral sehr niedrigen Wachstumsrate
sind die Mikroorganismen in der Lage diese Nebenprodukte wieder zu verstoff-
wechseln. Fur E. coli ATCC 8739 wird beispielsweise die kritische
Wachstumsrate, bis zu der Acetataufnahme stattfindet mit 0,63 h™ angegeben
(Guardia und Calvo, 2001).

Die spezifische Sauerstoffaufnahmerate gqo des exponentiellen Wachstums wurde
anhand der Sauerstoffkonzentration im Abgas zu 0,5 g g h™" abgeschétzt. Nimmt
man einen Sauerstoffverbrauch von 0,1 g g'1 h™ fur den Erhaltungsstoffwechsel an
(Calhoun et al., 1993), ergibt sich ein Ausbeutekoeffizient Biomasse pro Sauerstoff
Yxo von 1,41 g g”'. Dies entspricht Literaturdaten (Calhoun et al., 1993; Paalme et
al., 1997).

Die transient erhohte Glukosekonzentration als Folge des intermittierenden
Zudosierens erfordert gleichzeitig eine erhohte Sauerstoffaufnahme der Biomasse
nach jedem Dosierschritt. Soll im Prozessverlauf ein minimaler pO, nicht unter-
schritten werden, flhrt die intermittierende Fahrweise dazu, dass bei gleicher
maximaler Sauerstoffeintragsrate nur ein geringerer Sauerstoffbedarf der Biomas-
se befriedigt werden kann als im Satzbetrieb. Die intermittierende Zudosierung
erfordert folglich eine hdhere maximale Sauerstoffeintragsrate bei gleicher
integraler Zudosierrate.
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4.9. Kultivierungen im mL-Bioreaktor

4.9.1. Ruhrerprototypenserie ,A’

Parallel zur Optimierung der Sauerstoffeintragsleistung der Ruhrerprototypen der
Serie ,A’ wurden die Ruhrsysteme im Hinblick auf ihre Einsetzbarkeit in Kultivie-
rungen in mL-Reaktoren mit 15,5 mm Innendurchmesser getestet. Wahrend
Kultivierungen in Medien mit komplexen Bestandteilen (Hefeextrakt, Pepton) ohne
Antischaummittelzugabe wurde Schaumbildung beobachtet. Der sich bildende
Schaum akkumuliert grundsatzlich im Zentrum der Trombe (Abbildung 57A). Da
unabhangig vom maximalen k,a des jeweils eingesetzten Rulhrsystems die
maximale Biotrockenmasse in intermittierend pH-geregelten Satzkultivierungen bei
ungefahr 3 g L™ limitiert war, wurde vermutet, dass die Schaumschicht Blasenein-
trag und Sauerstoffibergang behindert und damit als zusatzliche
Stofftransportbarriere fungiert. Wahrend einer Kultivierung mit pO;-Messung
wurde nach Wechsel von Sauerstoff- auf Luftbegasung der in Abbildung 58
dargestellte pO,-Verlauf gemessen. Nach Zugabe von Antischaummittel wurde der
Stoffaustausch wesentlich beschleunigt. Eine Auswertung des k.a fur die Kurven-
teile vor und nach Antischaumzugabe ergab eine Beschleunigung des
Stofflibergangs von mehr als den Faktor 20. Die Schaumschicht war folglich fur
den reduzierten Stofftransport verantwortlich. In automatisiert betriebenen Zulauf-
kultivierungen im Mineralmedium mit Antischaummittel wurden bis zu 10 g L
Biotrockenmasse erzielt.
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Abbildung 57: (A) Identifizierte Nachteile der Rihrerprototypenserie ,A’. (B) Entwickelte Losung

Der frei schwebende Betrieb samtlicher Ruhrsysteme der Prototypenserie A’
fuhrte zu Materialabrieb am Rdhrorgan und an der Innenwand des Gefales. Ein
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weiterer identifizierter Nachteil der Rihrsysteme der Prototypenserie ,A’ bestand in
der nicht ausreichenden Bewehrung der mL-Bioreaktoren. Der maximal erreichba-
re Bewehrungsgrad der verwendeten Reaktionsgefalle durch optimales
Ausnutzen des Freiraums unterhalb der Rotationsebene der Ruhrorgane lag bei
0,14. Im Vergleich dazu liegt der Bewehrungsgrad eines genormten Ruhrbehalters
mit vier Stromungsbrechern mit einer Breite von einem Zehntel des Reaktor-
durchmessers bei mindestens 0,4.
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Abbildung 58: Gemessener pO,-Verlauf wahrend einer
Kultivierung nach Wechsel von Sauerstoff- auf Luftbega-
sung. Bei t = 90 s wurde Antischaummittel zugegeben.

Der entwickelte Lésungsansatz (Abbildung 57B) basiert auf dem gelagerten
Betrieb der Ruhrorgane auf einer Achse, welche an der Sterilgasabdeckung des
Reaktionsblocks befestigt wird. Die Reduzierung des Ruhrerdurchmessers bzw.
Vergrollerung des GefalRdurchmessers ermdglicht die Einbringung von Stro-
mungsbrechern, welche nach oben uber die Rotationsebene des Ruhrorgans
hinaus ausgefihrt sind. Dadurch kann eine Bewehrung wie im genormten Ruhr-
kesselreaktor erzielt werden. Die Ausflhrung der Achse als Hohlrohr ermoglicht
wiederum die raumliche Nahe zwischen Umgebungsgasphase und Ruhrorgan, da
aufgrund der Rotation des Ruhrorgans die Flussigphase im Zentrum des Ruhror-
gans radial nach auflen gepumpt wird. Dadurch kdénnen erneut die
Voraussetzungen fur effektiven Blaseneintrag geschaffen werden. Das Ansaugen
der umgebenden Gasphase durch die Hohlachse umgeht gleichzeitig den limitie-
renden Effekt einer moglichen Schaumschicht an der Flissigkeitsoberflache, wenn
die Ansaugo6ffnung oberhalb der Schaumschicht zu liegen kommt. Auf Basis
dieses Losungsansatzes wurde die Ruhrerprototypenserie ,B’ flir Reaktionsgefalie
mit 20,0 mm Innendurchmesser entwickelt.
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4.9.2. Ruhrerprototypenserie ,B’
Parallele Vergleichbarkeit

Die Vergleichbarkeit von parallelen Kultivierungen wurde in einem Parallelansatz
mit acht mL-Bioreaktoren mit 20,0 mm Innendurchmesser evaluiert. Die mL-
Bioreaktoren wurden von Ruhrorganen des Ruhrerprototypen B3 mit Achslage-
rung durchmischt. Mit dem Reaktionsmedium aus einem Bioreaktor wurde am
Ende der Kultivierung eine Biotrockenmasse-Bestimmung durchgeflhrt. Die
Korrelation zwischen optischer Dichte im Einstrahlphotometer und Biotrockenmas-
se betrug 0,58 g OD™'. Der Zusammenhang zwischen der optischen Dichte im
Mikrotiterplatten-Photometer und der Biotrockenmasse BTM wurde durch das
Polynom zweiten Grades OD = -0,128 (BTM)? + 0,878 BTM genahert. Die gleiche
Korrelation wurde mit aufkonzentrierten Zellen der Vorkultur im Schuttelkolben
ermittelt. Die Polynomfunktion lautet in diesem Fall OD = -0,118 (BTM)? + 0,858
BTM. In beiden Fallen wurde ein Bestimmtheitsmall von R? > 0,99 ermittelt. Die
Zellen nach der Kultivierung im mL-Bioreaktor weisen dementsprechend eine
ahnliche ZellgroRe und Zellgréolkenverteilung auf wie die Zellen der Schuttelkol-
benkultur.

Abbildung 59 zeigt die Verlaufe der Biotrockenmasse und des pH in finf der
sieben inokkulierten Reaktoren (R1 bis R5) und dem nicht inokkulierten Kontroll-
reaktor (C). Die Kultivierung wurde nach 10,5 Stunden aufgrund technischer
Probleme abgebrochen. Einer der beiden nicht gezeigten Reaktoren war durch
eine im Mittel 15 % hdhere Biotrockenmasse charakterisiert, was moglicherweise
auf einen Fehler bei der Pipettierung der Medienkomponenten zurick zu fuhren
ist. Im zweiten nicht gezeigten Reaktor konnte der stabile Betrieb des Riuhrsys-
tems nicht aufrechterhalten werden. Durch den daraus resultierenden
Sauerstoffmangel war nach der Inokkulierung kein weiteres Zellwachstum mog-
lich. Wahrend des Satzbetriebs wurde durch schrittweise Erhéhung der Drehzahl
der pO; manuell auf 20 % gesteuert. Die maximale Drehzahl am Ende des
Satzbetriebs betrug 2240 min™.

In den Reaktoren R1 — R5 findet wahrend der Satzphase bis zu einer Prozesszeit
von tp = 4,2 h exponentielles Wachstum mit einer mittleren Wachstumsrate von
0,46 h™" (Rz = 0,999) statt. Dabei werden 6,2 g L™ Biotrockenmasse mit einer
relativen Standardabweichung von 2,9 % gebildet. Der mittlere Biomasseertrags-
koeffizient berechnet sich zu 0,46 g g

Nach Ende der linear steigenden Zudosierung bei einer Prozesszeit von tp = 8,2 h
wird eine mittlere Biotrockenmasse von 9,46 g LT +/- 0,50 g L erzielt, was einer
relativen Standardabweichung von 5,3 % entspricht (Abbildung 60). Die Wachs-
tumsrate wéhrend der linearen Zudosierung betragt 0,09 h™'. Der mittlere
Biomasseertragskoeffizient Yxs betrug 0,34 g g”'. Die Wachstumsparameter sind
nochmals in Tabelle 7 zusammengefasst. Uber die gesamte Prozesszeit liegt die
relative Standardabweichung der Biotrockenmasse in den funf Reaktionsansatzen
unter 14,5 %.
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Abbildung 59: Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (BTM), des pH und dem intermittie-
rend zudosierten Titrationsvolumen wahrend einer Parallelkultivierung von E. coli in
mL-Bioreaktoren R1 bis R5 sowie dem nicht inokkulierten und nicht pH-kontrollierten Kontroll-
reaktor C.
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Abbildung 60: Mittelwerte des Verlaufs der Biotrockenmassekonzentration (BTM), des pH
und dem intermittierend zudosierten Titrationsvolumen einer parallelen Zulaufkultivierung in
mL-Bioreaktoren (n; = 5).
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Die pH-Verlaufe der funf parallelen Kultivierungen sind annahernd identisch. Der
zu Beginn in den Reaktionsansatzen vorliegende pH von ungefahr 6,5 wird
zunachst durch Zugabe eines Titrationsvolumens von uber 200 pyL auf 6,8 ange-
hoben. Im Verlauf der Satzphase fallt der nach je einer Stunde ohne Titration

Tabelle 7: Mittelwerte der maximal erreichten Biotrockenmassekonzentration
(BTMpax), der Wachstumsrate 1 und des Biomasseertrags Yxs von funf parallelen
Zulaufkultivierungen im mL-Bioreaktor nach Ende des Satzbetriebs und nach 4
Stunden Zulaufbetrieb mit linear steigendem Dosierprofil.

Parameter Satzbetrieb Zulaufbetrieb
(Linear steigend)

BTMpmax gL 6,20 +/- 0,18 (2,9 %) 9,46 +/- 0,50 (5,3 %)
H h] 0,46 0,09
Yxs [9g7] 0,46 0,34

gemessene pH ab. Dies ist eine Folge der stetig steigenden Nebenproduktbildung
der Biomasse. Daraus resultiert das wahrend der Satzphase stetig steigende,
notwendige Volumen an Titrationsmittel. Nach Verbrauch der gebildeten Neben-
produkte am Ende des Satzbetriebs und Start des linear ansteigenden
Zudosierprofils ist die pH-Abweichung vom Sollwert 6,8 zu Beginn gering und
steigt wieder mit ansteigendem Zulaufvolumen an. Dies schlagt sich wiederum im
ansteigenden Titrationsmittelvolumen nieder. Die Nebenproduktbildungsrate der
Zellen ist folglich an die Glukoseaufnahmerate gekoppelt. Bei Ubergang zur
konstanten Zudosierung scheint auch der pro Stunde auftretende pH-Abfall
annahernd konstant. Die konstante Nebenproduktbildung fuhrt ebenfalls zu einem
konstanten notwendigen Volumen an Titrationsmittel. Insgesamt wurde im Pro-
zessverlauf pro Reaktionsansatz etwa 1,5 mL Titrationsmittel zudosiert.

Der nicht inokkulierte Kontrollreaktor zeigt kein Zellwachstum Uber der Prozess-
zeit. Die Sterilgastberlagerung garantierte somit sterile Bedingungen in diesem
Reaktor. Der im Kontrollreaktor gemessene pH spiegelt folglich die Stabilitat der
pH-Messung mit der Hydroplate Uber der Prozesszeit wieder. Der mittlere
gemessene pH betragt 7,10 +/- 0,04. Die relative Standardabweichung Uber die
gesamte Prozesszeit von 10,5 h betragt 0,5 %.

Evaluierung der nicht-invasiven, faseroptischen pH und pO, Messtechnik

Zur Evaluierung der nicht-invasiven online pH und pO, Messung wurde eine
Satzkultivierung im mL-Bioreaktor mit 20,0 mm Innendurchmesser durchgefuhrt,
welcher vom Ruhrerprototypen B2 mit Achslagerung durchmischt wurde
(Abbildung 61). Der Umrechnungskoeffizient zwischen der optischen Dichte im
Einstrahlphotometer und der Biotrockenmasse betrug 0,58 g OD™'. Die Wachs-
tumsrate lag bei 0,52 h™ (R? = 0,996) bis zum stéchiometrischen Verbrauch der
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Glukose. Zwei aufeinander folgende pO,-Maxima bei einer Prozesszeit tp = 5,6
und 5,9 h zeigen den Verbrauch der Glukose und der Stoffwechselnebenprodukte
an. Wahrend des Verbrauchs der Stoffwechselnebenprodukte ab tp = 5,6 h steigt
der pH an. Der pO,-Anstieg bei tp = 5 h findet direkt im Anschluss an die Zudosie-
rung von Titrationsmittel statt und ist somit eine Folge der metabolischen Reaktion
der Zellen auf die pH-Titration. Der mittlere Biomasseertragskoeffizient Yxs betrug
04799,
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Abbildung 61: Satzkultivierung von E. coli im mL-Bioreaktor. (A) Verlauf des
pH durch manuelle Regelung auf 6,8 mit 7,5 % NH,OH-Lésung. (B) Verlauf der
Glukosekonzentration cs und Biotrockenmassekonzentration (BTM). (C) Ver-
lauf der Rihrerdrehzahl und der Gel6stsauerstoffkonzentration pO..

Der Vergleich der Messwerte der invasiven (MicroxTX) mit der nicht-invasiven
(Fibox3) pO,-Messtechnik ist in Abbildung 62 dargestellt. Beide Messtechniken
stellen den pO,-Verlauf nahezu identisch dar. Die Abweichungen der beiden
Signale liegen im Mittel bei unter 2 % Luftsattigung.
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Abbildung 62: Vergleich der online Daten der pO, Analytik mit den fluoro-
metrischen Messtechniken MicroxTX (invasiv) und Fibox3 (nicht-invasiv)
wahrend einer Satzkultivierung im mL-Bioreaktor.

Abbildung 63 zeigt den Vergleich der online Messtechnik PDD mit den jeweils vor
und nach der Basenzugabe per Miniatur-pH-Elektrode ermittelten pH-Werten. Die
Abweichung liegt Uber das gesamte Satzverfahren unter 0,1 pH Einheiten. Die aus
der Zugabe von Titrationsmittel resultierenden pH-Springe werden von beiden
Messtechniken abgebildet.

A invasiv
(pH-
Elektrode),

o nicht-
invasiv
(PDD)

PH []

Prozesszeit [h]

Abbildung 63: Vergleich der online Daten der pH Analytik mit der PDD
Messtechnik (nicht-invasiv) und den diskontinuierlich gemessenen Werten
mit der Miniatur-pH-Elektrode (invasiv) wahrend einer Satzkultivierung im
mL-Bioreaktor.

Mit Hilfe der wahrend der Referenzkultivierung im Litermalistab ermittelten
spezifischen Sauerstoffaufnahmerate qo = 0,5 g g” h™ kann mit Gleichung 22 fiir
die jeweiligen Probenahmezeitpunkte flr bekannte Drehzahl, Biotrockenmasse
und pO; ein k a abgeschatzt werden. Da bei dieser Abschatzung die Sauerstoffab-
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reicherung des Prozessgases vernachlassigt wird, handelt es sich um einen
minimal vorliegenden ki a fur die verschiedenen Drehzahlen (Abbildung 64). Fur
die maximale Drehzahl wurde der Probenahmezeitpunkt tp = 5 h gewahlt, da zu
diesem Zeitpunkt noch genugend Glukose vorhanden war, um die Annahme der
konstanten Sauerstoffaufnahmerate qo aufgrund immer noch maximaler Wachs-
tumsrate p aufrechterhalten zu konnen.
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Abbildung 64: Vergleich des k,a der Stickstoffdesorptionsmethode (SDM) mit k .a-
Abschatzung mit Hilfe von go aus Abgasanalytikdaten des 3 L-MaRstabs und der Biotro-
ckenmassekonzentration (BTM) wahrend einer E. coli Kultivierung im Mineralmedium im
mL-Bioreaktor.

Im Verlauf der Kultivierung wird der k a von 0,03 s™ bei 1880 min™ bis auf 0,17 s™
bei 2280 min™' gesteigert. Ab einer Drehzahl von ca. 2140 min™' liegt ein k.a von
{iber 0,1 s vor. Der Unterschied zwischen den mit den beiden Methoden ermittel-
ten k.a-Verlaufen ware unter Berucksichtigung der Sauerstoffabreicherung des
Prozessgases noch geringer.

Evaluierung des Ruhrerprototypen B4 in einer Zulaufkultivierung

Der Ruhrerprototyp B4 zeichnet sich im Vergleich zu den Prototypen B2 und B3
durch das Erreichen einer maximalen Drehzahl von 3400 min™ aus. In der auto-
matisiert durchgeflhrten Kultivierung wurde der Rduihrerprototyp B4 im
Zweifachansatz mit dem Ruhrerprototyp B3 verglichen.

In allen drei Reaktoren sind annahernd identische pH und Biotrockenmasse-
Verlaufe bis zu einer Prozesszeit von tp = 14 h zu erkennen (Abbildung 65). Die
relative Standardabweichung der pH-Messungen der einzelnen Reaktoren liegt
unter 1,3 %. Die relative Standardabweichung des Verlaufs der Biotrockenmasse
liegt unter 7,9 %. Der Vergleich der beiden Riuhrsysteme B4 ist durch relative
Standardabweichungen im pH-Verlauf von unter 0,4 %, im Biotrockenmassever-
lauf von unter 4,8 % charakterisiert. Aus dem Biotrockenmasse-Verlauf wurde eine
mittlere maximale Wachstumsrate von 0,46 h™' im Satzbetrieb ermittelt.
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Das nicht-invasive faseroptische Messsystem Fibox3 bildet online den erwarteten
Verlauf des pO, ab. Dieser fallt zu Beginn der Satzphase bis er nach Erreichen
von 20 % Luftsattigung durch manuelle Steigerung der Drehzahl bei 20 % Luftsat-
tigung annahernd konstant gehalten wird. Nahert sich die Glukosekonzentration
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Abbildung 65: Prozessparameter einer automatisiert durchgefihrten
Kultivierung im mL-MaRstab als Funktion der Zeit. Angegebene Werte
des pH und der Biotrockenmassekonzentration (BTM) sind Mittelwerte
aus den beiden Reaktoren mit dem RuUhrsystem B4 und dem mL-
Bioreaktor mit dem Ruhrsystem B3. Die Werte der Glukosekonzentration
Cs und des pO, wurden im mL-Bioreaktor mit dem Rihrsystem B3 ermit-
telt. Die Rihrerdrehzahl war in allen drei mL-Bioreaktoren gleich. (A) pH
als Funktion der Prozesszeit. Zur Verdeutlichung der Auswirkungen der
intermittierenden Titration ist eine gestrichelte Linie hinzugefiigt. (B) Bio-
trockenmassekonzentration (BTM) und Glukosekonzentration cs als
Funktion der Zeit. (C) Gelostsauerstoffkonzentration pO, und Rihr-
erdrehzahl als Funktion der Zeit.

Null ist Uber eine langere Zeit keine weitere Erhohung der Ruhrerdrehzahl not-
wendig. Die sinkende Glukosekonzentration nahe Null fuhrt zu einer geringeren
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Wachstumsrate und damit spezifischen Sauerstoffaufnahmerate der Zellen. Der
Verbrauch der Ausgangskonzentration Glukose und der Nebenprodukte wird
wiederum durch zwei pO,-Spitzen bei tp = 4,7 und 5,3 h angezeigt. Die Dauer der
Verstoffwechselung der Nebenprodukte liegt wie bei den vorherigen Ansatzen im
Bereich von 30 min. Nach Beginn der intermittierenden Zudosierung zeigt das
Sauerstoffsignal das typisch transiente Verhalten. Nach Zugabe von Glukose sinkt
der pO, auf ein Minimum. Nach Verbrauch der Kohlenstoffquelle erreicht der pO,
wieder seinen Ausgangswert. Dieses Verhalten ist in (Abbildung 66) verdeutlicht.
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Abbildung 66: Oszillieren des pO, bei intermittierender Zudo-
sierung mit einer Frequenz von 15 h™.

Das Ruhrsystem B3 fiel bei einer Prozesszeit von 14,5 h bei einer Biotrockenmas-
se von 14 g L™ aus. Dies ist eine folge des Betriebes bei der Maximaldrehzahl von
2400 min™" welche in wassriger Lésung ermittelt wurde. Die erhdhte Zelldichte
fuhrt zu einem Anstieg der Viskositat und reduziert damit die maximale Drehzahl.
Die beiden Ruhrsysteme B4 liefen stabil bis zum Abbruch der Kultivierung bei
einer Prozesszeit von 21 h. Die beiden Ansatze erzielten eine maximale Biotro-
ckenmasse von 19,3 gL +/-0,5gL™.

Malistabsvergleich

Der Vergleich des Verlaufs der Biotrockenmasse des zweifach Ansatzes mit dem
Ruhrsystem B4 und der Referenzkultivierung im Laborrihrkessel ist in Abbildung
67A dargestellt. Die Prozesszeit der Kultivierung im Laborruhrkesselreaktor wurde
so angepasst, dass der Start des Zulaufverfahrens zur gleichen Zeit tp = 5,5 h
aufgetragen ist. Die gemessene Biotrockenmasse im mL-Reaktor bleibt hinter dem
im Laborruhrkesselreaktor zurick. Dies ist jedoch durch den unterschiedlichen
Volumenverlauf der Kultivierungen in den beiden Malistaben begrundet
(Abbildung 67B). Der Reaktionsvolumenverlauf im mL-Bioreaktor wurde aus
Zudosierung von Titrationsmittel, Zudosierlosung und destilliertem Wasser zum
Verdunstungsausgleich und dem Volumenverlust durch Probenahme und Ver-
dunstung so abgeschatzt, dass das experimentell ermittelte Endvolumen von



ERGEBNISSE 107

12,8 mL zur Prozesszeit tp = 20,9 h erzielt wurde. Dabei wurde ein Verdunstungs-
volumenstrom von 85 pL h™' erhalten, welches dem experimentell ermittelten von
87 +/- 8 uL beinahe entspricht. Das Reaktionsvolumen im Laborrihrkesselreaktor
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Abbildung 67: (A) Gemessene Biotrockenmassekonzentration
(BTM) Uber der Prozesszeit der Zulaufkultivierung im mL-
Bioreaktor (Vgint = 10,8 mL) und im Laborrihrkesselreaktor
(Vrinit = 3000 mL). (B) Schatzung des relativen Reaktionsvo-
lumens im mL-Bioreaktor (durchgezogene Linie) und
gemessener Verlauf des Reaktionsvolumens im Laborrihrkes-
selreaktor (A). (C) Vergleich der korrigierten Biotrockenmasse-
Verlaufe im mL-Bioreaktor (A ) und im Laborrihrkesselreaktor
(¢). Werte der Kkorrigierten Biotrockenmassekonzentration
(BTMcorr) sind aufgrund unterschiedlicher Verdiinnungen korri-
giert.

wurde online gravimetrisch ermittelt. Wahrend das Reaktionsvolumen Vg, der
Kultivierung im Labormalfistab im Verlauf des Satzverfahrens bis auf 92 % des
Ausgangsvolumen V, sinkt, bleibt das Reaktionsvolumen im mL-Bioreaktor Uber
96 % des Ausgangsvolumens. Von Beginn des Zulaufverfahrens steigen beide
relative Reaktionsvolumina an. Das Reaktionsvolumen im mL-Bioreaktor steigt ab



108 ERGEBNISSE

einer Prozesszeit von 10 h mit 1,56 % h™ (156 uL h™') mehr als drei Mal so schnell
wie das Reaktionsvolumen im Laborriihrkesselreaktor mit 0,49 % h™' (14,6 mL h™").
Bei Abbruch des Prozesses im mL-Bioreaktor wurde ein Endvolumen von 12,8 mL
oder 119 % des Ausgangsvolumens ermittelt. Zum gleichen Zeitpunkt im Verlauf
der Kultivierung im Laborruhrkesselreaktor betragt das Reaktionsvolumen 99 %
des Ausgangvolumens. Der hohere Anstieg des Reaktionsvolumens im mL-
Malistab ist die Folge der geringeren Glukosekonzentration im Zulauf von
250 gL' und der geringeren Konzentration des Titrationsmittels von 7,5 %
NH4OH. Das starker angewachsene Reaktionsvolumen im mL-Bioreaktor fuhrt zu
einer Verdunnung der jeweils gemessenen Biotrockenmassekonzentration. Nach
Korrektur dieser Verdinnung durch Multiplizieren der Biotrockenmassekonzentra-
tion mit dem relativen Reaktionsvolumen Vai x Vo' erhdlt man die korrigierte
Biotrockenmassekonzentration BTMc,r (Abbildung 67C). Die beiden Biotrocken-
masse-Verlaufe zeigen annahernd identischen Verlauf. Bei Prozessende lag in
den mL-Bioreaktoren im Mittel eine korrigierte Biotrockenmasse von 22,9 g L™ vor.
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Abbildung 68: Vergleich der Biotrockenmassekonzentration
(BTM) Uber der Prozesszeit der Zulaufkultivierungen im mL-
Bioreaktor und Laborriihrkesselreaktor.

Abbildung 68 zeigt die Mittelwerte und Standardabweichungen der korrigierten
Biotrockenmassekonzentration BTMcor der Kultivierungen im Zweifachansatz mit
dem Ruhrsystem B4 im mL-Bioreaktor und der Referenzkultivierung im Laborrihr-
kesselreaktor. Um die Biotrockenmasse der Kultivierung im mL-Maldstab fur die
Probenahmezeitpunkte der Kultivierung im Labormaldstab zu erhalten, wurde
zwischen den Messwerten linear extrapoliert. Unter Ausgrenzung der hohen
relativen Standardabweichungen der beiden Messungen zu Beginn der Satzphase
liegen die relativen Standardabweichungen ab einer Prozesszeit von 3 h bei unter
10,6 %. Die mittlere Biotrockenmassekonzentration der Kultivierungen in den
beiden MaRstaben bei der Prozesszeit t» = 20,9 h betrug 24,0 g L™ +/-1,0g L™,
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4.9.3. Diskussion

Obwohl durch den schwebenden Magnetantrieb ungelagerte Ruhrorgane bis zu
Drehzahlen von 2600 min™" stabil in Rotation versetzt werden konnten, wurde eine
Abnutzung des Ruhrorgans und der GefalRwand festgestellt. Die fehlende Lage-
rung auf einer Achse fuhrte folglich dazu, dass die GefalRwand zur Stabilisierung
der Drehbewegung des Ruhrorgans notwendig war. Der selbst zentrierende
Betrieb ohne Abrieb konnte nicht realisiert werden. Die Lagerung der Ruhrorgane
auf einer Achse wurde somit als neue Randbedingung in die weitere Entwick-
lungsarbeit aufgenommen. Die Achslagerung verhindert den Abrieb des
Ruhrorgans und des Gefalles, ermdglicht die Integration langerer Stromungsbre-
cher in den mL-Bioreaktor zur Steigerung der Bewehrung, ermdglicht von
Schaumbildung unabhangigen Sauerstoffeintrag und erleichtert aulerdem die
Handhabbarkeit von vielen parallelen Reaktionsgefalen, da die Rihrorgane fest
mit der Sterilgasabdeckung verbunden werden kdnnen.

Die in der parallelen Zulaufkultivierung mit dem Ruhrerprototypen B3 verwendeten
Ruhrorgane wurden anhand eines Labormusters zur Evaluierung der Sauerstoff-
eintragsleistung manuell in einer Kleinserie von 10 Stuck hergestellt. Von diesen
10 Rdhrorganen wurden 8 mit den nach visueller Begutachtung identifizierten
geringsten Abweichungen vom Labormuster ausgewahlt. Der Ausfall eines
Ruhrorgans zu Beginn der Kultivierung ist eine Folge der durch die manuelle
Fertigung bedingten hohen Toleranzen. Da die Serienfertigung des Ruhrorgans in
Zukunft mit einer 5-Achsen Dreh- / Frasmaschine erfolgt, sollten geringere
Toleranzen erzielt werden kdnnen als bei manueller Einzelfertigung.

Wahrend des Satzbetriebs der Kultivierung zur parallelen Vergleichbarkeit errei-
chen die Wachstumsrate bzw. der Biomasseertrag jeweils 81 bzw. 94 % der
Referenzkultivierung im Litermallstab. Wahrend des Zulaufbetriebs mit linear
steigendem Zudosierprofil erreicht der Biomasseertrag der mL-Kultivierungen
103 % des Wertes der Referenzkultivierung im Litermallstab. Wahrend der
Satzkultivierung zur Evaluierung der nicht-invasiven online Messtechniken
erreichte die Wachstumsrate im mL-Bioreaktor 91 % des Wertes der Referenzkul-
tivierung im Litermalistab. Der Biomasseertrag lag bei 96 % des Wertes der
Referenzkultivierung im Litermal3stab.

Das nicht-invasive pO,-Messsystem (Fibox3) liefert ein dem invasiven Messsys-
tem (MicroxTX) im Rahmen der Messgenauigkeit identisches Signal. Die
marginalen Abweichungen liegen durchaus im Rahmen von Abweichungen wie sie
auch durch unterschiedliche Kalibrierungen ein und desselben Messsystems
erzielt werden. Der Verlauf des Messsignals des nicht-invasiven pH-Messsystems
(PDD) entspricht ebenfalls dem des Messsignals, welches mit der Miniatur-pH-
Elektrode erhalten wurde. Die im Verlauf der Prozesszeit von 6 h erkennbare
Annaherung der beiden Messsignale ist moglicherweise in einer leicht erhdhten
Drift des einen Messsystems gegenuber dem anderen begrindet.
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Die Abschatzung des ki a aus dem pO,-Verlauf fuhrt zu einem minimalen k_a, da
die Sauerstoffabreicherung des Prozessgases messtechnisch im mL-Malstab
nicht zuganglich ist und deshalb vernachlassigt werden muss. Trotzdem wurde ein
k.a von bis zu 0,17 s bei einer maximal vorliegenden Drehzahl von 2280 min™"
mit dem Ruhrerprototypen B2 ermittelt. Dadurch ist das Erreichen eines k a wie im
Laborruhrkessel nicht nur durch k a-Bestimmungen mit Messmethoden in Modell-
medien, sondern auch wahrend einer Kultivierung in einem typischen
Mineralmedium gezeigt worden. Der abgeschatzte k.a wahrend der Kultivierung
im Mineralmedium liegen in derselben GroRenordnung, bleiben jedoch unter dem
kia, welcher mit Messmethoden im voll-koaleszenten Modellmedium 0,5 M
Na,SOq4 erzielt wurde. Ursache hierfur ist einerseits die geringere lonenstarke des
Mineralmediums, welche nicht zu vollstandiger Koaleszenzhemmung fuhrt. Des
Weiteren wird unter Vernachlassigung der Sauerstoffabreicherung des Prozess-
gases ein zu niedriger k a abgeschatzt. Eine weitere, nicht vorhersagbare Rolle
kann der Einfluss der Biomasse auf die Koaleszenzeigenschaften bzw. die
Blaseneintragseigenschaften des Rihrorgans spielen.

Die relativen Standardabweichungen zwischen Biotrockenmasse-Verlaufen eines
Zweifachansatzes mit dem Ruhrsystem B4 liegen unter 4,8 %. Die Standardab-
weichungen des offline intermittierend gemessenen pH liegen unter 0,4 % und
sind somit nicht signifikant.

Unter Berucksichtigung der unterschiedlichen Volumenverlaufe in den beiden
Malistaben erreichen die Wachstumsrate bzw. der Biomasseertrag wahrend des
Satzbetriebs jeweils 81 % bzw. 88 % der Referenzkultivierung im Litermalstab.
Wahrend des Zulaufbetriebs mit linear steigendem Zudosierprofil erreicht der
Biomasseertrag der mL-Kultivierungen 106 % des Wertes der Referenzkultivie-
rung.

Ein Vergleich aller gezeigten Kultivierungen im mL-Maf3stab mit den Kultivierun-
gen der etablierten Reaktionssysteme geruhrte  Blasensaule und
Laborrihrkesselreaktor ist in Tabelle 8 abgebildet. Die Wachstumsrate bzw. der
Biomasseertrag in den mL-Kultivierungen erreicht 87 % bzw. 90 % der Referenz-
kultivierungen der etablierten ReaktionsgefaRe. Der integrale Biomasseertrag
wahrend der Zulaufverfahren erreicht im mL-MalRstab 105 % des Wertes der
Referenzkultivierungen.

Die bestimmten Abweichungen liegen in einer Grélkenordnung, wie sie auch bei
Mehrfachkultivierungen in etablierten Reaktionsgefalien auftreten. Die Unter-
schiede in der maximal erreichten Wachstumsrate im Satzbetrieb konnen
durchaus aus den unterschiedlichen Animpfdichten resultieren. Ebenfalls ware ein
Einfluss des Leistungseintrags moglich, falls das Ruhrsystem im mL-Malistab bei
aquivalentem k. a mehr Leistung eintragt als die drei Rushton-Turbinen im Labor-
ruhrkesselreaktor. Weitere Vergleichskultivierungen in den unterschiedlichen
Reaktionsgefallen mit ein und derselben Vorkultur in Medien desselben Ansatzes
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konnten eventuell Aufschluss dartiber geben, ob der Unterschied in der Wachs-
tumsrate signifikant ist.

Tabelle 8: Vergleich der Wachstumsparameter von E. coli in den etablierten Reak-
tionssystemen (gerihrte Blasensaule und Laborrihrkesselreaktor) mit den
Ergebnissen der Kultivierungen im mL-Bioreaktor.

Reaktionssystem Satzbetrieb Zulaufbetrieb
w [h] Yxs:[9g7] Yxs,[9 g7l
Etablierte Systeme 0,56 +/-0,02 0,50 +/- 0,02 0,33
Kultivierungen im 0,48 +/-0,03 0,45 +/-0,02 0,35 +/- 0,01
mL-Bioreaktor
mL-Mafistab . o o
Etablierte Systeme 87 % 90 % 105 %

Bisher in der Literatur veroffentlichte maximale Zelldichten in Parallelreaktionssys-
temen fiir mikrobielle Anwendungen belaufen sich auf 5,1 g L™ E. coli in einem
pH-geregelten, intermittierenden Zulaufverfahren im Schuttelkolben (Weuster-Botz
et al., 2001a), 12,5 g L™ S. carnosus in einem pH-geregelten Satzverfahren in
einer Blasensidule (Dilsen et al., 2001), 9,5 g L™ S. lividans in einem pH-
ungeregelten Satzverfahren in einer Deepwell-Mikrotiterplatte (Minas et al., 2000)
und 1,6 g L™ E. coli in einem ebenfalls pH-ungeregelten Satzverfahren in einem
Miniatur-Ruhrkesselreaktor (Lamping et al., 2003). Ein Malstabsvergleich mit
Kultivierungen im Bioreaktor des LabormaRstabs und Zelldichten von (iber 10 g L
wurde in diesen Reaktionssystemen bisher nicht durchgefiihrt.
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5. Zusammenfassung

Die Bioprozessentwicklung beginnt mit der Suche, Charakterisierung und Optimie-
rung einer biologischen Aktivitat mit industrieller Relevanz (primary screening,
Primarauswahl). Hierbei kann durch moderne gentechnische Methoden eine
riesige Menge an potentiell optimierten Biokatalysatoren generiert werden. Die
Aufnahme einer moglichst groflen Zahl dieser Kandidaten in die weitergehende
Prozessentwicklung (secondary screening, Sekundarauswahl) sowie eine mog-
lichst friihzeitige, parallel zur Primarauswahl ablaufende Prozessentwicklung im
Labormalstab verkurzen die Entwicklungszeit eines 6konomischen Bioprozesses.

Aufgrund unzureichender Paralleltechniken liegt der Geschwindigkeitslimitierende
Schritt der Bioprozessentwicklung in der Prozessentwicklung im Labormalstab.
Mit momentan verfugbaren Reaktionsgefallen kdnnen entweder eine hohe Zahl
von unkontrollierten Parallelreaktionen im Satzverfahren oder eine relativ geringe
Anzahl von 4 bis 16 Reaktionen mit hohem apparativen Aufwand unter techni-
schen Bedingungen durchgefihrt werden.

Im Rahmen dieser Arbeit sollte ein neuartiges Konzept fur ein Parallelreaktorsys-
tem mit hoher Parallelitdt, hohem Automatisierungsgrad und dem Labormaflstab
ebenburtigen bioverfahrenstechnischen Parametern entwickelt werden, um den
Personal- und Kosteneinsatz pro Versuch zu reduzieren und somit Hochdurch-
satz-Bioprozessentwicklung ermoglichen zu konnen.

Eine Parameterstudie, welche Ubliche Kultivierungszeiten, den Warmeubergang,
und die Verdunstung umfasste, fihrte zur Auswahl eines Ausgangsvolumens fur
den mL-Bioreaktor von mindestens 5 mL. Als aussichtsreichste Begasungsstrate-
gie fur den mL-Bioreaktor wurde aufgrund des groRen Oberflache /
Volumenverhaltnis in diesem Mal3stab die Begasung per Gas-Induktion durch ein
selbst ansaugendes Ruhrsystem bewertet. Die Dimensionen des Ruhrsystems
und mL-Bioreaktors wurden auf der Basis einer weiteren Parameterstudie unter
Berucksichtigung der notwendigen RuUhrerumfangsgeschwindigkeit zur Gas-
Induktion, der angestrebten Re-Zahl und des Leistungseintrags definiert.

Die Entwicklung eines Ruhrsystems zur Gas-Induktion im mL-Mafstab erfolgte in
zwei Phasen. Ruhrerprototypen einer ersten Serie ,A’, welche in Rotation aufgrund
einer internen Kanalstruktur Strdomungen induzieren, erzielten im mL-Bioreaktor
mit Stromungsbrechern einen maximalen Sauerstoffubergangskoeffizienten k a
von 0,24 s™'. Dieser hohe k.a kann allerdings nur in einem relativ geringen Volu-
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menbereich aufrechterhalten werden. Ein Uberschreiten eines kritischen Grenzvo-
lumens flhrte durchwegs zu einer Limitierung des Gasaustauschs zwischen
dispergierter Gasphase und Umgebungsluft. Eine zweite Ruhrerprototypenserie
,B> wurde dahingehend optimiert, diese Limitierung durch Bereitstellung von
Prozessgas im Zentrum des Ruhrorgans und Verkleinerung des Verhaltnisses aus
Durchmesser des Ruhrorgans zu Durchmesser des mL-Bioreaktors zu Uberwin-
den. Die Lagerung der Ruhrorgane auf einer Hohlachse ermdglichte zudem die
Erhohung der Bewehrung des mL-Bioreaktors durch Stromungsbrecher, welche
uber die gesamte Hohe des mL-Bioreaktors ausgefuhrt werden konnten. Ruhrsys-
teme der Serie ,B’ erzielten einen maximalen k,a von uber 0,4 s'. Eine
Volumenzunahme von 50 % des Ausgangsvolumens reduzierte den vorliegenden
kra um 20 %, so dass das Ruhrsystem fur Zulaufverfahren geeignet ist. Die
manuelle Fertigung der Rihrorgane resultierte in Toleranzen, welche eine Streu-
ung der Sauerstoffsorptionsleistung verschiedener Rihrorgane gleichen Typs bei
gleichen Bedingungen von weniger als 7 % zur Folge hatten. Diese Differenzen
sollten durch automatisierte Serienfertigung weiter minimiert werden kénnen.

Zur Erleichterung der Handhabbarkeit der parallelen mL-Bioreaktoren wurde auf
der Basis eines kommerziellen Reaktionsblocks fur chemische Synthesen ein
Bioreaktionsblock flir 48 mL-Bioreaktoren entwickelt, welcher eine magnetisch
induktive Antriebseinheit und Warmetauscher zur Temperierung der Reaktions-
medien sowie zur Kuhlung des Kopfgasraumes der Reaktoren zur Reduzierung
der Verdunstung zur Verfigung stellt.

Zur Aufrechterhaltung monoseptischer Bedingungen in den mL-Bioreaktoren
wurde eine Sterilgasabdeckung entwickelt, welche die zentrale Einspeisung von
sterilem Prozessgas ermoglicht.

Durch die Integration des Reaktionsblocks in einen Pipettierroboter wurde die
Automatisierung der Probenahme sowie eine Zudosierung von Titrationsmitteln
zur pH-Kontrolle und zur Durchfihrung von Zulaufverfahren ermdglicht. Die
Pipettiergenauigkeit des Pipettierroboters wurde fur relevante Losungen optimiert.
Die Abweichung der Pipettiergenauigkeit konnte durch Anpassung der Pipettierpa-
rameter des Pipettierroboters auf unter 5 % reduziert werden.

Die Automatisierung der atline Prozesskontrolle zur Messung des pH und der
optischen Dichte erfolgte mittels eines Mikrotiterplatten-Photometers, eines in den
Pipettierroboter integrierten Greifarms und eines Mikrotiterplatten-Waschgerats.

Zur Etablierung einer parallelen pH-Messung wurden zwei verschiedene Ansatze
verfolgt. Zum einen wurde mit Hilfe von in Mikrotiterplatten immobilisierten,
fluorometrischen pH-Sensoren der pH atline in einem integrierten Mikrotiterplatten-
Photometer bestimmt. Zur pH-Kontrolle wurde ein Proportionalregler eingesetzt.

Die zweite verfolgte Strategie zur parallelen pH-Messung umfasst die nicht-
invasive Messung mit Hilfe von in den mL-Bioreaktoren integrierten fluorometri-
schen Sensoren. Diese werden von einer optischen Ausleseeinheit durch die
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GefalRwand hindurch ausgelesen. Erste Messungen mit Prototypen der Sensor-
einheiten wahrend einer pH-geregelten Satzkultivierung von E. coli ergaben sehr
gute Ubereinstimmungen der Messsignale fiir pH und pO, im Vergleich zu Refe-
renzmessungen.

Die atline Abschatzung der Biotrockenmassekonzentration wurde durch Messung
der optischen Dichte der Reaktorproben im Mikrotiterplatten-Photometer durchge-
fuhrt. Durch Verwendung eines Polynoms zweiten Grades zur Korrelation der
optischen Dichte mit der Biotrockenmassekonzentration konnte ohne weitere
Verdiinnungen ein Messbereich von 0,7 - 24 g L™ fiir E. coli erzielt werden.

Die Prozesskontrolle wurde mit der Geratesoftware des Pipettierroboters realisiert.
Diese Software ist lediglich zur Steuerung von Arbeitsablaufen ausgelegt und
erlaubt deshalb a priori keine Etablierung einer pH-Regelung. Diese Funktion
wurde mit Hilfe der graphischen Programmieroberflache LabView erstellt, indem
das Auslesen des im Mikrotiterplatten-Photometer gemessenen pH und das
Erstellen einer Arbeitsanweisung fur den Pipettierroboter ermdglicht wird.

In einer Parallelkultivierung von E. coli im Zulaufverfahren in funf mL-Bioreaktoren
wurde die am Ende der Satz- bzw. Zulaufphase erzielte Biotrockenmassekonzent-
ration durch eine Abweichung von weniger als 5,3 % vom Mittelwert
charakterisiert. Die relative Standardabweichung der in Mikrotiterplatten durchge-
fuhrten atline pH-Messungen lag wahrend des gesamten Prozesses unter 2,0 %.

Kultivierungen von E. coli im mL-Bioreaktor erzielten im Satzbetrieb eine Wachs-
tumsrate p von 0,48 h™' oder 87 % des Werts der etablierten Referenzsysteme
Laborruhrkesselreaktor (3 L) und geruhrte Blasensaule (200 mL). Der Biomasse-
ertrag im Satzbetrieb lag bei 0,45 g g' oder 90 % des Wertes der
Referenzsysteme. Im Zulaufbetrieb wurde im mL-Bioreaktor ein Biomasseertrag
von 0,35 g g™ oder 105 % des Wertes im Laborbioreaktor erzielt.

Der Vergleich des Zulaufverfahrens mit intermittierendem Dosierprofil im 3 L-
Mafdstab und im mL-Bioreaktor zeigt unterschiedlichen Volumenverlauf aufgrund
der unterschiedlichen Konzentrationen der eingesetzten Titrationsmittel und
Zudosierlosungen. Unter Berucksichtigung dieses unterschiedlichen Volumenver-
laufs wurde eine Abweichung zwischen den Biotrockenmasse-Verlaufen im 3 L-
Maldstab und im mL-Maf3stab von unter 10,5 % ermittelt. Somit wurde eine
erfolgreiche Malistabsverkleinerung eines pH-geregelten Zulaufverfahrens vom
Maldstab 3 L in den MalRstab 10 mL durchgefuhrt. In beiden MalRstaben wurde
nach einer Prozesszeit von 20,9 h im Mittel eine Biotrockenmassekonzentration
von 24,0 +/- 1,0 g L™ erzielt (Abbildung 69).
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Abbildung 69: Malistabsverkleinerung eines Zulaufverfahrens mit E. coli
vom Labormafstab (3 L) in den Malistab der entwickelten mL-Bioreaktoren

(10 mL).

Das entwickelte Reaktionssystem im mL-Malf3stab stellt Rahmenbedingungen zur
Verfugung, um Hochdurchsatz-Bioprozessentwicklungen durchfuhren zu kdnnen.
Die Sauerstoffsorptionsleistung, Parallelitdt sowie der Automatisierungsgrad
ubertreffen bisher verfugbare parallele Reaktionssysteme. Das entwickelte System
erlaubt die automatisierte Durchfuhrung von pH-geregelten Zulaufverfahren mit
hoher Datendichte bei geringem Reaktionsvolumen. Die daraus resultierende
Einsparung an Material, Personal und Zeitbedarf kann zur effizienteren Biopro-
zessentwicklung beitragen.
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6. Ausblick

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurden die wissenschaftlich-technischen
Grundlagen erarbeitet, um automatisiert in bis zu 48 parallelen Versuchsansatzen
pH-geregelte Zulaufverfahren im mL-Malstab durchfuhren zu koénnen. Dazu
wurde ein mL-Bioreaktor mit einem Gas-induzierenden RUuhrsystem bis zur
Serienreife entwickelt. Die Fertigung des Ruhrorgans wird in Zukunft automatisiert
mit Hilfe von CNC-Dreh-/Frasmaschinen erfolgen. Der mL-Bioreaktor wird aus
Polystyrol im Spritzgussverfahren gefertigt werden. In folgenden Arbeiten missen
die Sauerstoffsorptionsleistung, die Warmeulubergangseigenschaften und die
Sterilbedingungen des mL-Bioreaktors der Serienproduktion Uuberpruft und
nochmals die parallele Vergleichbarkeit verifiziert werden. Diese sollte bei automa-
tisiert hergestellten Teilen aufgrund der hoheren erzielbaren Fertigungsprazision
noch niedriger liegen als bei den im Rahmen dieser Arbeit verwendeten, manuell
gefertigten Prototypen.

Die in Zusammenarbeit mit einem industriellen Kooperationspartner entwickelte,
nicht-invasive fluorometrische Messtechnik fur pH und pO, lag bislang nur als 1-
Kanal-Messgerat vor. Sobald diese Messtechnik als paralleles System verfugbar
ist, kann durch hohere Datendichte im Bereich von 30 Messwerten fur pH und pO;
pro mL-Bioreaktor und Stunde eine verbesserte Regelung dieser beiden Parame-
ter erzielt werden. Darlber hinaus kann das bisher zur atline pH-Messung
notwendige Probevolumen eingespart werden.

Die im Rahmen der vorliegenden Arbeit entwickelte Prozesskontrollsoftware
(Gemini, LabView) erméglicht bislang keine variable Zeittaktung von Zudosier- und
Probenahmeschritten, sondern folgt starr den programmierten Zeitintervallen. Die
zusammen mit einem weiteren industriellen Partner in Entwicklung befindliche
Scheduling-Software wird diese Einschrankung Uberwinden und somit ein Pro-
zesssensitives Takten der Arbeitsablaufe ermoglichen.

Die im Verlauf dieser Arbeit durchgefuhrten Kultivierungen mit E. coli erlaubten die
Produktion von 24 g L™ Biotrockenmasse in pH-geregelten Zulaufverfahren. Mit
Saccharomyces cerevisiae wurden im pH-geregelten Zulaufverfahren ebenfalls
30g L' Biotrockenmasse erzielt (Kusterer, 2003). Um die Einsetzbarkeit des
Systems auszuweiten, sollten noch weitere, industriell interessante Organismen
wie beispielsweise P. pastoris auf ihre Wachstumseigenschaften untersucht
werden. Um den maximalen Leistungseintrag des Systems in Kultivierungen zu
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testen, konnten filamentdse Bakterien und Pilze wie beispielsweise Streptomyces
sp. oder Aspergillus sp. kultiviert werden.

Der Leistungseintrag des Gas-induzierenden Ruhrsystems ist bisher messtech-
nisch nicht zuganglich. In folgenden Arbeiten kdonnte eine Modellierung per CFD
einen Anhaltspunkt Uber die GroRenordnung des Leistungseintrags ergeben.

Die per Pipettierroboter etablierte intermittierende Zudosierung zu den mL-
Bioreaktoren fuhrt zu oszillierender Substratkonzentration, Sauerstoffaufnahmera-
te und pO,. Der Einfluss dieser im Vergleich zur kontinuierlichen Zudosierung
abweichenden Bedingungen auf das Wachstum und die Produktivitat eines
gegebenen Prozesses muss jeweils Uberprift werden. Da sowohl positiver
(Weuster-Botz et al., 2001a) als auch negativer Einfluss (Lin und Neubauer, 2000)
beobachtet wurde, ist die intermittierende Dosierung moglicherweise nicht fur alle
Prozesse anwendbar.

Auch in Bioreaktoren des Produktionsmalistabs finden Zellen allerdings oszillie-
rende Bedingungen auf inrem Weg durch den Bioreaktor vor. Die intermittierende
Betriebsweise mit variablen Zeitintervallen in Bioreaktoren kleinen Mafl3stabs kann
madglicherweise Aufschluss Uber die Auswirkungen der oszillierenden Bedingun-
gen im Produktionsreaktor geben (Lin und Neubauer, 2000). Die entwickelten mL-
Bioreaktoren konnten maoglicherweise als optimales Werkzeug zur Bearbeitung
dieser Fragestellung eingesetzt werden.

Das Potential der im Rahmen dieser Arbeit entwickelten parallelen mL-
Bioreaktoren und der Automatisierungstechnik tbertrifft das Potential von bislang
verfugbaren parallelen Reaktionssystemen. Durch im Verlauf der Prozessentwick-
lung fruhzeitige Evaluierung der Wachstumseigenschaften (Sekundarauswahl)
eines Biokatalysators kdnnen daraus resultierende prozesstechnische Einschran-
kungen in der laufenden Entwicklung (Primarauswahl) berucksichtigt werden, so
dass fur einen gegeben Biokatalysator mit grof3erer Wahrscheinlichkeit ein
okdnomischer Prozess entwickelt werden kann. Die automatisierte Durchflihrung
von 48 pH-geregelten Kultivierungen im Zulaufverfahren bei Sauerstoffsorptions-
leistungen wie im Laborruhrkessel sollte den Personal- und Kosteneinsatz pro
Versuch erheblich reduzieren, Prozessentwicklungszeiten verkiurzen und somit
Hochdurchsatz-Bioprozessentwicklung ermaoglichen.
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A. Material und Methoden

A.1. Material

A.1.1. Allgemeines

Folgende Gerate (Tabelle 9), Labormaterialien (Tabelle 10) und Software (Tabelle
11) wurden im Verlauf der Arbeiten verwendet.

Tabelle 9: Auflistung der verwendeten Laborgerate mit Herstellerangabe

Gerat Name Hersteller
A/D-Wandlerkarte PCI-6024E National Instruments, Miinchen
Abgasanalytik Easyline ABB, Frankfurt
Analytikwaage AG 285 Mettler Toledo, Giessen
Bioreaktor Labfors Infors, Bottmingen, Schweiz
Inkubationsschiittler Multitron Infors, Bottmingen, Schweiz
Kivettenphotometer Genesys20 Thermo Electron, Dreieich
Laborroboter Genesis RSP 150 Tecan, Crailsheim
Mikrotiterplatten- Fluostar Galaxy BMG Labtech, Offenburg
Photometer
Mikrotiterplatten- Columbus Tecan, Crailsheim
Waschgeréat
Massendurchflussmesser 5850E Brooks Instrument, Baar,

Schweiz

pH Elektrode

105-DPAS-SC-K85/325

Mettler-Toledo, Giessen

pH Elektrode, miniatur 285105151 Schott, Mainz

pH Messgeréat PDD Presens, Regensburg
pO, Elektrode InPro6000 420 S/P Mettler-Toledo, Giessen
pO, Elektrode CellOx 325 WTW, Weilheim

pO, Messgerat Fibox3 Presens, Regensburg
pO, Messgerat MicroTX Presens, Regensburg
Schlauchpumpe BVP Easyload Ismatec, Giattbrugg, Schweiz
Schwebekdrperdurchfluss- V100 Vogtlin, Lorrach

messer

Tischzentrifuge Mikro 20 Hettich, Tuttlingen
Waage Explorer Ohaus, Giessen
Zentrifuge Rotixa 50RS Hettich, Tuttlingen
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Tabelle 10: Auflistung sonstiger Materialien und Gerate

Material

Beschreibung

Hersteller

Enzymkits

Acetat, Glukose

R-Biopharm, Darmstadt

Glukosemessgerat

AccuCheck

Roche, Basel, Schweiz

Hydroplates

HP96L, HP96T

Presens, Regenshurg

Kunststoff Rohmaterial

PTFE, PEEK, PMMA

Sahlberg, Miinchen

Magnete SmCo, NdFeB Fehrenkemper Magnetsysteme,
Messenkamp
Prototypen 40 Kavitaten H+P Labortechnik,

Reaktionsblocke

Oberschleissheim

Spritzenkérper Inject, 10 und 20 mL B. Braun Petzold, Melsungen
Spritzenkoérper 20 mL Terumo, Somerset, NJ, USA
Sterilfilter Midisart 2000 Sartorius, Géttingen
Steuergerat Thermomodul 40ST H+P Labortechnik,
Reaktionsblockprototyp Oberschleissheim
Steuergerat Variomag Shakemodul H+P Labortechnik,
Reaktionsblockprototyp Oberschleissheim

Tabelle 11: Software

Software

Beschreibung

Hersteller

CATIA V5 R12

CAD Software

Dassault Systemes, Suresnes,
Frankreich

Fluostar Software 4.31

Steuersoftware des
Mikrotiterplatten-

BMG Labtech, Offenburg

Photometers

Gemini 3.4 SP2 Steuersoftware des Tecan, Crailsheim
Laborroboters

Iris 1.0 Steuersoftware Bioreaktor Infors, Bottmingen, Schweiz
Labormafistab

LabView 6.1 Graphische Programmier-  National Instruments, Minchen
oberflache zur
Geratesteuerung und
Auswertung des k,a

Microx TX Auslesesoftware Presens, Regensburg

PDD, Fibox3 Auslesesoftware Presens, Regensburg

tscmdl.exe Kommandozeilenapplika-  Albrecht Elektronik, Miinchen
tion fur den
Reaktionsblock

WinWash 1.3 Programmiersoftware des  Tecan, Crailsheim

Mikrotiterplatten-
Waschgeréts
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A.1.2. Laborrihrkesselreaktor

Fur Referenzexperimente wurde ein Laborrihrkesselreaktor mit einem Nominalvo-
lumen von 7,5 L eingesetzt (Labfors, Infors). Der Reaktor ist mit drei
Stromungsbrechern ausgestattet und wird von drei 6-Blatt Scheibenrihrer durch-
mischt (Abbildung 70). Die Kontrolleinheit ist mit der Software Iris (Infors)
ausgestattet. Die Temperatur wird durch eine Temperatursonde gemessen und
einen Thermostat geregelt. Zur Temperierung des Bioreaktors wird das Heizmedi-
um durch den Glasdoppelmantel gepumpt. Eine pH-Einstabmesskette (Mettler-
Toledo) sowie pO,-Sonde (Mettler-Toledo) ermdglichen die Regelung dieser
beiden Parameter. Die Belluftungsrate wird Uber einen Massendurchflussmesser
(Westphal) geregelt. Die Priméardispergierung des Gases erfolgt Uber eine Gasdu-
sche mit 11 Offnungen mit je 1 mm Durchmesser.
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Abbildung 70: Geometrie des Laborruhrkesselreaktors. dr = 150 mm, hy = 450
mm, bg = 15 mm, hg = 350 mm, ds = 55 mm, hg = 11 mm, bs =11 mm, h; =25
mm, h, = 85 mm, h; = 144 mm.

A.1.3. Blasensaule

Die Blasensaule (Profors, Infors, Bottmingen, Schweiz) besitzt ein Nominalvolu-
men von 300 mL und ist zuséatzlich mit drei Stromungsbrechern ausgestattet
(Abbildung 71). Die Durchmischung erfolgt mit einem 6-Blatt Scheibenrthrer,
welcher von einem in der nicht abgebildeten Bodenplatte rotierenden Permanent-
magneten angetrieben wird. Analog zur Bemal3ung in Abbildung 70 besitzt der
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Reaktor folgende Geometrie: dr= 60 mm, ht = 140 mm, bg = 15 mm, hg = 109 mm,
ds = 28 mm, hs = 8 mm, bs = 8, h; = 40 mm. Zur Temperierung wird die Blasen-
saule in einem Inkubator betrieben. Die Begasung erfolgt Uber eine Sinterplatte
am Boden des Reaktors. Der Volumenstrom des Prozessgases wird Uber einen
Schwebekoérperdurchflussmesser (V100, Vogtlin) eingestellt.

N

Abbildung 71: Prinzipskizze der Blasensaule. 1: Strémungsbrecher. 2:
Rushton-Turbine. 3: Magnete. 4: Sinterplatte.

Die Sinterplatte wird vor Benutzung fur 48 h in 96 % (m/v) H,SO4 und 1 h in
alkalischer Reinigungslosung im Ultraschallbad gereinigt. Zur Entfernung der
Ruckstande des Reinigungsmittels wird die Sinterglasplatte mehrfach mit destillier-
tem Wasser gespult. Nach Einbau wurde unter Begasung nochmals mehrfach mit
destilliertem Wasser gespiilt bis keine Schaumbildung mehr auftrat.

A.1.4. Rihrsystem und mL-Bioreaktoren
Prototypenserie A’

Die Prototypen wurden in mL-Reaktionsgefallen mit 15,5 mm Innendurchmesser
hinsichtlich ihrer Laufeigenschaften, ihre Blaseneintragsverhaltens und Sauer-
stoffiibergangskoeffizienten charakterisiert (Abbildung 72). Stromungsbrecher
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wurden aus der Frontpartie eines Spritzenstempels gefertigt, indem der Stempel
auf eine Lange von 14 mm abgestochen und danach durch eine zentrische
Bohrung mit einem Durchmesser von 10 und einer Tiefe von 4 mm versehen
wurde. Der Spritzenauslass wurde uber der Bunsenbrennerflamme erwarmt und
auf einer Metallplatte flachgedriickt. Dabei wurde die Offnung dicht verschmolzen.

@155 |

14.0

Abbildung 72: Prinzipskizze und Photo eines mit Ruhrorgan be-
stickten mL-Bioreaktors mit 15,5 mm Innendurchmesser. Alle
Maf3e in mm.

Die Prototypen Al - A10 (Tabelle 12) wurden aus PTFE Rohmaterial (Sahlberg)
gefertigt und mit NdFeB-Magneten bestiickt (Fehrenkemper Magnetsysteme). Der
Antrieb erfolgte durch ein schwebendes Magnetfeld, welches 40-fach parallel in
einem Aluminiumblock mit integrierter Temperierung (H+P Labortechnik) erzeugt
wurde.

Um den gelagerten Betrieb der Rihrorgane zu ermdglichen, wurden diese mit
einer Zentrumsbohrung versehen. Mit Hilfe einer in diese Zentrumsbohrung
eingepressten Welle konnten die Ruhrorgane ebenfalls mechanisch mit einem
Elektromotor angetrieben und optisch hinsichtlich der induzierten Strémung
evaluiert werden. Durch Einbau einer Achse in die Reaktionsgefaf3e konnten die
Ruhrorgane aul3erdem durch das Magnetfeld des Reaktionsblocks angetrieben
werden.
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Tabelle 12: Prototypenserie ,A’: Geometrie und Magnetbesttickung

Nummer d,[mm] h, [MM] nNuagnere  LANge, [mm] d, [mm]

Al 9 154 2 4 3
A2 5,25 14,5 1 10 4
A3 12,5 8,1 2 4 2,5
A4 14,5 10 2 4 2,5
A5 14,5 8,7 2 4 2,5
A6 15,2 6,2 2 4 3
A7 13,3 20 4 4 2,5
A8 14,5 9 2 4 2,5
A9 14,5 10 2 4 3
A10 14,5 7,3 2 2 5

Prototypenserie ,B’

Die Ruhrerprototypen der Serie ,B’ wurden aus PTFE, PEEK und PMMA Rohma-
terial (Sahlberg) gefertigt und mit NdFeB-Magneten (Fehrenkemper
Magnetsysteme) bestickt (Tabelle 13). Sie wurden in mL-Bioreaktoren mit 20,0
mm Innendurchmesser und vier eingepressten Stromungsbrechern betrieben
(Abbildung 73). Diese mL-Bioreaktoren wurden aus Standard-Spritzenkorpern mit
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Abbildung 73: Prinzipskizze und Photo eines mit Rihrorgan bestlickten mL-
Bioreaktors mit 20,0 mm Innendurchmesser. Alle Mal3e in mm.

20 mL Nominalvolumen gefertigt. Die Stromungsbrecher wurden durch ein speziell
gefertigtes Presswerkzeug in die Hulle der Spritzenkorper eingepresst. Dazu
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wurde der Spritzenkorper auf das Presswerkzeug aufgeschoben, das Werkzeug
mit den Pressblechen zusammengesetzt und in kochendem Wasser fur 3 Minuten
erhitzt. Durch Aufschieben eines Metallrings durch einen Hebelmechanismus am
Presswerkzeug wurden die Pressbleche in die Hille des Spritzenkdrpers gedrickt.

Tabelle 13: Prototypenserie ,B’. Geometrie und Magnetbestiickung.

Nummer d,[mm] h, [Mm] Nyagnete Lange, [mm] d, [mm]

Bl 14,5 19,6 4 4 2,5
B2 14,5 12 2 2 5
B3 14,5 12 2 2 5
B4 14,5 12 2 3 6

Nach Abkihlen des gesamten Werkzeugs in kaltem Wasser, wurde der Spritzen-
korper aus dem Presswerkzeug entfernt. Die dabei entstehenden
Stromungsbrecher haben eine radiale Breite von 2 mm und eine Lange von 71
mm. Sie beginnen in einer Hohe von 5 mm Uber dem Reaktorboden. Auf Basis
dieses mL-Bioreaktors wurde die Serienfertigung per Spritzgussverfahren geplant.
Die technische Zeichnung des Ruhrorgans B4 ist in Anhang B abgebildet.

A.1.5. Reaktionsblocke

Die Charakterisierung der Ruhrerprototypen der Serie ,A’ erfolgte in einem
Reaktionsblock-Prototypen (Lange/Breite/Hbhe: 26/17,5/5 cm) mit 40 Kavitaten
mit einem Durchmesser von 18,0 mm (H+P Labortechnik). Der Prototyp ist aus
Aluminium gefertigt und mit einem Warmetauscher aus Kupfer ausgestattet. Das
Steuergerat des Prototyps (Thermomodul 40ST, H+P Labortechnik) erlaubte
maximale Drehzahlen von 3000 min™ sowie eine Temperaturregelung iiber eine
elektrische Heizung im Block und ein externes Thermometer.

Fir mL-Bioreaktoren mit 20,0 mm Aufl3endurchmesser der Prototypenserie ,B’
wurde eine Einfachrihrstelle verwendet. Die Steuerung erfolgt Uber ein Steuerge-
rat (Shakemodul, H+P Labortechnik), welches per serieller Schnittstelle
ansteuerbar ist. Die Steuersoftware tscmdl.exe (Albrecht Elektronik) wurde in
LabView implementiert. Die maximale Drehzahl betragt 4000 min™.

A.1.6. Pipettiersystem

Folgende Kriterien wurden zur Auswahl eines geeigneten Pipettiersystems
berticksichtigt: Dosiertechnik (individuelle bzw. integrale Spritzenpumpen),
Spreizbarkeit der Dosierstrecken, Minimales Pipettiervolumen, Pipettiergenauig-
keit, Pipettiergeschwindigkeit, Integration eines Greifarms, GroRe des
Arbeitstisches, Marktprasenz der verschiedenen Anbieter, vorausgehende
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Integration spezieller Applikationen, verfigbare Software, Schnittstellengestaltung
der Software und Anschaffungspreis.

Fur den angestrebten Verwendungszweck wurde der Genesis RSP 150 (Tecan)
mit der Software Gemini 3.40 SP2 beschafft. Dieser Laborroboter ist mit acht
unabhangigen Dosierstrecken ausgertstet, welche bis zu einer Distanz von 40
mm voneinander gespreizt werden konnen. Spezielle Pipettiernadeln und Sprit-
zenpumpen mit 500 pL Volumen erschlielen theoretisch einen Volumenbereich
von 0,5 — 500 pL (low volume Option). Das Gerat ist mit einem integrierten
robotischen Mikrotiterplatten-Greifarm ausgestattet. Die Flache des Arbeitstisches,
welche mit den Pipettiernadeln erreicht werden kann, misst 30 x 112,5 cm (Tie-
fe/Breite).

A.1.7. Mikrotiterplatten-Waschgeréat

Das Mikrotiterplatten-Waschgerat Columbus (Tecan) verfugt Uber 16 Kandle, so
dass je zwei Reihen einer Mikrotiterplatte mit 96 Kavitaten gleichzeitig gesaubert
werden konnen. Mit der Software WinWash V1.30 wurde ein Waschprogramm
erstellt um die Hydroplates nach jedem Messzyklus zu reinigen (Tabelle 14). Die
zusatzlichen Programmparameter sowie die Rahmenbedingungen zur Behandlung
der Hydroplate HP96L wurden definiert (Tabelle 15 und Tabelle 16).

Tabelle 14: Waschprogramm zur Reinigung der
Proben-Mikrotiterplatten  im  Mikrotiterplatten-
Waschgeréat Columbus

: Cycle Begin: 1
:ASP 4sec 10mms™

: Cycle Repeat: 1

: Cycle Begin: 2
:WASH OV/ASP CH:1 300puL 10mms™

: Cycle Repeat: 2

: Cycle Begin: 3
:WASH BoOt/ASP CH:1 300puL 10mms*

© |0 N | |o |~ W N |k

: Cycle Repeat: 2
10: END
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Tabelle 15: Definition der geometrischen
Parameter der Proben-Mikrotiterplatte
(Hydroplate HP96L).

Name HP96L
Dispensing Position 22
Absaugposition 1 -30
Absaugposition 2 8
Bodenposition 110
Bodenwaschposition 99
Overflowposition 2

Tabelle 16: Waschparameter zur Reini-
gung der Proben-Mikrotiterplatte.

Dispensing-Rate 4
Absaugrate 2

2. Absaugposition Ja

Waéhle Reihen Nein
Modus Streifen
Endabsaugen Ja

Zeit 3s
Geschwindigkeit 10 mm s™
2. Absaugen Ja

Zeit 4s
Geschwindigkeit 10 mm s™

A.1.8. Mikrotiterplatten-Photometer

Zur Realisierung der Anforderungen an die atline Analytik sowie zu ihrer méglichst
flexiblen Weiterentwicklung wurde das Mikrotiterplatten-Photometer Fluostar
Galaxy (BMG Labtech) eingesetzt. Das Gerat ermdglicht Messungen in den
beiden Messmodi Absorption und Fluoreszenz und besitzt zwei interne Dosier-
pumpen mit deren Hilfe Vorlageflissigkeiten individuell in die einzelnen Kavitaten
einer im Messschacht befindlichen Mikrotiterplatte dosiert werden kdonnen. Diese
Funktion entlastet den Laborroboter, da das Verdinnungsmittel direkt im Photo-
meter zu den Reaktorproben gegeben werden kann.

Die Automatisierung der atline Analytik macht das Umschalten zwischen Absorpti-
on- und Fluoreszenzmodus notwendig. Da das Mikrotiterplatten-Photometer fur
die beiden Messmodi je einen speziellen Anregungslichtleiter verwendet, wurde
ein Schrittmotor in das Gerat integriert, der das Lichtleiterrad auf der Seite des
Anregungslichts dreht.
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A.1.9. Hydroplates

Die Hydroplates (Presens) enthalten am Boden der Kavitaten einen Sensorspot,
welcher in einer organischen Matrix zwei immobilisierte Fluoreszenzfarbstoffe
enthalt. Das Auslesen der Fluorophore erfolgt im Mikrotiterplatten-Photometer. Der
transparente Sensorspot der HP96T ermdglicht das transmissive Auslesen dieses
Plattentyps. Der Sensorspot der HP96L enthalt eine optische Isolierung zur
Vermeidung von Streulichteinflissen aus der Probe in der Kavitat der Hydroplate.
Transmissive Messungen sind dadurch nicht mdglich. Tabelle 17 fasst die Anre-
gungs- und Emissionswellenlangen der Referenz- und Indikatorfluorophore der
beiden Plattentypen zusammen.

Der Quotient Ipy = I,/ Ir kann zum pH Uber eine Sigmoidfunktion korreliert werden.
Die Verwendung eines Referenzfarbstoffs erhoht die Messgenauigkeit Gber der
Lebensdauer der Sensoren, da eine Abnahme der Signalintensitat durch ,Ausblu-
ten“ des Sensors einen geringeren Einfluss auf das Messsignal zur Folge hat.

Tabelle 17: Anregungs- und Emissionswellenlangen der Hydroplates

Referenz R Indikator |
Hydroplate Excitation/Emission Excitation/Emission
HPO6T 540/590 nm 485/540 nm
HP96L 485/620 nm 485/540 nm

A.2. Auslegung des mL-Bioreaktors

A.2.1. Reaktionsvolumen

Die Erstabschatzung eines sinnvollen Volumens des mL-Bioreaktors erfolgte unter
Bertcksichtigung des Volumenverlusts durch Verdunstung und Probenahme. Die
Verdunstung wurde fir verschiedene Volumina zwischen 1 und 10 mL abge-
schatzt (Gleichung 47). Dabei wurde die vollstdndige Aufsattigung von trockenem
Prozessgas angenommen.

M, =V, - pg - AY (47)

Die Sattigungsbeladung Ys von Luft bei 37 °C und 1 bar betragt 41,1 g kg™
(Gleichung 48).

M H,0 1

M Air (pe_lj
Ps

Ys =

(48)
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Tabelle 18: Parameter zur Berechnung des Verdunstungsvolumenstroms

Wasser Luft
Dichte Parc =0993kgm™ Papoc =1142kgm~
Sattigungsdampfdruck Ps (37°C,1bar) =6,28-10°Pa

A.2.2. Warmelbergang

Die Warmebilanz um einen isolierten mL-Bioreaktor umfasst die eingetragene
Ruhrleistung, die Warmeproduktion der Mikroorganismen, die Verdunstungswar-
me und den Warmelbergang an den Warmetauscher. Zur Abschatzung eines
Maximalwertes der Warmeabgabe wurde die Verdunstungswarme vernachlassigt.
Die maximale Rihrleistung wurde zu 10 W L™ angenommen. Die W&rmeproduki-
on einer Kultivierung mit einem Sauerstoffeintragsrate von 3,2 g L™ h™* wurde mit
Gleichung 49 zu 12,8 W L' abgeschéatzt, so dass eine Gesamtwarme von
22,8 W L™ oder 114 mW pro 5 mL abgefiihrt werden muss.

Q0 =OUR-14,4kJ g™ (49)

In einem mL-Bioreaktor aus Glas mit einer Wandstarke von 1 mm welcher ohne
Luftspalt eine Kontaktflache von 10 cm? zu einem Warmetauscher aus Metall mit
1 mm Wandstarke besitzt, kann mit Gleichung 50 ein Warmedurchgangskoeffi-
zient ko von 35,6 mW cm™ K * berechnet werden.

k=t o L 1 (50)

Q = =
RGes Z Ri i i
IR

Dabei wurde mit einer Stromungsgeschwindigkeit v des Mediums und des Wéarme-
tauscherfluids an der jeweiligen Behalterwand von 0,1 m s gerechnet. Um unter
diesen Bedingungen die abgeschétzte Warme von 114 mW pro 5 mL Reaktions-
volumen abfihren zu kénnen, reicht eine Temperaturdifferenz von 0,33 °C aus
(Gleichung 51).

Q

AT =
ko - A

(51)

Um diese Temperaturdifferenz unter 1 °C zu halten, kann ein Luftspalt von bis zu
0,15 mm in Kauf genommen werden.

Tabelle 19: Parameter zur Berechnung des Warmetbergangs

Warmeiibergangskoeffizient o a =350+ 2100- \/V
Warmeleitfahigkeiten i Asias =136
AL = 0,026

ﬂ“StahI =15
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A.2.3. Begasungsart

Diffusion

Der Sauerstofftransport per Diffusion J, tber eine Begasungsmembran berechnet
sich unter Annahme eines konstanten Diffusionskoeffizienten Dg, stationarer
Diffusion Uber eine Grenzschicht der Dicke 6 und einem linearen Konzentrations-
gradienten Ac nach den Fick’schen Gesetzen zu.

.M D

Jo=—2="2".Ac 52

° A S 59
Unter den genannten Bedingungen lasst sich ein Stoffiibergangskoeffizient kg
einfuhren.

kg = —> (53)

Der Gesamtstoffibergangskoeffizient kg setzt sich aus den Einzelwiderstanden
auf der Gasseite kg, der Membran ky und der Flissigseite k. zusammen. Der
Widerstand auf der Gasseite kann aufgrund der um den Faktor 1000 hoheren
Diffusionsgeschwindigkeit des Sauerstoffs in der Gasphase vernachlassigt
werden. Es gilt:

1 1 1

— =+ (54)

kG kM kL
Der Stofftransportwiderstand der Membran ky lasst sich unter Berlcksichtigung
der Definition der Permeabilitdt Pe schreiben als:

D, Pe-K,

Ky =—5=""% (55)
Um eine Aussage uUber den maximalen Gesamtstofflibergang lUber eine typische
Silikonmembran mit einem mittleren Diffusionsweg von 0,1 mm machen zu
konnen wurden Werte fur kg und ky benétigt. Aus der Literatur (Walther et al.,
1994) wurde unter der Annahme, dass die Stoffwerte der verwendeten Membran
denen von Silikon ahnlich sind, ein Gesamtstoffibergangskoeffizient kg = 3,95 X
10° m s™ entnommen. Der Stoffiibergangskoeffizient einer Silikonmembran mit
einem mittleren Diffusionsweg von 0,1 mm wurde zu 1,1 x 10® m s bestimmit.
Somit ergibt sich ein flussigseitiger Stoffiibergangskoeffizient k. = 6,15 x 10
m s™. Der Gesamtstoffilbergang reprasentiert folglich nur 35,9 % des maximal
Uber die Membran moglichen Stofflibergangs.

Um in einem Fliissigvolumen von 5 mL einen k,.a Wert von {iber 0,1 s™ zu erzielen
misste eine Membranoberflache Ay von 126,6 cm? zur Verfiigung gestellt werden
(Gleichung 56).

k.a-Vv
K,

A, > (56)
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Fir einen Silikonschlauch mit einem AuRendurchmesser von 2 mm wiirde daraus
eine Mindestlange von 2 m resultieren.

Blasensaule

Der Leistungseintrag in eine Blasensaule setzt sich aus der notwendigen Energie
zur Blasenbildung am Begasungsorgan (Gleichung 57) und der Expansionsarbeit
beim Aufsteigen der Blasen in der Flissigkeit (Gleichung 58) zusammen.

(P) 6-u-o

—| = (57)
V), H-d,

[Ej _U-R-T | Potp -g-H (58)
\Y E VM'H Po

Der Primérgasblasendurchmesser kann durch ein Kréftegleichgewicht an einer
sich bildenden Gasblase bestimmt werden. Sobald die Auftriebskraft Fa (Glei-
chung 59) wahrend der Blasenbildung groRer wird als die Summe der
Oberflachenkraft am Porenrand F, (Gleichung 60), der Tragheitskraft der zu
verdrangenden Flussigkeit Fr (Gleichung 61) und der Reibungskraft in der ver-
drangten Flussigkeit F, (Gleichung 62), I0st sich die Blase vom Begasungsorgan
ab.

T

Fa=% 08000 (59)
F. o =d, o, (60)
V~ 2
Fr :1,3'/0|_'[ dG'Pj (61)
b
Vv
F,7=15-77~[ G'PJ (62)
db

Der Gasvolumenstrom durch die Poren des Begasungsorgans kann mit Hilfe einer
Massenbilanz aus dem Gasvolumenstrom V., dem Porendurchmesser dp, der
Flache A und der Porésitat g der Begasungsmembran ermittelt werden (Glei-
chung 63).

Vop=—-"+ (63)
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A.3. Software zur Prozesskontrolle

Die Steuerung des Gesamtablaufs einer Kultivierung fur bis zu acht Parallelreakto-
ren erfolgt durch ein Gemini-Skript (Anhang C). Der Aufbau des Gemini-Skripts ist
in Abbildung 74 schematisch dargestellt.

Zu Beginn werden die spéater zur pH Kontrolle sowie zur Umrechnung der opti-
schen Dichte im Mikrotiterplatten-Photometer zur Biotrockenmasse bendtigten
Parameter in einer globalen Variable gespeichert. Die Initialisierung des Photome-
ters beinhaltet gleichzeitig die Inbetriebnahme und das Spulen der im Photometer
integrierten Spritzenpumpe. Nach Anlegen der Datenfiles werden im Gemini-Skript
interne Parameter wie beispielsweise Anzahl der Durchldufe im Satz- bzw.
Zulaufbetrieb und Volumenstrome fir Verdunstungsausgleich und Zufutterung
abgefragt. Danach beginnt das eigentliche Prozesskontrollprogramm, welches in
Satzbetrieb und Zulaufbetrieb mit jeweils linearem oder konstantem Zudosierprofil
unterteilt ist (Abbildung 74A). Ein Probenahmezyklus startet mit der Sterilisierung

Initialisierung der Parameter der LabView Programme Pipettiernadeln sterilisieren und trocknen
v 4
Initialisierung der DDE Kommunikation mit Photometer Probenahme
A4 A4
Initialisierung der Datenfiles pH Messung
\ 4 v
Initialisierung der Gemini Variablen OD Messung
A 4 v
Batchbetrieb Probenaufbewahrung
. v
\ 4 Probenplatte reinigen
Zulaufbetrieb (linear und konstantes Zufiittern) v
pH Kontrolle (Base zudosieren)
v
Verdunstungsausgleich (D.W. zudosieren)
v
Warten auf nachste Probenahme

Abbildung 74: Schematischer Aufbau des Gemini-Skripts zur Kontrolle einer Parallelkultivierung
fur acht mL-Bioreaktoren. (A) Gesamtablauf. (B) Ablauf eines Probenahmezyklus im Satzbetrieb.
Im Zulaufbetrieb wird parallel zu den angegebenen Arbeitsschritten im vorgegebenen Zeittakt von
4 Minuten zudosiert.

der Pipettiernadeln und der Probenahme aus den mL-Bioreaktoren in eine
Probenahme-Mikrotiterplatte auf der Kihlstation. Dabei werden zunachst 50 pL
Probe in Reihe A der Probenahme-Mikrotiterplatte abgegeben und von dort erneut
20 L aufgenommen und in Reihe B abgegeben. Die Probenahme-Mikrotiterplatte
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wird zum Photometer transportiert, wo zunachst im Fluoreszenzmodus der pH in
Reihe A gemessen wird. Dazu wird der in das Mikrotiterplatten-Photometer
integrierte Elektromotor zum automatisierten Umschalten zwischen Absorptions-
und Fluoreszenzmodus durch ein LabView Programm Uber serielle Schnittstelle
gesteuert. Der in der Photometer Software vorab definierte Test zur pH-Messung
wird vom LabView Programm pH_read&control_GV durch Ubermittlung des DDE-
Schnittstellenbefehls gestartet. Nach Abschluss der Messung werden die Daten
aus dem zuletzt geschriebenen Datenfile extrahiert. Danach wird vom LabView
Programm Start_cx_viab_GV die Messung der optischen Dichte gestartet. Dieses
Messprogramm verdiinnt zunéchst die Proben in Reihe B mit 180 uL PBS (8 g L™
NaCl, 1,44 g L™ KaHPO4, 0,24 g L™ KH2PO,4, 0,2 g L™ KCI, pH 7,4) bevor im
Absorptionsmodus die ODgso gemessen wird. Nach Transport zum Mikrotiterplat-
ten-Waschgerat wird die Probenahmeplatte gereinigt. Dazu wird ein vorab mit
Hilfe der Software WinWash V1.30 (Tecan) definiertes Waschprogramm uber
serielle  Kommunikation gestartet. Das in LabView erstellte Steuerprogramm
mpw_start.vi greift auf Befehle des Kommunikationsprotokolls zuriick und wird aus
dem Gemini-Skript Gber die Kommandozeile gestartet. Nach Beendigung des
Waschvorgangs wird die Probenahme-Mikrotiterplatte wieder auf die Kihlstation
transportiert. Danach wird die pH-Titration durch Aufrufen einer Arbeitsliste
durchgefuhrt, welche nach der pH-Messung vom LabView Programm
pH_read&control_GV generiert wurde. Die pH-Regelung wird mit einem einfachen
Proportionalregler durchgefiihrt. Zur Bestimmung des notwendigen Dosiervolu-
mens zur pH-Kontrolle wurde das Mineralmedium mit dem eingesetzten
Titrationsmittel titriert. Der Zusammenhang zwischen pH-Anderung und Titrations-
volumen wurde mit einer Polynomfunktion dritten Grades genahert. Deren
Koeffizienten wurden zur Berechnung des notwendigen Titrationsvolumens fir
eine gegebene pH-Abweichung eingesetzt. Des Weiteren wird destilliertes Wasser
zum Verdunstungsausgleich in die mL-Bioreaktoren pipettiert. Wahrend des
Zulaufbetriebs wird wéahrend allen Arbeitsschritten Zudosierldsung mit einer
Frequenz von 15 h™ zugegeben. Tabelle 20 fasst die LabView Programme und
ihre Funktion zusammen.

Tabelle 20: Ubersicht iiber die zur Prozesskontrolle entwickelten LabView Programme und
ihrer Funktion.

LabView Programm Funktion
Init_global_variable_ HCDC Abfrage notwendiger Parameter fur alle LabView Programme,
- - - welche im spateren Prozessverlauf aufgerufen werden.
Zwischenspeicherung in einer globalen Variable.
Prep_data_files2_ GV Anlegen der Datendateien.

INitDDEComm Initialisieren der Kommunikation mit dem Photometer per DDE
Schnittstelle. Durchfiihrung der Initialisierung der Dosierpumpe
des Photometers.

Save_system_time_GV Speicherung der aktuellen Systemzeit und Uhrzeit. Ermoglicht die

- -~ spatere Umrechnung der Probenahmezeitpunkte in die aktuelle
Uhrzeit bzw. Prozesszeit.
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PlateOut Offnen des Messschachts des Photometers.
Plateln Schliefen des Messschachts des Photometers.
pH_read&control_GV Umstellen der Lichtleiterposition auf Fluoreszenzmodus. Starten

des Messprogramms der Photometer Software zur pH Messung.
Abwarten der Verfligbarkeit der Daten. Auslesen der Fluoreszenz-
intensitdten und Berechnung der relativen Intensitdt IR.
Umrechnung in den aktuellen pH. Berechnung des notwendigen
Titrationsvolumens. Datenspeicherung. Ruckstellung  der
Lichtleiterposition auf Absorptionsmodus.
Start cx viab GV Starten des Messprogramms der Photometer Software zur
- - - Messung der optischen Dichte. Abwarten der Verfugbarkeit der
Daten. Auslesen der Daten und Umrechnung in Biotrockenmasse.
Datenspeicherung.

mpw_start Starten eines .yordefinierten Waschprogramms des Mikrotiterplat-
ten-Waschgerats.

A.4. Messmethoden zur k a-Bestimmung

Die Geldstsauerstoffkonzentration wurde mit einer faseroptischen Sauerstoffopto-
de (MicroxTX, Presens) gemessen. Fir alle verwendeten Optoden wurde in
Vorversuchen die Ansprechzeit bestimmt. Dazu wurde die Optode in eine per
Stickstoffdesorption entgaste 0,5 M Na,SO, Losung getaucht. Die Ansprechzeit tgo
ist die Zeit, die die Optode bendtigt um 90 % des Sprungs der Geldstsauerstoff-
konzentration aufzuzeichnen. Die Ansprechzeit wurde durch lineare Regression
aus dem aufgezeichneten pO,-Abfall bestimmt.

In den Reaktionssystemen Ruhrkesselreaktor und geriihrte Blasenséule wurden
die Gasvolumenstréome per Massendurchflussmesser (Westphal) geregelt. Die
Gasvolumenstréome im Reaktionssystem mL-Bioreaktor wurden Uber Schwebe-
korperdurchflussmesser eingestellt. Die korrekte Einstellung und
Aufrechterhaltung des Eichvordrucks der Schwebekorperdurchflussmesser wurde
durch ein Barometer tGberpruft.

A.4.1. Dynamische Sulfitmethode

Nach Einstellung der Reaktionsbedingungen (Drehzahl und Temperatur) wurde
die gewilnschte Katalysatorkonzentration eingestellt. Soweit nicht anders ange-
geben wurde der k.a bei einer CoSO4-Konzentration von 1 mM bestimmt. Dazu
wurde das entsprechende Volumen einer 500 mM Stammlésung zugegeben.
Sulfitlbsung wurde als 0,5 M Stammldsung mit per Stickstoffdesorption desorbier-
ten destilliertem Wasser angesetzt und in 1,5 mL Teilproben bei -20 °C gelagert,
um die gleich bleibende Qualitat dieser Lésung zu garantieren. Die Auszehrung
des GelOstsauerstoffs erfolgt bei Luftbegasung durch Zugabe von 0,1 - 2 mM
Na,SOs. Bei Sauerstoffbegasung wurde bis zu 10 mM Na,SO3; zugegeben. Die
Menge Sulfit wurde so gewahlt, dass 0 % Sauerstoffsattigung erreicht und mit der
Sauerstoffoptode (MicroxTX, Presens) gemessen werden konnte. Die nach



ANHANG A 147

stochiometrischem Verbrauch des Sulfits eintretende Aufsattigung wurde aufge-
zeichnet und ausgewertet.

A.4.2. Stickstoffdesorptionsmethode

Bei den gewilnschten Reaktionsbedingungen wird die Flissigphase durch Bega-
sung mit Stickstoff desorbiert. Nach erneutem Umstellen auf Luftbegasung
zeichnet sich eine Aufsattigungskurve ab, welche aufgezeichnet und ausgewertet
wird. In den Reaktionssystemen geriihrte Blasensaule und Laborrihrkesselreaktor
wurden beide Prozessgase uber einen 3/2-Wegehahn verbunden um ein promp-
tes Umstellen von Stickstoff auf Luft zu ermdéglichen. In den mL-Bioreaktoren des
Prototyps ,A’ wurde die Begasung mit Stickstoff durch Einleiten des Gasstromes in
den Kopfgasraum erzielt. Umstellen auf Luftbegasung erfolgte mittels 3/2-
Wegehahn. Die Prototypen der Serie ,B’ wurden mit Stickstoff Gber die Hohlachse
begast. Umstellung auf Luftbegasung erfolgte durch Entfernen des Stickstoff-
schlauchs von der Hohlachse, so dass Umgebungsluft eingesaugt werden konnte.

A.4.3. Auswertung des k.a

Die Auswertung der Aufsattigungskurven erfolgte unter Annahme einer ideal
durchmischten Gas- und Flussigphase im Bioreaktor mit Hilfe von Gleichung 19.
Damit wird die Ansprechzeit te der Optode bertcksichtigt und die Zeit t als FlieR3va-
riable behandelt um die zeitliche Verzégerung zwischen Stickstoff und Luft- bzw.
Sauerstoffbegasung in der Flissigphase nach Wechsel des Prozessgases zu
bertcksichtigen (Linek et al., 1987).

Die nicht-lineare Regression wurde mit einem linearen Newton Algorithmus
(Solver, Microsoft Excel) oder des Levenberg-Marquardt Algorithmus (LabView,
National Instruments) durchgefiihrt. Die Auswertung per Excel beansprucht viel
Zeit zur Extraktion der Rohdaten, Naherung und Darstellung der Ergebnisse. Im
Hinblick auf die gro3e Zahl von Messkurven welche bis zur Fertigstellung eines
neuen RUhrsystems im mL-Malf3stab anfallen, wurde mit der Software LabView ein
Programm entwickelt, welches eine automatische Extraktion und N&aherung des
ki a aus Datenfiles ermdglicht, welche von der Messsoftware erzeugt werden. Eine
Datenvisualisierung erméglicht dem Benutzer innerhalb kirzester Zeit den ki a im
Hochdurchsatz zu evaluieren.
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A.5. Atline Analytik (Kultivierung)

A.5.1. Optische Dichte im Einstrahlphotometer

Die optische Dichte ODgsonm vVoOn zellhaltigen Proben wurde als Maf3 fur die
Biomassekonzentration verwendet. Notwendige Vorverdinnungen um einen
Endwert von 0,05 - 0,4 OD-Einheiten zu erreichen wurden mit PBS hergestellt. Die
OD-Messungen erfolgten in einem Einstrahlphotometer (Genesys20, Thermo
Electron).

A.5.2. Optische Dichte im Mikrotiterplatten-Photometer

Zur Abschatzung der Biotrockenmasse aus Absorptionsmessungen im Mikroti-
terplatten-Photometer wurde eine Umrechnungskurve ermittelt. Dazu wurde von
Zellsuspensionen bekannter Biotrockenmasse im Dreifachansatz die ODgsonm
bestimmt. Der Zusammenhang zwischen ODgsonm Und Biotrockenmasse wurde mit
Polynomfunktionen ersten und zweiten Grades genahert (Microsoft Excel).

A.5.3. Bestimmung der Biotrockenmasse

Zur Bestimmung der Biotrockenmasse wurden die Zellen aus 1 mL Teilproben in
abgewogenen EppendorfgefalRen in der Tischzentrifuge (Mikro 20, Hettich)
pelletiert (13000 g, 5 min). Die Zellpellets wurden einmal mit PBS gewaschen und
bei 80 °C bis zur Gewichtskonstanz getrocknet. Aus der Massendifferenz des
Eppendorfgefal3es mit und ohne Probe wurde die Biotrockenmasse berechnet.

A.5.4. pH-Messungen mit Hydroplates im Mikrotiterplatten-Photometer

Zur automatisierten atline pH-Messung wurden die Hydroplates HP96T und
HP96L (Presens, Regensburg) eingesetzt. Zur Kalibrierung der Hydroplates wurde
Mineralmedium mit 5 verschiedenen pH-Werten zwischen 5,0 und 9,0 im mindes-
tens Dreifachansatz mit Fluoreszenzlichtleitern per Reflexionsmessung
vermessen. Die Bestimmung der Koeffizienten der Sigmoidfunktion erfolgte per
nicht-linearer Regression (Solver, Microsoft Excel). Um in den Hydroplates HP96L
transmissiv Absorptionsmessungen durchfihren zu kénnen, wurde eine Reihe
Sensorspots durch mehrfaches Waschen mit 70 % (v/v) Ethanol entfernt.

A.5.5. Faseroptische pH-Messung

Das Fluoreszenzmessgerat PDD (Presens, Regensburg) misst die referenzierte
Fluoreszenzlebensdauer eines Indikatorfluorophors, welcher in einer organischen
Matrix immobilisiert ist. Der Fluorophor wird im Reaktionsgefal3 platziert. Das
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Lichtsignal wird nicht-invasiv, durch die Wand des Reaktionsgefal3es ausgelesen
und von einer optischen Faser vom Fluorophor zum Messgerét transportiert. Die
Kalibrierung erfolgte mit 5 Phosphatpufferldsungen mit einer Konzentration von
150 mM mit einem pH zwischen 5,0 und 9,0.

A.5.6. Faseroptische pO,-Messung

Mit dem Messgerat Fibox3 (Presens, Regensburg) wird die referenzierte Fluores-
zenzlebensdauer eines Indikatorfluorophors gemessen. Das Lichtsignal wird vom
Fluorophor in der organischen Matrix ebenfalls nicht-invasiv Uber eine optische
Faser zum Messgerat transportiert. Die Kalibrierung auf 100 % Luftsattigung
erfolgt im mL-Bioreaktor in Kultivierungsmedium nach Luftbegasung Uber mindes-
tens drei Minuten. Die Kalibrierldsung fur 0 % Luftsattigung wird durch Zugabe von
10 M CoSO, und 10 mM Na,SOs unter Rithren ohne Blasenbildung hergestellt.

A.5.7. Enzymatische Metabolitbestimmung

Zur Bestimmung der Glukose- und Acetatkonzentration wurden enzymatische
Testkits verwendet (R-Biopharm), welche auf den Mikrotiterplatten-Mal3stab
Ubertragen wurden. Dabei wurden die in Tabelle 21 angegebenen Volumina der
einzelnen Lésungen verwendet.

Tabelle 21: Volumina der Testkomponenten des Acetat- und
Glukosekits von R-Biopharm zur Messung im Mikrotiterplatten-
Maflstab. Die Enzymlésungen wurden entsprechend den Anga-
ben vorverdinnt.

Acetat Glukose

Verdinnung V, [uL] Verdinnung V, [uL]
(1) Puffer 66,6 80
(2) Cofaktoren 13,3 -
(3) Probe 10 8
(4) D.W. 103,3 152
(5) Enzym 1 (1:15) 10 (1:7,5) 10
(6) Enzym 2 (1:7,5) 10 -
Vies 213,3 250

Zur Bestimmung der Konzentrationen wurden die Gleichungen in den vom
Hersteller zur Verfligung gestellten Protokollen verwendet. Der maximale Messbe-
reich, welcher durch einen linearen Zusammenhang zwischen Absorption und
Analytkonzentration charakterisiert ist, wurde jeweils in Vorversuchen mit Stan-
dardlésungen bestimmit.
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A.5.8. Glukosebestimmung

Die Messung der Glukosekonzentration wahrend der Kultivierungen erfolgte mit
dem Blutzuckermessgerat AccuCheck (Roche). Proben wurden 3 min in der
Tischzentrifuge bei 13000 min™ abzentrifugiert. Die Glukosebestimmung erfolgte
mit 5 pL bei Raumtemperatur. Notwendige Vorverdinnungen wurden mit PBS (pH
7,4) durchgefihrt.

A.5.9. Pipettiergenauigkeit des Laborroboters

Die Pipettiergenauigkeit des Laborroboters wurde gravimetrisch bestimmt. Je
Pipettierstrecke wurden 15 Pipettierschritte ausgefuhrt. Nach Abgabe der Flissig-
keit Uber einer Prazisionswaage (AG285, Mettler Toledo) wurde automatisiert das
aktuelle Gewicht Uber die serielle Schnittstelle mit einem entwickelten LabView
Programm ausgelesen. Die Differenz aus Gewicht vor und nach dem Pipettieren
wurde mit Hilfe der Dichte der Flussigkeit zu dem jeweilig pipettierten Volumen
umgerechnet. Die Dichte der Pipettierlosungen wurde in Messkolben mit 10 mL
Volumen bei Raumtemperatur dreifach bestimmt.

Zur Pipettierung der einzelnen Losungen wurden neue Flussigkeitsklassen auf
Basis der Standard Flussigkeitsklasse fur wassrige Medien ,Wasser* definiert
(Anhang D). Die vorgenommenen Anderungen der Pipettierparameter abgesehen
von den Kalibrierfaktoren in den definierten Flissigkeitsklassen sind in Tabelle 22
zusammengefasst.

Tabelle 22: Anderungen in den definierten Fliissigkeitsklassen im Vergleich zur Standard
Flussigkeitsklasse ,Wasser".

Pipettergut Anderung Kommentar

Destilliertes Wasser  Flussigkeitsdetektion ausgeschaltet  Destilliertes Wasser lasst sich
kapazitiv nicht detektieren

Volumenbereich bis 500 pL Ausschoépfung des maximalen
Volumenbereichs der
Spritzenpumpen
Zellhaltiges Medium  Aufnahmegeschwindigkeit auf 15 Geringere
uL s™ reduziert Standardabweichungen
Glukoselésung Flissigkeitsdetektion simultan mit Verbesserung der Detektion von
allen Pipettiernadeln, schlechte wassriger Glukoselésung

Leitfahigkeit und 20 mm s™
Detektionsgeschwindigkeit

Glycerinldsung Erhdhung der Verbesserung des
Abgabegeschwindigkeit Tropfenabrisses

Zur Anpassung der Kalibriergeraden in den Flissigkeitsklassen der Steuersoft-
ware Gemini wurden fir mindestens drei Pipettiervolumina die Abweichungen des
Ist-Volumens vom Soll-Volumen bestimmt. In der Auftragung Istwert tGber Sollwert
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kann durch die Messpunkte eine lineare Trendlinie gelegt werden. Der Reziprok-
wert der Steigung und der negative Y-Achsenabschnitt wird der Software Gemini
in Form einer Kalibriergeraden zur Verfligung gestellt. Dadurch wird die auftreten-
de Differenz korrigiert und héhere Pipettiergenauigkeit erzielt.

A.6. Kultivierungen mit Escherichia coli

A.6.1. Chemikalien

Alle verwendeten Chemikalien waren mindestens analytischen Grades.

A.6.2. Medien
Definiertes Mineralmedium

Vorkulturen und Bioreaktorkultivierungen wurden in einem definierten Mineralme-
dium folgender Zusammensetzung kultiviert (nach Riesenberg et al., 1991b):
Glukosex1H,0 (16,5 g L™), KH.PO, (13,3 g L™), (NH4),HPO, (4,0 g L™), Zitronen-
saure-Monohydrat (1,86 g L), MgSO4xx7H,0 (1,2 g L"), EDTA (8,4 mg L™),
CoCl,x6H,0 (2,5 mg L™), MnClox4H,0O (15 mg L™), CuCl,x2H,O (1,5 mg L™,
H3BO3 (3,0 mg L™), Na;MoO4x2H,0 (2,5 mg L™), Zn(CH3CO0),x2H,0 (13 mg L™),
Fe(lll)-zitrat (12,5 mg L), Thiamin-HCI (4,5 mg L™), Antischaummittel CLEROL
265 (0,1 mL L™).

Dazu wurden folgende Stammlésungen angesetzt: (1) Glukosex1H,0 (550 g L™),
(2) KH,PO4 (26,6 g L™), (NH4).HPO, (8,0 g L™), Zitronens&ure-Monohydrat (3,72 g
LY, () MgSO.x7H,O (500 g L™), (4) EDTA (8,4 g L"), (5) Spurenelemente:
CoCl,x6H,0 (2,5 g L"), MnClyx4H,0 (15 g L™), CuCl,x2H,0 (1,5 g L™), H3BOs
(3,0 g L"), NazMoO4x2H,0 (2,5 g L), Zn(CH3CO0),x2H,0 (13 g L™), (6) Fe(lll)-
zitrat (12,5 g L™), (7) Thiamin HCI (5 g L™). Die Stammlésungen (1), (2), (3) und
(4) und eine unverdiunnte Antischaummittelldsung wurden bei 121 °C fir 20 min
dampf-sterilisiert. Die Stammldsungen (5), (6) und (7) wurden mit einem Sterilfilter
mit 0,22 um Porenweite steril filtriert (Sartorius, Goéttingen). Stammldsung (7)
wurde jeweils frisch angesetzt.

Das Medium der Vorkultur wurde aus folgenden Volumina (pro Liter) der Stamm-
l6sungen angesetzt: (1) 50 mL, (2) 500 mL, (3) 2,4 mL, (4) 1 mL, (5) 1 mL, (6) 8
mL, (7) 0,9 mL. Auf einen Liter wurde mit destilliertem Wasser aufgeftllt. Der pH
wird durch Zugabe von 4 M NaOH auf 6,8 eingestellt.

Das Zufutterungsmedium besteht aus Glukose (variable Konzentration),
MgSO.x7H,O (20 g L), EDTA (13,0 mg L™), CoClx6H,0O (4,15 mg L™),
MnClx4H,0 (24,9 mg L™), CuClx2H,O (2,5 mg L™), HsBOs; (5,0 mg L™,
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Na;MoO4x2H,0 (4,15 mg L™), Zn(CH3CO0),x2H,0 (21,7 mg L™, Fe(lll)-zitrat
(47,6 mg L.

Das Zufutterungsmedium wurde aus folgenden Volumina (pro Liter) der Stammlo-
sungen angesetzt: (1) variables Volumen (3) 40 mL, (4) 1,55 mL, (5) 1,66 mL, (6)
3,81 mL. Auf einen Liter wurde mit destilliertem Wasser aufgefullt.

Luria Broth (LB)

LB-Medium enthalt 10 g L™ Hefeextrakt, 5 g L™ NaCl und 5 g L™ Pepton. Nach
Einstellen des pH auf pH 7,2 mit 4 M NaOH wird die L6sung dampf-sterilisiert.

A.6.3. Stammhaltung

Der verwendete E. coli Stamm K12 (DSM 498) wurde bei der Deutschen Stamm-
sammlung fur Mikroorganismen (DSMZ) beschafft. Ein 500 mL Schuttelkoben
ohne Schikanen mit 50 mL Mineralmedium wurde mit 500 pL einer bestehenden
Glycerinkonserve oder der in PBS aufgenommenen Zellen der Stammsammlung
angeimpft. Nach Inkubation bei 37 °C bei 200 min™ bis zu einer ODgsonm = 0,6 -
0,8 wurde der Schittelkolben in Eiswasser abgekihlt und mit sterilem Glycerin
versetzt, so dass eine Glycerinkonzentration von 30 % erreicht wurde. 1 mL
Teilproben wurden in Eppendorfgefal3en bei -80 °C gelagert.

A.6.4. Vorkultur

Die Vorkulturen fur die Kultivierung in den mL-Bioreaktoren, dem Schittelkolben
und der geruhrten Blasensaule wurden in einem 500 mL Schittelkolben ohne
Stromungsbrecher mit 50 mL definiertem Mineralmedium angesetzt. Die Vorkultu-
ren wurden jeweils mit 0,06 — 0,3 % (v/v) der E. coli Glycerinkonserven inokkuliert
und fiir 14 - 16 h bei 200 min™ und 37 °C bis zu einer ODgsonm = 1 - 5,4 inkubiert.
Die Menge Glycerinkonserve und die Inkubationszeit waren so eingestellt, dass
die Zellen sich am Ende der Inkubation noch im exponentiellen Wachstum
befanden.

Die Vorkultur fur die Kultivierung im Laborriihrkesselreaktor wurde in vier 2000 mL
Schuttelkolben ohne Schikanen mit 250 mL Medium angesetzt. Die Schuttelkolben
wurden mit 0,0625 % (v/v) der E. coli Glycerinkonserven inokkuliert und fiir 17 h
bei 200 min™ und 37 °C inkubiert.

A.6.5. Satzkultivierung in der gerthrten Blasensaule

Die 50 mL Vorkultur wurde bei 4500 min™ (4777 g) und 4 °C 10 min in zwei 50 mL
Falcon-GefalRen abzentrifugiert (Rotixa RS, Hettich) und jeweils in 1 mL PBS (pH
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7,4) aufgenommen. Die gerihrte Blasensaule wurde mit der gesamten Zellmasse
in 200 mL Mineralmedium mit 12 g L™ Glukoseausgangskonzentration angeimpft.
Die Kultivierung wurde zur Temperierung auf 37 °C in einem Inkubator bei einer
Beltiftungsrate von 0,1 L min™ und einer Riihrerdrehzahl von 500 min™ durchge-
filhrt. Die pH-Kontrolle auf 6,8 erfolgte manuell mit einer Frequenz von 1 h™* mit
7,5 % NH4OH. Die pH-Messung erfolgte mit einer Miniatur-pH-Elektrode (Schott).
Der Sauerstoffpartialdruck wurde mit einer Optode (MicroxTX, Presens) bestimmit.

A.6.6. Zulaufkultivierung im Laborrihrkesselreaktor

Der Bioreaktor wurde mit 33,3 % (v/v) Vorkultur in 2 L Mineralmedium angeimpft.
Die Kultivierung wurde bei 37 °C mit einer Beluiftungsrate von 3 L min™ und einer
Riihrerdrehzahl von 500 min™ gestartet. Der pH wurde kontinuierlich mit einer pH-
Sonde (105-DPAS-SC-K85/325, Mettler-Toledo) gemessen und durch Zugabe von
25 % NH4,OH auf 6,8 geregelt. Die Gel6stsauerstoffkonzentration im Medium
wurde mit einer pO,-Sonde (InNPro6000 420 S/P, Mettler-Toledo) gemessen und
durch Erh6hung der Ruhrerdrehzahl auf 20 % Luftséattigung geregelt.

Der Verbrauch der Ausgangsmenge Glukose und der im Satzbetrieb gebildeten
Stoffwechselnebenprodukte wurde durch zwei aufeinander folgende pO,-Spitzen
angezeigt. Daraufhin wurde das Zulaufverfahren mit einem linear steigenden
Futterungsprofil mit m, = 1,66 g L' h* + t x 0,33 g L h*? gestartet welches einem
Volumenstrom V = 10,53 mL h™ + t x 2,11 mL h™ entspricht. Die Glukosekonzent-
ration im Zulauf betrug 455 g L™. Die Zufiitterung erfolgte intermittierend durch
eine Schlauchpumpe (Ismatec) mit einer Frequenz von 15 h™. Die Zufiitterung pro
Dosierintervall von 4 min erfolgte innerhalb von 10 Sekunden. Bei Erreichen der
Hochstdrehzahl des Riihrers von 1500 min™ wurde auf ein konstantes Fiitterungs-
profil mit dem aktuellen Wert von 2,98 g L™ h™* (19,65 mL h™) umgestellt und die
Beluftungsrate auf 4 L min™ erhéht.

A.6.7. Zulaufkultivierung im mL-Bioreaktor Serie ,B’

Die acht parallel betriebenen mL-Bioreaktoren wurden vom Rihrerprototypen B3
mit Achslagerung durchmischt. Zwei Vorkulturen mit je 50 mL Reaktionsvolumen
wurden gemischt und in PBS aufkonzentriert. Die Reaktoren wurden mit 10 %
(v/v) der aufkonzentrierten Zellsuspension angeimpft. Die ODgso zu Beginn der
Kultivierung lag bei 1,94. Die Riihrerausgangsdrehzahl betrug 1800 min™. Der mit
einer Optode (MicroxTX, Presens) in einem Reaktor gemessene pO, wurde durch
Erh6hung der Drehzahl auf 20 % geregelt. Der pH sowie die optische Dichte
wurden intermittierend mit einer Frequenz von 1 h™* automatisiert im Mikrotiterplat-
ten-Photometer gemessen. Die Kalibrierung der zur pH-Messung eingesetzten
Hydroplate bei den Gain-Werten 26 (Indikator) und 62 (Referenzfluorophor) ergab
die Koeffizienten der Sigmoidfunktion a = 0,004, b = 0,999, ¢ = 6,696 und d =
0,917. Die relative Standardabweichung der Fuinffachbestimmung lag unter 2,3 %.
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Der pH wurde automatisiert mit einer Frequenz von 15 h™ durch Zudosierung von
2,5 % NH,OH auf 6,8 geregelt. Am Ende der Satzphase wurde die Prozesssteue-
rung neu gestartet, so dass sich hier ein kiirzeres Messintervall ergibt. Der pH
wurde in unregelméiigen Abstanden in einigen Reaktoren durch Messungen mit
einer Miniatur-pH-Elektrode tberprift.

Nach Ende der Satzphase wurde das Zulaufverfahren mit einem linear steigenden
Futterungsprofil mit m, = 1,66 g L* h™ + t x 0,33 g L™ h? gestartet. Bei Verwen-
dung einer Zudosierldsung mit 250 g L™ Glukose-Monohydratldsung entspricht
dies einem Volumenstrom V = 72,9 uL h™ + t x 14,6 pL h Die Zudosierung
erfolgte automatisiert durch den Laborroboter mit einer Frequenz von 15 h™. Nach
vier Stunden wurde auf ein konstantes Fiitterungsprofil mit m, = 3,0 g L h*
umgestellt.

A.6.8. Evaluierung der online pH und pO, Messung

Der mL-Bioreaktor mit 20,0 mm Innendurchmesser wurde von dem Ruhrerprototy-
pen B2 mit Achslagerung durchmischt. Der Reaktor wurde mit 25 % (v/v) der
Vorkultur in 7,5 mL Mineralmedium bei pH 6,8 inokkuliert. Die Ausgangsruhr-
erdrehzahl betrug 1800 min™. Der pH wurde kontinuierlich, nicht-invasiv (PDD,
Presens) und diskontinuierlich, invasiv mit einer Miniatur-pH-Elektrode (Schott)
bestimmt. Der pH wurde manuell mit 7,5 % NH4OH mit einer Frequenz von 1 h*
auf 6,8 geregelt. Die Geldstsauerstoffkonzentration wurde kontinuierlich, nicht-
invasiv mit einem immobilisierten Sensor (Fibox3, Presens) und kontinuierlich,
invasiv mit einer Optode (MicroxTX, Presens) gemessen. Der pO, wurde manuell
durch Erh6éhen der Ruhrerdrehzahl auf 20 % geregelt.

A.6.9. Evaluierung des Ruhrerprototypen B4 in einer Zulaufkultivierung

Drei mL-Bioreaktoren mit 20,0 mm Innendurchmesser wurden automatisiert
parallel betrieben. Zwei wurden vom RuUhrerprototypen B4, der dritte vom Ruh-
rerprototypen B2 durchmischt. Je 10 mL Mineralmedium wurden mit 800 pL einer
aufkonzentrierten Vorkultur inokkuliert. Die optische Dichte zu Beginn des Prozes-
ses betrug 2. Der pO, wurde online mit dem Messsystem Fibox3 gemessen und
durch manuelle Erhohung der Rihrerdrehzahl auf 20 % geregelt. Die Kalibrierung
des Messsystems Fibox3 auf 0 % Luftsattigung wurde bei Raumtemperatur
durchgefuhrt und ergab einen Phasenwinkel von 24,60°. Der Wert fir 100 %
Luftsattigung wurde zu Beginn der Kultivierung bei 37 °C zu 57,85° bestimmt. Der
pH sowie die optische Dichte wurden intermittierend mit einer Frequenz von 1 h™
automatisiert im Mikrotiterplatten-Photometer gemessen. Die Kalibrierung der
eingesetzten Hydroplate lieferte bei den Gain-Werten 25 (Indikator) und 60
(Referenz) die Koeffizienten der Sigmoidfunktion a = 0,118, b = 1,000, ¢ = 6,798
und d = 0,712. Der Umrechnungsfaktor zwischen der optischen Dichte im Ein-
strahlphotometer und der Biotrockenmasse wurde zu 0,58 g L™ bestimmt. Die
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Korrelation zwischen optischer Dichte im Mikrotiterplatten-Photometer und
Biotrockenmasse ergab die Polynomfunktion OD = -0,34 (BTM)2 + 0,79 BTM.
Durch automatisierte Zudosierung von 7,5 % NH4,OH wurde der pH intermittierend
mit einer Frequenz von 1 h™* auf 6,8 geregelt. Das kiirzere Messintervall am Ende
der Satzphase resultiert aus dem Neustart der Prozesssteuerung nach Verstoff-
wechselung der Ausgangskonzentration Glukose und der Stoffwechsel-
nebenprodukte. Das Zufutterungsverfahren wurde analog zu A.6.7 durchgefihrt.
Die Glukosekonzentration im Zulauf betrug 250 g L™.
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B. Konstruktionszeichnungen

“x\
-

Abbildung 75: 3D-Ansicht des Rihrsystems B3.

Abbildung 76: Technische Zeichnung des Riihrorgans B3.
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Abbildung 77: 3D-Ansicht des Ruhrsystems B4.
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Abbildung 78: Technische Zeichnung des Rihrorgans B4.
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C. Gemini-Skript zur Prozesskontrolle

Fﬁs Ausflhren "\LabVIEW.exe \Init_global_variable_HCDC.vi"
1 e e

?E Ausflihren "LabVIEW exe \Prep_data_files2_GV.vi"

F’E Ausfuhren "\LabVIEW.exe \InitDDEComm.vi"

Ausflihren "\LabVIEW.exe \Save_system_time_GV.vi"

sample_vol

He2e2 i
Variable setzen "Sample volume?", 25 - 100

evap_vol

H=Ze2 i
Variable setzen "Evaporation volume (per hour)?", 5 - 300

. dec_evap_vol
#=2+2 Variable setzen —Svap_

. "Decrease of evaporation volume (per hour)?", 0 - 30
. feed_vol
R=2e2 =
. Variable setzen "Feeding volume (per hour)?", 0 - 300
inc_feed_vol

Ha2e2 i
Variable setzen "Increase of feeding volume (per hour)?", 0 - 100

; feed_vol_const
Hele2 S
" et ekl "Constant feeding volume (per hour)?", 0 - 300

W=242 ] sample_time
12 Variable setzen "Sample time (seconds)?", 900 - 7200
x:2:2 Variable setzen ~ |99P_N°

"Number of loops during batch?", 1 - 20

1}1:2.2 Variable setzen !"i,\loupr;gz;i? loops during linear feeding?”, 1 - 20
1}{;2‘2 \ELEaLE S !'cl’\loupn_'\E:Fz?Tj;ps during constant feeding?”, 1 - 20
1. Abtage Soninee?

17;:;; Schleifen-Beginn  loop_no mal "Batch”

13® Timer starten 1

Kommentar Tip Wash

2—03— Lt ) ﬁ%' e '?ggeﬂWe-lrlig\gea”SFSpalte 1, Zeilen 1-8)
& Abgeben %‘ 'TSSe%We-Irlig\gj?FSpalte 1, Zeilen 1-8)
Kommentar Tip drying in sterile gas flow
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(]

LIHA Bewegung
Timer starten
Auf Timer warten
LIHA Bewegung
Kommentar
Aufnehmen
Abgeben
Kommentar
Timer starten
Spitzen waschen
Auf Timer warten
Aufnehmen
Abgeben
Kommentar
Ausflhren
Spitzen waschen
Kommentar
ROMA Vektor
ROMA Vektor
Kommentar
Ausfilhren

Kommentar

Anfahren mit globalem Z-Bewegen
"XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-8)

v

Timer 2 : 5 sec

71 Z-Bewegung
"XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-8)

m sample_vol ul  RP_cell_susp
| i "XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-8)

v [

Wait for gas hold-up reduction

sample_vol Il RP_cell_susp
"Hydroplate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)

2

m%'" 3+3ml

Timer 2 : 10 sec

w
L

Open MTP slot of photometer

20 ul RP_cell_susp
"Hydroplate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)

20 I RP_cell_susp
"Hydroplate" (Spalte 2, Zeilen 1-8)

"\LabVIEW.exe \Plateout.vi"

%ﬁ" 3+3ml

Move Sample-MTP to Photometer

Vektor "Cooled Carrier”, Grid 16, Platz 3 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position

Vektor "BMG Reader", Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, 6ffnen, ven End- nach Safe-Position

Start pH measurement
"\LabVIEW.exe \pH_read&control_GV.vi"

Wait until pH measurement finished
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Timer starten
Auf Timer warten
Kommentar
Ausflhren
Kommentar
Timer starten
Auf Timer warten
Kommentar
Ausfiihren
Kommentar

Auf Timer warten
Kommentar
ROMA Vektor
Kommentar
Ausflhren
ROMA Vektor
Kommentar
Aufnehmen
Abgeben
Spitzen waschen
Kommentar

ROMA Vektor

Timer 2 : 50 sec

Start cx measurement

"\LabVIEW.exe \Start_cx_viab_GV.vi"

Wait until cx measurement finished

Timer 2 : 145 sec

Open MTP slot of photometer

"\LabVIEW.exe \Plateout.vi"

Wait until slot open

Timer 2 : 155 sec

Move Sample-MTP to Cooled Carrier

Vektor "BMG Reader", Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)

von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position

Close MTP slot of photometer

"\LabVIEW . exe \Plateln.vi"

Vektor "Cooled Carrier", Grid 18, Platz 3 (ROMA 1)

von Safe- nach End-Position, 6ffnen, von End- nach Safe-Position

Gather samples in MTP on MTP site 2

180 l ¥

%‘ "Viability" (Spalte 1, Zeilen 1-8) , 1 Option

'mj@' 3+3ml

Move MTP to MTP Washer

180 pl RP_cell_susp_2
"Hydroplate" (Spalte 2, Zeilen 1-8)
RP_cell_susp_2

Vektor "Cooled Carrier”, Grid 18, Platz 3 (ROMA 1)

von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position
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BD ROMA Vektor tr/c?:tgraﬂgor::?hb;ic‘i-%zgiﬁé)r:lztf?nLrgsv?ol\:AErlgi- nach Safe-Position
Kommentar Start wash

68

sé.ig Ausfihren "LabVIEW.exe \mpw_start.vi"

Kommentar Wait until wash finished

C'—) Timer starten 2

-

Auf Timer warten  Timer 2 : 60 sec

ME:,S]—'-

~

Kommentar Move MTP back to Cocled carrier
73
Ed Vektor "Columbus", Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)
MLD N8 A Lo von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position
Vektor "Cooled Carrier", Grid 18, Platz 3 (ROMA 1)
75'_"\—‘ @l e von Safe- nach End-Position, éffnen, von End- nach Safe-Position
Kommentar pH control
76
Arbeitsliste ﬁ%‘ Arbeitsliste einlesen "C:AWINNT\Profiles\Administrato DESKTOP\Worklist.gwl" pH_base
Arbeitsliste Gelesene Arbeitslisten ausfiihren
78
Kommentar Evaporation compensation
79
evap_vol yl  Water_custom
T Gl W%‘ [ "DeepWellPlate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)
1 evap_vol yl  Water_custom
P R N%f & "XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-8)

l Spitzen waschen ﬁ%‘ 3+3ml
Auf Timer warten  Timer 1 : sample_time sec
#=2:2 Variable setzen evap_vol = evap_vol-dec_evap_vol
2 Schleifen-Ende "Batch"
Kommentar Linearly increasing feeding

= Schleifen-Beginn  loop_no_lin mal "linear feed"

C'—) Timer starten 1
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#=22 Variable setzen

a3

106

Aufnehmen
Abgeben
Spitzen waschen
Kommentar
Aufnehmen
Abgeben

Kommentar

+ LIHA Bewegung

Timer starten
Auf Timer warten
LIHA Bewegung
Kommentar
Aufnehmen
Abgeben
Kommentar
Timer starten
Spitzen waschen
Auf Timer warten
Aufnehmen
Abgeben

Kommentar

feed_vol = feed_vol+inc_feed_vol/15
feed_vol/15 yl  RP_Gluc_250_2

WEE "DeepWellPlate" (Spalte 9, Zeilen 1-7)

feed_vol/15 yl  RP_Gluc_250_2
")(E!Iock” (Spalte 3, Zeilen 1- -7)

WE@' 3+3ml

Tip Wash
100 ul - Tip Wash
| "DeepWellPlate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)

m 100 I Tip Wash
| "DeepWellPlate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)

Tip drying in sterile gas flow

% Anfahren mit globalem Z-Bewegen
"XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-8)

2

Timer 2 : 5 sec

. Z-Bewegung
"XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-8)

Sampling
. sample_vol pl  RP_cell_susp
"XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1- -8)

Wait for gas hold-up reduction

sample_vol I RP_cell_susp
"Hydroplate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)

2

W%' 3+3ml

Timer 2: 10 sec
20 I RP_cell_susp
| "Hydroplate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)
20yl RP_cell_susp
| "Hydroplate" (Spalte 2, Zeilen 1-8)

Open MTP slot of photometer
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Ausfihren
Spitzen waschen
Kommentar
ROMA Vektor
ROMA Vektor
Kommentar
Ausfihren
Kommentar
Timer starten
Kommentar

Auf Timer warten
Variable setzen
Aufnehmen
Abgeben
Spitzen waschen
Kommentar
Ausfihren
Kommentar

Auf Timer warten
Kommentar
ROMA Vektor

Kommentar

"\LabVIEW.exe \Plateout.vi"

% 3+3ml

Move Sample-MTP to Photometer

Vektor "Cooled Carrier”, Grid 16, Platz 3 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position

Vektor "BMG Reader", Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, &ffnen, von End- nach Safe-Position

Start pH measurement
"\LabVIEW.exe \pH_read&control_GV.vi"
Wait until pH measurement finished
2
Feeding step 1
Timer 1: 240 sec
feed_vol = feed_vol+inc_feed_vol/15
%l feed_vol/15 ul  RP_Gluc_250_2
| "DeepWellPlate" (Spalte 9, Zeilen 1-7)

@ feed_vol/15 pl  RP_Gluc_250_2
"XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-7)

%‘ 3+3ml

Open MTP slot of photometer

"\LabVIEW.exe \Plateout.vi"
Wait until slot open
Timer 2 : 155 sec

Move Sample-MTP to Cooled Carrier

Vektor "BMG Reader", Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position

Close MTP slot of photometer
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@ Ausflihren "\LabVIEW.exe \Plateln.vi"

Vektor "Cooled Carrier", Grid 16, Platz 3 (ROMA 1)

13L:1|:| ROMA Vektor von Safe- nach End-Position, 6ffnen, von End- nach Safe-Position
Kommentar Gather samples in MTP on MTP site 2

135

180 I RP_cell_susp_2
"Hydroplate" (Spalte 2, Zeilen 1-8)

180 ul  RP_cell_susp_2
"Viability" (Spalte 1, Zeilen 1-8) , 1 Option

1T Aufnehmen

$ Abgeben

Spitzen waschen “%r 3+3ml

Kommentar Move MTP to MTP Washer

Vektor "Cooled Carrier", Grid 18, Platz 3 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position

Vektor "Columbus”, Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)

ROMA Vektor

ﬁ §EE gﬁﬂ Qﬁ

ROMA Vektor von Safe- nach End-Position, 6ffnen, von End- nach Safe-Position
Kommentar Start wash

142

ﬁ Ausflihren "\LabVIEW.exe \mpw_start.vi"

Kommentar Wait until wash finished

144

Cl-) Timer starten 2

145

Kommentar Feeding step 2

Auf Timer warten  Timer 1: 480 sec

o e
Pl 5

#=2:2 Variable setzen feed_vol = feed_vol+inc_feed_vol/15

148

t feed_voIHS Ml RP_Gluc_250_2
e Aufnehmen ﬁ%‘ "DeepWellPlate" (Spalte 9, Zeilen 1-7)
I} feed _vol/15 ul  RP_Gluc_250_2

=~ Abgeben ﬁ% "XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-7)

l Spitzen waschen W%I 3+3ml

Auf Timer warten  Timer 2 : 60 sec

Kommentar Move MTP back to Cooled carrier

Vektor "Columbus”, Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)
15":15 ROMA Vektor von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position
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“~ ROMA Vektor

155

Vektor "Cooled Carrier", Grid 18, Platz 3 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, éffnen, von End- nach Safe-Position

Kommentar pH contral
156

Arbeitsliste ﬁ%l Arbeitsliste einlesen "C:\WINNT\Profiles\Administrator\DESKTOP\Worklist.gwl" pH_base

158

159
1
160
4
161
!

1

Arbeitsliste Gelesene Arbeitslisten ausfithren

Kommentar Evaporation compensation
evap_vol yl  Water_custom

Aufnehmen WU"F = "DeepWellPlate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)
Abgeben ﬁ%‘ . evap_vol I Water_custom

"XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1- -8)

Spitzen waschen Wﬁ"ﬁ 3+3ml
Variable setzen A=0

= Schleifen-Beginn 12 mal "FEED2"

g Auf Timer warten  Timer 1: 720+A*240 sec

Spitzen waschen WU'@I 3+3ml

#=2:2 Variable setzen feed_vol = feed_vol+inc_feed_vol/15
feed_vol/15 Il RP_Gluc_250_2

1
s~ Aufnehmen ﬁ% "DeepWellPlate" (Spalte 9. Zeilen 1-7)
4 Abgeben W% . feed_vol/15 ul  RP_Gluc_250_2

'XE!Iock“ (Spalte 3, Zeilen 1- -7)

Spitzen waschen WU@I 3+3ml
Variable setzen A=A+1

Schleifen-Ende "FEED2"

Auf Timer warten  Timer 1 : sample_time sec
= Schleifen-Ende "linear feed"

Kommentar const feeding

#=2+2 Variable setzen feed_vol = feed_vol_const
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188

= Schleifen-Beginn

Timer starten
Variable setzen
Aufnehmen
Abgeben
Spitzen waschen
Kommentar
Aufnehmen
Abgeben

Kommentar

! LIHA Bewegung

Timer starten
Auf Timer warten
LIHA Bewegung
Kommentar
Aufnehmen
Abgeben
Kommentar
Timer starten
Spitzen waschen
Auf Timer warten

Aufnehmen

loop_no_const mal "Feeding constant”

feed_vol = feed_vol+inc_feed_vol/15

feed_vol/15 ul  RP_Gluc_250_2
"DeepWellPlate" (Spalte 9, Zeilen 1-7)
feed _voll15 ul  RP_Gluc_250_2
"XE!Iock” (Spalte 3, Zeilen 1- -7)

%‘ 3+3ml
Tip Wash
% 100 pl - Tip Wash
1 "DeepWellPlate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)

W%' 100 I Tip Wash

"DeepWellPlate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)
Tip drying in sterile gas flow

. Anfahren mit globalem Z-Bewegen
"XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-8)

2
Timer 2: 5 sec
Z -Bewegung
"XE!Iock” (Spalte 3, Zeilen 1-8)
Sampling
. sample vol ul  RP_cell_susp
"XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1- -8)
sample_vol Il RP_cell_susp
| "Hydroplate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)
Wait for gas hold-up reduction
2

ﬁ%ﬁ 3+3ml

Timer 2 : 10 sec

w

20 ul RP_cell_susp
"Hydroplate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)
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Abgeben
Kommentar
Ausfuhren
Spitzen waschen
Kommentar
ROMA Vektor
ROMA Vektor
Kommentar
Ausflihren
Kommentar
Timer starten
Kommentar

Auf Timer warten
Variable setzen
Aufnehmen
Abgeben
Spitzen waschen
Kommentar
Ausflihren
Kommentar

Auf Timer warten

Kommentar

20yl RP_cell_susp
"Hydroplate" (Spalte 2, Zeilen 1-8)

w

Open MTP slot of photometer

"\LabVIEW.exe \Plateout.vi"

ﬁ%l' 3+3ml

Move Sample-MTP to Photometer

Vektor "Cooled Carrier", Grid 16, Platz 3 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position

Vektor "BMG Reader", Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, &ffnen, von End- nach Safe-Position

Start pH measurement
"\LabVIEW .exe \pH_read&control_GV.vi"

Wait until pH measurement finished

Feeding step 1
Timer 1 : 240 sec

feed_vol = feed_vol+inc_feed_vol/15

feed_vol/15 yl  RP_Gluc_250_2

ﬂ%‘ . ")(E!Iock” (Spalte 3, Zeilen 1- -7)

'm‘%l 3+3ml

Open MTP slot of photometer

feed_vol/15 yl  RP_Gluc_250_2
"DeepWellPlate" (Spalte 9, Zeilen 1-7)

"\LabVIEW.exe \Plateout.vi"
Wait until slot open
Timer 2 : 155 sec

Move Sample-MTP to Cooled Carrier
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242

ROMA Vektor
Kommentar
Ausfiihren
ROMA Vektor
Kommentar
Aufnehmen
Abgeben
Spitzen waschen
Kommentar
ROMA Vektor
ROMA Vektor
Kommentar
Ausfiihren
Kommentar
Timer starten
Kommentar

Auf Timer warten
Variable setzen
Aufnehmen
Abgeben
Spitzen waschen

Auf Timer warten

Vektor "BMG Reader", Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position

Close MTP slot of photometer

"\LabVIEW.exe \Plateln.vi"

Vektor "Cooled Carrier", Grid 18, Platz 3 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, 6ffnen, von End- nach Safe-Position

180 yl  RP_cell_susp_2

Gather samples in MTP on MTP site 2
"Hydroplate" (Spalte 2, Zeilen 1-8)
180yl RP_cell_susp_2

'N‘Eﬁ "Viability" Spalte‘l Zeilen 1-8),

W%' 3+3ml

Move MTP to MTP Washer

1 Option

Vektor "Cooled Carrier", Grid 18, Platz 3 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position

Vektor "Columbus”, Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, 6ffnen, von End- nach Safe-Position

Start wash
"\LabVIEW.exe \mpw_start.vi"

Wait until wash finished

Feeding step 2
Timer 1 : 480 sec

feed_vol = feed_vol+inc_feed_vol/15

@ feed_vol/15 pl  RP_Gluc_250_2
| "XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-7)

ﬁ%‘ 3+3ml

Timer 2 : 60 sec

feed_vol/15 ul  RP_Gluc_250_2
"DeepWellPlate" (Spalte 9, Zeilen 1-7)
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el

Kommentar Move MTP back to Cooled carrier

243

- ROMA Vektor
244

Vektor "Columbus”, Grid 2, Platz 1 (ROMA 1)
von Safe- nach End-Position, greifen , von End- nach Safe-Position

Vektor "Cooled Carrier”, Grid 16, Platz 3 (ROMA 1)

ROMA Vektor von Safe- nach End-Position, éffnen, von End- nach Safe-Position

Kommentar pH control

Arbeitsliste W%' Arbeitsliste einlesen "CAWINNT\Profiles\Administrator\DESKTOP\Worklist.gwl" pH_base
Arbeitsliste Gelesene Arbeitslisten ausfiihren

Kommentar Evaporation compensation

evap_vol ul  Water_custom
Aufnehmen Wﬂv@' "DeepWellPlate" (Spalte 1, Zeilen 1-8)

1 evap_vol yl Water_custom
el N% Bl "XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-8)

Spitzen waschen '"—'%l 3+3ml

Variable setzen A=0

Schleifen-Beginn 12 mal "FEED3"
Auf Timer warten  Timer 1 : 720+A*240 sec

5% Spitzen waschen ﬁ%l 3+3ml
5 I

#=2+2 Variahle setzen feed_vol = feed_vol+inc_feed_vol/15
feed_vol/15 pl  RP_Gluc_250_2

1 . _2oU_
sz Aufnehmen \\ﬁ)‘" "DeépWellPlate" (Spalte 8, Zeilen 1-7)

| feed _vol/15 Il RP_Gluc_250_2
Abgeben W%‘ "XBlock" (Spalte 3, Zeilen 1-7)

Spitzen waschen % 3+3ml
Variable setzen A= A+1

Schleifen-Ende "FEED3"

g Auf Timer warten  Timer 1 : sample_time sec
2

= Schleifen-Ende

"Feeding constant”
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D. Flussigkeitsklassen des Pipettierroboters

Water Std. & Low Vol. Water Std. & Low Vol.
Global Parameter MULTIPIPETTING SINGLEPIPETTING
Liqu.Detect. Detect. Mode detect with odd/even tips twice detect with odd/even tips twice
Ligu. Conduct. good good
Detct. Speed 60 mm/s 60 mm/s
Double Dist. 4 mm 4 mm
Aspirate Volumen 0,5-3 pL 3-15 L 15-300 pL 0,5-3 uL 3-15 L 15-300 pL
Asp. Speed 10 plis 10 pl/s 45 pl/s 10 pl/s 10 pl/s 45 pl/s
Delay 200 ms 400 ms 500 ms 200 ms 400 ms 500 ms
STAG 2.l 5pul 7l 5pl 2l 10 pl
LAG 0pl opl o pl opl 7l opl
Speed 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s 10 /s 10 pl/s 10 pl/s
Delay 0ms 0ms 0ms 0ms 0ms 0ms
TAG opl opl opl 0,25 pl 5pl 5pul
Speed 10 plis 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s
Delay 0ms 0ms 0ms 0ms 0ms 0ms
Excess Volume 12 pl 15 pl 30 pl opl opl opl
Replace after 2x Discard 2x Discard 2x Discard 1x Discard 1x Discard 1x Discard
Cond. Volume 0,25 pl 0,25 pl 1l opl ol opl
Use Pinch Valve yes yes yes no no no
Use Liqu. Detect. yes yes yes yes yes yes
liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset
Asp. Position with tracking with tracking with tracking with tracking with tracking with tracking
offset 1mm 1mm 1mm 1mm 1mm 1mm
X: center center center center center center
Mix before Asp. no no no no no no
Retract Tips to liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm
Retract Speed 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s
Dispense Volumen 0,5-3 uL 3-15 L 15-300 pL 0,5-3 uL 3-15 L 15-300 pL
Dis. Speed 10 plis 30 pl/s 110 pl/s 10 plfs 110 pl/s 110 pl/s
Breakoff Speed 10 plis 30 pl/s 110 pl/s 10 pl/s 110 pl/s 110 pl/s
Delay 400 ms 400 ms 400 ms 400 ms 0ms 100 ms
TAG after each Dis. no no no no no no
Use Pinch Valve yes yes yes yes no no
Use Liqu. Detect. no no no no no no
z-dispense z-dispense z-dispense z-dispense z-dispense z-dispense
Dis. Position no tracking no tracking no tracking no tracking no tracking no tracking
offset 0 mm 0mm 0mm 0 mm 0 mm 0mm
X: center center center center center center
Tip Touching no tip touching no tip touching no tip touching no tip touching no tip touching no tip touching
Mix after Dis. no no no no no no
Retract Tips to z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm
Retract Speed 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s
Calibration Offset 0 0 0 0,15 0,2 0,5
Factor 1,000 1,000 1,000 1,100 1,045 1,060

Abbildung 79: Pipettierparameter der Standardflissigkeitsklasse ,Wasser*.
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Water_custom_robert1 Std. & Low Vol.

Global Parameter SINGLEPIPETTING
Liqu.Detect. Detect. Mode detect simultaneously with all tips
Ligu. Conduct. bad
Detct. Speed 20 mm/s
Double Dist. 4 mm
Aspirate Volumen 0,5-3 uL 3-15 pL 15-500 pL
Asp. Speed 10 pl/s 10 pl/s 45 pl/s
Delay 200 ms 400 ms 500 ms
STAG 5l 2l 10l
LAG opl 7l opl
Speed 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s
Delay 0ms 0ms 0ms
TAG 0,25 pl 5pul 5pl
Speed 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s
Delay 0ms 0ms 0ms
Excess Volume ol opl opl
Replace after 1x Discard 1x Discard 1x Discard
Cond. Volume opl opl opl
Use Pinch Valve no no no
Use Liqu. Detect. no no no
Asp. Position z-max, no tracking z-max, no tracking z-max, no tracking
offset 1mm 1mm 1mm
X: center center center
Mix before Asp. no no no
Retract Tips to liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm
Retract Speed 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s
Dispense Volumen 0,5-3 uL 3-15 L 15-500 pL
Dis. Speed 10 pl/s 110 pl/s 110 pl/s
Breakoff Speed 10 pl/s 110 pl/s 110 pl/s
Delay 400 ms 0ms 100 ms
TAG after each Dis. no no no
Use Pinch Valve yes no no
Use Liqu. Detect. no no no
z-dispense z-dispense z-dispense
Dis. Position no tracking no tracking no tracking
offset 0mm 0mm 0mm
X: center center center
Tip Touching no tip touching no tip touching no tip touching
Mix after Dis. no no no
Retract Tips to z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm
Retract Speed 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s
Calibration Offset 0,15 0,2 0,5
Factor 1,100 1,045 1,060

Abbildung 80: Pipettierparameter der angepassten Flussigkeitsklasse zur Pipettierung von
wassrigen Medien.
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cell_susp_1 cell_susp_2
Global Parameter SINGLEPIPETTING SINGLEPIPETTING
Ligu.Detect. Detect. Mode detect with odd/even tips twice detect with odd/even tips twice
Ligu. Conduct. good good
Detct. Speed 60 mm/s 60 mm/s
Double Dist. 4 mm 4 mm
Aspirate Volumen 0,5-3 L 3-15 L 15-500 pL 0,5-3 UL 3-15 Ul 15-500 pL
Asp. Speed unver. unver. 15 pl/s unver. unver. 45 pl/s
Delay 500 ms 500 ms
STAG 7ul 7pl
LAG opl opl
Speed 10 plis 10 plfs
Delay 0ms 0ms
TAG 5pl 5ul
Speed 10 plis 10 pl/s
Delay 0ms 0ms
Excess Volume opl ol
Replace after 1x Discard 1x Discard
Cond. Volume opl opl
Use Pinch Valve no no
Use Liqu. Detect. yes yes
liquid level +/-offset
Asp. Position with tracking z-max, no tracking
offset 0mm 0mm
X: center center
Mix before Asp. no no
Retract Tips to z-dispense -5 mm z-dispense -5 mm
Retract Speed 20 mm/s 50 mm/s
Dispense Volumen 15-500 pL 15-500 pL
Dis. Speed 110 pl/s 110 pl/s
Breakoff Speed 110 pl/s 110 pl/s
Delay 100 ms 100 ms
TAG after each Dis. no no
Use Pinch Valve yes yes
Use Liqu. Detect. no no
z-dispense z-dispense
Dis. Position no tracking with tracking
offset 0mm 0mm
X: center center
Tip Touching no tip touching no tip touching
Mix after Dis. no no
Retract Tips to z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm
Retract Speed 50 mm/s 50 mm/s
Calibration Offset 0 0,5
Factor 1,093 1,060

Abbildung 81: Pipettierparameter der Flussigkeitsklassen
mit Gasgehalt (cell_susp_1) und ohne Gasgehalt (cell_susp_2).

zum Pipettieren von Zellsuspensionen
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RP_Gluc_250_2 RP_Gluc_475
Global Parameter SINGLEPIPETTING SINGLEPIPETTING
Liqu.Detect. Detect. Mode detect simultaneously with all tips detect simultaneously with all tips
Ligu. Conduct. bad bad
Detct. Speed 20 mm/s 20 mm/s
Double Dist. 4 mm 4 mm
Aspirate Volumen 0,5-3 L 3-15 L 15-500 UL 0,5-50 pl 50-300 UL
Asp. Speed 10 pl/s 10 pl/s 45 pl/s 10 pl/s unver.
Delay 200 ms 400 ms 500 ms 400 ms
STAG 5ul 2pl 10 pl 2pl
LAG opl 7pl opl 7pl
Speed 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s
Delay 0ms 0ms 0ms 0ms
TAG 0,25 pl 5pl 5 pl 5pl
Speed 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s
Delay 0ms 0ms 0ms 0ms
Excess Volume opl opl opl opl
Replace after 1x Discard 1x Discard 1x Discard 1x Discard
Cond. Volume opl opl opl o pl
Use Pinch Valve no no no no
Use Liqu. Detect. yes yes yes yes
liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset
Asp. Position with tracking with tracking with tracking with tracking
offset 1mm 1mm 1 mm 2mm
X: center center center center
Mix before Asp. no no no no
Retract Tips to liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm
Retract Speed 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s
Dispense Volumen 0,5-3 uL 3-15 uL 15-500 pL 0,5-3 uL
Dis. Speed 10 pl/s 110 pl/s 110 pl/s 110 pl/s
Breakoff Speed 10 pl/s 110 pl/s 110 pl/s 110 pl/s
Delay 400 ms 0ms 100 ms 0ms
TAG after each Dis. no no no no
Use Pinch Valve yes yes yes yes
Use Liqu. Detect. no no no no
z-dispense z-dispense z-dispense z-dispense
Dis. Position no tracking no tracking no tracking no tracking
offset 0mm 0mm 0mm 0mm
X: center center center center
Tip Touching no tip touching no tip touching no tip touching no tip touching
Mix after Dis. no no no no
Retract Tips to z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm
Retract Speed 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s
Calibration Offset 0,34 0,81 0,5 0,608
Factor 1,280 0,980 1,060 0,966

Abbildung 82: Pipettierparameter der Fliissigkeitsklassen zum Pipettieren von Glukosel6sungen

der Konzentrationen 250 g L™ und 475 g L™.
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Glycerin_400 Glycerin_600
Global Parameter SINGLEPIPETTING SINGLEPIPETTING
Liqu.Detect. Detect. Mode detect with odd/even tips twice detect with odd/even tips twice
Ligu. Conduct. good good
Detct. Speed 60 mm/s 60 mm/s
Double Dist. 4 mm 4 mm
Aspirate Volumen 0,5-3 L 3-15 L 15-500 pL 0,5-3 i 39 UL 9-16 UL
Asp. Speed 10 pl/s 10 pl/s 45 pl/s 10 pl/s 10 pl/s 10 pl/s
Delay 200 ms 400 ms 500 ms 200 ms 400 ms 400 ms
STAG 2l 5l 7ul 2l 5l 6 pl
LAG opl opl opl opl ol opl
Speed 10 pl/s 10 plis 10 plis 10 plfs 10 plfs 10 plfs
Delay 0ms 0ms 0ms 0ms 0ms 0ms
TAG opl opl opl opl opl ol
Speed 10 pl/s 10 plis 10 plis 10 plfs 10 pl/s 10 pl/s
Delay 0ms 0ms 0ms 0ms 0ms 0ms
Excess Volume 12 pl 15 pl 30 pl 12 pl 15 pl 15 pl
Replace after 2x Discard 2x Discard 2x Discard 1x Discard 1x Discard 1x Discard
Cond. Volume 0,25 pl 0,25 pl 1pl 20 pL 20 pL 15 uL
Use Pinch Valve yes yes yes yes yes yes
Use Liqu. Detect. yes yes yes yes yes yes
liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset liquid level +/-offset
Asp. Position with tracking with tracking with tracking with tracking with tracking with tracking
offset 1mm 1mm 1mm 1mm 1mm 1mm
X: center center center center center center
Mix before Asp. no no no no no no
Retract Tips to liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm liquid-level -5 mm
Retract Speed 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s 20 mm/s
Dispense Volumen 0,5-3 pL 3-15pL 15-500 pL 0,5-3 pL 3-9puL 9-16 L
Dis. Speed 10 pl/s 30 pl/s 110 pl/s 150 pl/s 110 pl/s 250 plis
Breakoff Speed 10 pl/s 30 pl/s 110 pl/s 225 pl/s 110 pl/s 225 plis
Delay 400 ms 400 ms 400 ms 400 ms 400 ms 100 ms
TAG after each Dis. no no no no no no
Use Pinch Valve yes yes yes yes yes yes
Use Liqu. Detect. no no no no no no
z-dispense z-dispense z-dispense z-dispense z-dispense z-dispense
Dis. Position no tracking no tracking no tracking no tracking no tracking no tracking
offset 0mm 0mm 0mm 0mm 0mm 0mm
X: center center center center center center
Tip Touching no tip touching no tip touching no tip touching no tip touching no tip touching no tip touching
Mix after Dis. no no no no no no
Retract Tips to z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm z-dispense 0 mm
Retract Speed 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s 50 mm/s
Calibration Offset 0 0 0 0 0 0
Factor 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000

Abbildung 83: Pipettierparameter der Flissigkeitsklassen
Konzentrationen 400 g L™ und 600 g L™.

zum Pipettieren von Glycerinlésung der
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E. Abklrzungen

Ac
Asp
BTM
C

C.V.
CFD
Cond
Conduct
DDE
Detect
Dis
DPM
DSM
HPTS
ISFET
LAG
LB
LED
Liqu
Mio
NC
ODy
PBS
PEEK
PMMA
P/O
PTFE
R2

Acetat

Aspiration

Biotrockenmasse

koaleszente Bedingungen

Variationskoeffizient (relative Standardabweichung)
computational fluid dynamics

Conditioning

Conductivity

digital data embedding

Detection

Dispensing

dynamische Druckmethode (dynamic pressure method)
dynamische Sulfitmethode (dynamic sulfite method)
1-hydroxypyren-3,6,8-trisulfonsaure tri-Natrium Salz
lonen-selektiver Feldeffekttransistor

Leading air gap

Luria broth, Komplexmedium

Licht-emittierende Diode

Liquid

Million(en)

nicht-koaleszente Bedingungen

optische Dichte, gemessen bei x nm

Phosphate buffered saline

Poly-(Ether-Ether-Keton)

Poly-(Methyl-Metacrylat)

Menge gebildetem ATP pro reduziertem Sauerstoff
Poly-(Trifluor-Ethylen)

Bestimmtheitsmass
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Oz Sauerstoff

SDM Stickstoffdesorptionsmethode (standard dynamic method)
SFM Sulfitzudosiermethode (sulfite feeding method)

STAG System trailing air gap

TAG Trailing air gap

Biochemische Formeln und Abkirzungen

ATP Adenosin-Triphosphat

CcAMP zyklisches Adenosin-Monophosphat
CAP Katabolit Aktivator Protein

FADH, Flavin-Adenin-Dinukleotid

NADH Nicotinamid-Adenin-Dinukleotid

Formelzeichen

a volumenbezogene Stoffaustauschflache
A Flache
b Breite
C Konzentration
C, Widerstandsbeiwert
C Konstante
d Durchmesser
D Diffusionskoeffizient
Exzentrizitat der Schuttelbewegung
Echem chemische Reaktionsbeschleunigung
Fa Auftriebskraft
Fo Oberflachenkraft am Porenrand
Fr Tragheitskraft

[N]
[N]
[N]

" Zur besseren Unterscheidung der Ziffer 1 und der Einheit Liter als Kleinbuchstabe hat sich in der

Bioverfahrenstechnik die Einheit Liter als Grossbuchstabe durchgesetzt.
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F, Reibungskraft [N]
h Hohe [m]
H Aussalzparameter [-]
I lonenstarke [M]
lon referenzierte Fluoreszenzintensitat []
J Stromdichte [ghtm?]
k Stoffiibergangskoeffizient [m? s
ki a Sauerstoffibergangskoeffizient [s™]
K Loslichkeitsparameter [-]
Ky Henrykonstante [mol m™ bar™]
Ko Henrykonstante in reinem Wasser [mol m™ bar™]
Ks Sattigungskonzentration (Michaelis-Menten) [g L]
m Aufnahmerate des Ertragsstoffwechsels [gg™*h?
M Molmasse [g mol™]
n Schittelfrequenz, Drehzahl [min™], [s™]
N Anzahl [-]
OTR Sauerstoffeintragsrate [g Lt h?
OUR Sauerstoffaufnahmerate [gL*h?
p Druck [bar]
pH pH-Wert [-]
= Leistung (W]
Pe Permeabilitat [mol s* m™ Pa™]
q spezifische Aufnahmerate [gg™*h?
Q Warmestrom W L7
r Reaktionsgeschwindigkeit [h™]
R Wéarmewiderstand W cmz2 K]
t Zeit [s], [h]
te Ansprechzeit der Elektrode [s]
tp Prozesszeit [h]
T Temperatur K], [° C]
u Gasleerrohrgeschwindigkeit [cm s
% Stromungsgeschwindigkeit [ms™]
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VTip

vvim

Ruhrerumfangsgeschwindigkeit

Beluftungsrate
Volumen

Volumenstrom

Molvolumen des idealen Gases (22,4)

Molanteil
Ausbeutekoeffizient, (Yield)
Sattigungsbeladung

Ladungszahl

Dimensionslose Kennzahlen

BW
Fr
Ha
Ne

Q
Re

Bewehrungskennzahl
Froude-Zahl
Hatta-Zahl
Newton-Zahl
Gasdurchsatzkennzahl
Reynolds-Zahl

Griechische Symbole

w3 B Y

=

<

T

Warmetbergangskoeffizient
Grenzschichtdicke

Differenz

Viskositat

Porgsitat

Gasgehalt
Warmedurchgangskoeffizient
Wachstumsrate

kinematische Viskositat
Dichte

Stochiometriekoeffizient

[ms™]
[min™]
[L]

[Lh7]

[L mol™ ]

[997]
[9 kg™]
[-]
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Indices

O M mMm W T o

.

© X < 4 unw 1O WO T 3 -

*

act
cat
corr
crit
dyn
eq
flask
Ges

init

begast (aerated)
Blase
Stromungsbrecher (baffle)
Elektrode
Zudosierlosung (feed)
Gas

Komponente i bzw. |
Ruhrer (impeller)
Flussigkeit (liquid)
Reaktionsordnung
Membran

Sauerstoff (oxygen)
Pore einer Sinterplatte
Warme

Reaktion

Substrat

Reaktor (tank)
Verdunstung

Biomasse

unbegast, den Ausgangszustand betreffend

an der Phasengrenzflache

aktuelle Bedingungen

Katalysator

korrigiert

kritisch

dynamisch, wahrend Betrieb des Rihrers
Gleichgewicht (equilibrium)
Schittelkolben

Gesamt

initiale Bedingungen

Eingang
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max maximal
nom nominal

Out Ausgang











