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1 Einleitung

Die Bedeutung biopharmazeutischer Wirkstoffe, also therapeutisch wirksamer
Proteine und Peptide, hat in den letzten Jahren in der modernen Medizin massiv
zugenommen (Reichert, 2006). FiOr eine zunehmende Anzahl derartiger
Medikamente wurde die Zulassung beantragt. So kamen von 1996 bis 2005 in den
USA 65 dieser Medikamente neu auf den Markt, allein von 2001 bis 2005 waren es
33 (Reichert, 2006). Im gleichen Zeitraum nahm jedoch die Dauer der klinischen
Testphase von 83,9 auf 101,5 Monate zu (Reichert, 2006). In Europa zeigt sich eine
vergleichbare Situation. Dort wurde allein im Zeitraum von September 1997 bis April
2000 fur 38 Biopharmazeutika bei der European Medicines Evaluation Agency EMEA
die Zulassung beantragt (Pignatti, 2002). Der notwendige Aufwand zur Entwicklung
neuer Wirkstoffe und ihrer Herstellungsprozesse ist enorm. Viele dieser neuen
Medikamente werden aufwandig mit Hilfe rekombinanter Mikroorganismen
hergestellt (Paviou und Reichert, 2004). Nicht selten betragt die Entwicklungszeit
dazu bis zu 15 Jahre und die verursachten Kosten belaufen sich auf 800 Millionen
US$ (Weng und delisi, 2002; diMasi et al., 2003).

Diese gesamte Entwicklung ware ohne den entsprechenden Fortschritt in der
Forschung jedoch nicht mdglich gewesen. Die oben genannten Zahlen belegen
allerdings auch, dass eine weitere Entwicklung und Beschleunigung dringend
notwendig ist.

Neben der heute Ublichen Genmanipulation zur Erzeugung mikrobieller Stamme zur
Produktion von Biopharmazeutika spielt die Prozessentwicklung zur Kultivierung der
Produktionsstdmme und die damit verbundene Herstellung der Wirkstoffe eine
zunehmend wichtige Rolle (Gupta und Lee, 2007). Moderne Werkzeuge der
Hochdurchsatz-Prozessentwicklung  helfen  dabei.  Insbesondere  Miniatur-
Bioreaktoren haben sich zunehmend in diesem Bereich etabliert und zu einer
beschleunigten Entwicklung gefiihrt (Betts und Baganz, 2006). So werden
Mikrotiterplatten bereits routinemaBig in Parallelversuchen zur Primarauswahl von
Mikroorganismen, die als Kandidaten zur Produktion in Frage kommen, verwendet.



2 Einleitung

Die anschlieBende Sekundarauswahl und Prozessentwicklung fihrt zum fertigen
Produktionsprozess. Die Anzahl der in der Primarauswahl identifizierten Kandidaten
muss jedoch groB genug sein, um die Wahrscheinlichkeit fur die Entwicklung eines
6konomischen Prozesses zu erhéhen. Die Identifizierung der optimalen
Reaktionsbedingungen der Mikroorganismen ist dabei nicht vorhersagbar. Der
Einfluss der Prozessbedingungen (beispielsweise pH, Temperatur,
Medienzusammensetzung) auf den mikrobiellen Metabolismus lasst sich nicht im
Modell vorausberechnen. Vielmehr ist eine breit angelegte Suche notwendig. Dabei
hat sich der Einsatz von Methoden zur statistischen Versuchsplanung, wie
beispielsweise genetische Algorithmen, bewahrt (Weuster-Botz, 2000). Zur
Durchfihrung bieten sich Methoden an, die experimentelle Untersuchungen im
Parallelansatz ermdéglichen. Bisher wurden dazu zumeist Schuttelkolben und
konventionelle Ruhrkessel-Bioreaktoren verwendet. Schittelkolben lassen sich zwar
einfach parallel betreiben, generieren jedoch nur einen beschréankten Satz
prozessrelevanter Daten. Diese lassen sich mit Rihrkessel-Bioreaktoren gewinnen,
allerdings ist die Parallelisierung nur mit erheblichem Aufwand realisierbar. Auch hier
ermdglichen neue Technologien die effiziente parallele Prozessentwicklung im
MiniaturmaBstab und ermdglichen die Gewinnung wertvoller prozessrelevanter
Daten (Micheletti und Lye, 2006).
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2 Problemstellung und Zielsetzung

Die moderne Bioprozessentwicklung versucht in zunehmend klrzerer Zeit immer
mehr Daten zu gewinnen. Bioreaktoren sind dabei eines der wichtigsten Werkzeuge
und missen entsprechend leistungsfahig sein. Dabei muss der Bioreaktor mehreren
Anforderungen genigen. Ein Bioreaktor, der beispielsweise der aeroben Kultivierung
von Mikroorganismen dient, sollte in der Lage sein den Zellen ausreichend
Sauerstoff zur Verfligung zu stellen, den pH zu kontrollieren, die vorgegebene
Temperatur zu kontrollieren sowie die Méglichkeit der Probenahme zu geben.

Unter dieser Vorgaben wurde in jlngster Vergangenheit ein Prototyp eines
Bioreaktorblocks mit 48 parallelen Ruhrkesselbioreaktoren im Milliliter-MaBstab zur
Kultivierung von Mikroorganismen unter technischen Reaktionsbedingungen
entwickelt (Puskeiler, 2004; Puskeiler et al., 2005a). Die Gewinnung der
Prozessdaten, wie beispielsweise der pH, erfolgte bei diesem Prototyp durch eine
atline durchgeflhrte Analytik, lediglich in acht Reaktoren konnte bereits online die
GelOstsauerstoffkonzentration gemessen werden. Die Automatisierung erfolgte mit
Hilfe eines Pipettierroboters. Mit diesem Prototyp eines Bioreaktorblocks konnten
bereits erfolgreich Mikroorganismen im Satz- und Zulaufverfahren kultiviert werden.
Ebenso wurde ein industrieller mikrobieller Prozess zur Produktion von Riboflavin mit
Erfolg in den MillilitermaBstab Ubertragen (Knorr et al., 2007).

Es zeigte sich jedoch, dass dieser Prototyp nur eingeschrankt nutzbar war. Von 48
zur Verfigung stehenden parallelen magnetisch-induktiv angetriebenen Reaktoren
fielen Ober einen Zeitraum von 48 Stunden 50% der Rihrer aus. Da es sich um
selbstansaugende (gasinduzierende) RUhrorgane handelt, fiel damit auch die
Sauerstoffversorgung aus.

Daneben zeigte der mit Mikroorganismen, Medium und pH-Korrekturmitteln in
Kontakt kommende Teil des Prototyps des Bioreaktors bereits nach wenigen
Monaten Nutzungsdauer starke Korrosionserscheinungen. Diese traten sowohl an
der im Betrieb sterilen Unterseite als auch an der offen zuganglichen Oberseite auf.
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Des Weiteren wurden im Betrieb erhebliche Mengen mit Mikroorganismen beladenes
Aerosol gebildet und an die Umgebung abgegeben. Das kann in einem Labor der
Sicherheitsstufe  S1  noch toleriet werden, ist nach allen anderen
Sicherheitsstandards jedoch nicht zul&ssig.

Die Messung des pH wurde beim Prototypen atline mit einer Abtastzeit von ein bis
zwei Stunden bei einer Messzeit von rund zehn Minuten fir alle 48 Reaktoren
durchgefihrt. Die auf der atline pH-Messung basierenden Stelleingriffe zur
Beeinflussung des pH erfolgten alle 30 Minuten. Damit war eine dynamische und
effektive  pH-Regelung fir biologische Anwendungen in den einzelnen
Parallelreaktoren nur schwer maglich.

Zielsetzungen der vorliegenden Arbeit sind daher zum einen die Identifikation der
Ursachen fir den haufigen Ausfall von Ruhrern und die Erarbeitung von technischen
Lésungen. Ebenso soll das Korrosionsproblem analysiert und L&sungen zur
Behebung der Korrosionserscheinung gefunden werden. Darlber hinaus sollen
technische Ldsungen zur Reduzierung der Aerosolfreisetzung erarbeitet und
realisiert werden.

Eine weitere Zielsetzung dieser Arbeit ist die Etablierung einer neuen parallelen
online Messung von pH und Gelbdstsauerstoffkonzentration fir alle 48
Parallelreaktoren und einer individuellen pH-Regelung in allen 48 Reaktoren.

Diese reaktionstechnische Optimierung von Parallelreaktoren flr kontrollierte
Bioprozesse soll an Beispielprozessen mit Escherichia coli und Saccharomyces
cerevisiae experimentell verifiziert werden.

Im Einzelnen waren folgende Arbeitspakete geplant:

o Weiterentwicklung und Optimierung des bestehenden Prototyps des
Bioreaktorblocks und seiner Komponenten flr den zuverlassigen Betrieb,
der die Grundvoraussetzung flr eine Parallelisierung und Automatisierung
ist.

o Bereitstellung und Evaluierung von Methoden und Techniken fir die
Bioprozessentwicklung mit Hilfe des optimierten Bioreaktorblocks,
insbesondere eine zuverlassige parallele Messung von pH und
Gel6stsauerstoffkonzentration, sowie eine effektive pH-Regelung.

o Beispielhafte = Demonstration der Einsetzbarkeit des parallelen
Bioreaktorblocks als Werkzeug zur Prozessentwicklung.
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o Ma@Bstabsubertragung und Validierung der Ergebnisse der Optimierung aus
dem MillilitermaBstab in den standardisierten Labor-Rihrkesselbioreaktor im
LitermaBstab.
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3 Theoretische Grundlagen

3.1 Bioreaktionstechnik in kleinen Reaktionsvolumina

Unter dem Druck der gestiegenen Anforderungen an Bioreaktoren als Werkzeug der
Bioprozessentwicklung wurden in den vergangenen Jahren eine Reihe
verschiedenartiger Bioreaktoren im Mikroliter- bis zum MillilitermaBstab entwickelt.
Das Ziel dieser Entwicklungen waren zumeist hoch integrierte Miniaturreaktoren. Ein
Teil dieser Bioreaktoren ist dabei als Parallelreaktor konzipiert, ein Teil existiert als
Einzelreaktor.

Eines der wichtigsten Kriterien zur Beurteilung der Leistungsfahigkeit eines
Bioreaktors ist sein volumetrischer Stofflbergangskoeffizient k a. Dieser ist ein MaR
fir das Vermdgen Sauerstoff aus der gasférmigen in die flissige Phase des
Reaktors einzutragen, das heiB3t den Stofflibergang Uber die Phasengrenze hinweg
zu bewirken.

Im Folgenden werden hier lediglich Bioreaktoren fir die Kultivierung von Bakterien
und Hefen betrachtet, deren Nennvolumen weniger als 50 Milliliter betragt und bei
denen wenigstens zwei Reaktoren parallelisiert sind. Daneben sollten die Reaktoren
Uber die Moglichkeit der online-Erfassung von Prozessparametern wie pH und
Gel6stsauerstoffkonzentration verfligen.

Die den genannten Kriterien entsprechenden Reaktoren kdnnen in drei Gruppen
eingeteilt werden: geschittelte Mikrotiterplatten, Miniaturblasensaulen und
Miniaturriihrkesselbioreaktoren.

3.1.1 Geschuttelte Mikrotiterplatten

Durch den zunehmenden Bedarf an Daten in der Bioprozessentwicklung werden seit
einiger Zeit Mikrotiterplatten als parallele geschittelte Bioreaktoren verwendet. Sie
stellen vom Prinzip her miniaturisierte Schittelkolben dar.
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Mikrotiterplatten fir die Mikrobiologie werden mit 6, 12, 24, 48, 96, 384 und 1536
Kavitaten angeboten wobei lediglich Platten mit bis zu 96 Aufnahmen vermehrt
Verbreitung gefunden haben. Der Querschnitt der Kavitaten ist meist kreisférmig
wobei auch 96er Platten mit quadratischem Querschnitt erhaltlich sind. Der Boden
kann als Flachboden (F-Form), Rundboden (U-Form) oder Spitzboden (V-Form)
ausgebildet sein. Die Bauhdhe betragt in der Regel ca. 14 mm, sogenannte ,,,Deep-
Well“-Plates” haben eine Bauhdhe von bis zu 44 mm. Das Arbeitsvolumen betragt je
nach Art der Platte zwischen 0,01 ml (1536 Vertiefungen) und 6 ml (6 Vertiefungen).
Sie werden im Spritzgussverfahren aus Polystyrol (PS) und Polypropylen (PP)
sowohl naturfarben als auch eingeférbt, meist schwarz, hergestellt und sind einzeln
steril verpackt erhéltlich. Fir Spezialanwendungen gibt es sie mit opaker Wandung
und transparentem, teilweise aus Glas bestehendem, Boden.

Far die einfache Kultivierung von Mikroorganismen in der breiten Anwendung werden
hauptsachlich Mikrotiterplatten mit 96 Vertiefungen verwendet (Betts und Baganz,
2006; Kumar et al., 2004).

Die Sauerstoffeintragsleistung von Mikrotiterplatten mit  zylindrischen und
quadratischen Vertiefungen wurde von mehreren Arbeitsgruppen intensiv untersucht.

Tabelle 3.1: Zusammenfassung der Ergebnisse verschiedener Arbeiten zum Sauerstoffeintrag
in Mikrotiterplatten

Quelle Typ Schuttel- Schuttel- Flissigkeits- ka
Mikrotiterplatte frequenz durchmesser volumen

Hermann 96 0 - 1000 min™ 3-50 mm 200 ul 0,008 — 0,044 s™'
et al., rund
2003
Johnet 9 87 — 350 min™ 1—-7mm  45-180pl 0,003-0,006s"
al., 2003  rund
Duetz 96 Deep-Well 300 min™ 25— 50 mm 500 ul 0,021 — 0,046 ™
und quadratisch
Witholt, 96 Deep-Well 300 min™ 25— 50 mm 260 ul 0,007 — 0,023 s™
2004 rund
Doig et 24, 96, 384 60 — 1400 min™ 3,45,8mm 72-1182pul 0,005-0,055s"
al.,, 2005 rund
Kensy et 48, rund 0 —2000 min™ 1-50mm 300-600u 0,008-0,097s"
al.,
2005b

Der Stoffibergang des Sauerstoffs kann in Mikrotiterplatten nur UGber die
Phasengrenzflache der FlUssigkeit in der Vertiefung erfolgen. Die GréBe dieser
Grenzflache ist bei ruhenden beziehungsweise nur langsam oder mit geringer
Exzentrizitat schattelnden Platten, unter Vernachlassigung eines
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Flussigkeitsmeniskus, identisch mit dem freien Querschnitt der Vertiefung. Erst ab
einer minimalen Schuttelfrequenz und Exzentrizitdt kommt es unter dem Einfluss der
Zentrifugalkraft zur Ausbildung einer charakteristischen, meist sichelférmigen,
Fllssigkeitsstromung entlang der Wandung der Vertiefung (Hermann et al., 20083;
Kensy et al., 2005a). In Abhangigkeit der Geometrie der Vertiefung und der Faktoren
Schittelfrequenz, Schitteldurchmesser und Flissigkeitsvolumen kénnen ki a bis zu
0,1 s erreicht werden.

Neuere Entwicklungen haben zur Einfihrung von Sensoren in die einzelnen
Vertiefungen der Mikrotiterplatten gefiihrt, die die online-Erfassung von Prozessdaten
ermdglichen. Dabei handelt es sich meist um berthrungslos arbeitende optische
Sensoren. Diese kdnnen mit vertretbarem Aufwand parallelisiert und automatisiert
werden. Aus geometrischen Grinden und dem Wunsch nach gréBeren Volumina der
Kultivierungen wurden dabei zumeist Mikrotiterplatten mit 48 beziehungsweise 24
Vertiefungen an Stelle der bisher verwendeten Platten mit 96 Vertiefungen
verwendet. Die gebrauchlichsten Analyten sind der pH und die
Gelbstsauerstoffkonzentration (John et al., 2003; Kensy et al., 2005b). Eine Kontrolle
beziehungsweise Regelung von Prozessparametern wie beispielsweise des pH ist
nicht moéglich. Mit derart ausgestatteten Mikrotiterplatten konnte die erfolgreiche
Kultivierung von Mikroorgansimen im Satzverfahren demonstriert werden.

Tabelle 3.2: Vergleich der Ergebnisse von Kultivierungen in
geschiittelten Mikrotiterplatten

John et al., 2003 Kensy et al., 2005b

Organsimus Corynebacterium Escherichia coli JM109
glutamicum

Mikrotiterplatte 24, rund 96, rund

Analyten pH, pO,, OD pO,, OD

Schiittelfrequenz 250 min”' 1020 min™

Schitteldurchmesser 25 mm 1 mm

Volumen 400 — 1200 pl 200 pl

Laufzeit 14 h 30h

maximale Biotrocken-  n.b. 5gl"

massekonzentration

Ein erstes Gerat zur Nutzung von geschuttelten Mikrotiterplatten als paralleler
Bioreaktor ist kommerziell erhaltlich (BioLector, m2p-labs GmbH, Aachen).
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3.1.2 Miniaturblasensaulen

Eine weitere Art miniaturisierter Bioreaktoren stellen Miniaturblasensaulen dar.
Mehrere Arbeitsgruppen stellten derartige Reaktoren vor (Maharbiz et al., 2004; Doig
et al., 2005; Tang et al. 2006). Technisch weit entwickelt ist dabei der letztgenannte
Reaktor. Es handelt sich um 24 parallele Miniaturblasensaulen mit einem Volumen
von 10 ml bei einem Arbeitsvolumen von 3 ml. Die Reaktoren sind in einem 6x4
Raster angeordnet und werden vorsterilisiert verwendet.

(Tang et al., 2006)

Abbildung 3.1: 24-fache parallele Miniaturblasenséaule

Die 24 Miniaturblasensédulen werden im Spritzgussverfahren hergestellt und
sind in einem 6x4 Raster angeordnet.

Die Gaseinleitung erfolgt Gber eine im Boden eingelassene Steriimembran. Zur
online-Bestimmung des pH und pO. verflgt jeder der Reaktoren Uber optische
Sensoren. Zur Temperaturkontrolle sind ein Thermo- und ein Heizelement eingebaut.
Die pH-Kontrolle wird durch die Zugabe von Kohlenstoffdioxid CO, bzw. Ammoniak
NH;3 zur Zuluft durchgefihrt. Zusatzlich kann die gesamte Anordnung bei einer
Frequenz von bis zu 500 min™ bei einem Schitteldurchmesser van 2 mm bewegt
werden. Dies dient dem Leistungseintrag und damit der Durchmischung des
Reaktorinhalts.
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Abbildung 3.2: Arbeitsprinzip der 24-fache parallele Miniaturblasenséaule

Jeder der Miniaturbioreaktoren verfligt Uber einen Gasanschluss zur
Versorgung mit Sauerstoff und zur pH-Korrektur mittels beigemischtem CO,
und NHs. Der Messung des pH und pO, dienen optische Sensoren am Boden.
Dort sitz ebenfalls der Sensor und ein Heizelement fiir die
Temperaturkontrolle.

Publizierte Kultivierungen im Satzverfahren mit Shewanella oneidensis MR-1
erreichten nach einer Dauer von 25 Stunden eine Zunahme der optische Dichte von
etwa 1,3 OD-Einheiten, der pH wurde auf pH 7, der pO, auf einen Wert Uber 20%
Luftsattigung geregelt (Tang et al., 2006).

Die 24-fache parallele Miniaturblasensaule wurde bereits kommerzialisiert
(Cellerator™, Micro Reactor Technologies, Mountain View, USA; in Lizenz p-24,
Applikon Biotechnology B.V., Schiedam, Niederlande). Nach Angaben des
Herstellers kann ein k.a von bis zu 0,028 s™' erreicht werden.

3.1.3 Miniaturrihrkesselbioreaktoren

Die letzte groBe Gruppe fasst alle Arten miniaturisierter Rihrkesselbioreaktoren
zusammen.

e Mikroliter-Rlihrkesselbioreaktoren

Ein Mikroliter-Rihrkesselbioreaktor wurde von Jensen und Mitarbeitern publiziert.
Dabei handelt es sich um einen Ruhrkesselbioreaktor mit einem Arbeitsvolumen von
150 ul. Der eigentliche Reaktor wird durch einen Stapel dinner Platten aus
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verschiedenen Polymerwerkstoffen mit entsprechenden Aussparungen gebildet. Das
Medium wird mit einem magnetisch gekoppelten RuUhrer bei
Umdrehungsgeschwindigkeiten von 200 - 1500 min™ durchmischt. Jeder Reaktor ist
mit einer 100 um dicken gasdurchlassigen Membrane verschlossen durch die auch
die Oberflachenbegasung erfolgt. Zur online-Messung von pH und pO. dienen
wiederum optische Sensoren. Daneben besteht die Méglichkeit in-situ die optische
Dichte der Zellsuspension bei 600 nm zu messen. (Szita et al., 2005; Zhang et al.,
2006). Der k.a des Reaktors betragt 0,006 — 0,021 s (Zhang et al., 2006).

Parallele Kultivierungen in drei dieser Reaktoren erreichten im Satzverfahren mit E.
coli nach etwa 5 Stunden eine optische Dichte ODgy von bis zu 6,2 £0,17.
Saccharomyces cerevisiae erreichten in vergleichbaren Kultivierungen nach einer
Versuchsdauer von 15 Stunden eine optische Dichte ODgyo von 6,87 £ 0,07.

Outlet port Inlet ports
| OD waveguide

/

f_/
4 v

-

e

-
Reaclor chamber \ / \
\

with spin bar Oxygenation
b membrane

Sensors for

DO and pH

(Szita et al., 2005)

Abbildung 3.3: Schema des Mikroliter-Riihrkesselbioreaktors

Eine Tasche in der untersten Schicht bildet den eigentlichen
Reaktor. Dieser wird mit einer sauerstoffdurchlassigen Membran
verschlossen. Die dariiber liegenden Kunststoffschichten dienen
zur Fixierung des magnetisch angetriebenen Riihrers und als
Lichtleiter zur Messung der optischen Dichte der Zellsuspension.
Zur Messung des pH und pO, dienen optische Sensoren am
Boden des Reaktors.

o Milliliter-Rihrkesselbioreaktoren

Eine kreisférmige Anordnung von 24 Milliliter-RUhrkesselbioreaktoren mit einem
Arbeitsvolumen von einem Milliliter wurde von Rao und Mitarbeitern vorgestellt.
Jeder dieser Reaktoren verfligt Gber einen Schrittmotor zum Antrieb des Rihrers und
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eine eigene Sensoreinheit. Diese dient zum Auslesen der am Boden der Reaktoren
befindlichen optischen Sensoren zur Messung des pH und pO, sowie der optischen
Dichte der Zellsuspension. Zusétzlich besteht die Mdglichkeit die Konzentration des
oft als Marker verwendeten grin fluoreszierenden Proteins (green fluorescent
protein) GFP fluorometrisch zu bestimmen. Die méglichen Drehzahlen des Rihrers
liegen im Bereich von 10-1000 min', die Begasung erfolgt Uber die
Flussigkeitsoberflache (Kostov et al., 2001; Harms et al., 2006).

(Harms et al., 2006)"

Abbildung 3.4: Parallelbioreaktor mit 24 Riihrkesselbioreaktoren

Die Reaktoren sind kreisférmig angeordnet und verfiigen jeweils liber einen
eigenen Rihrerantrieb und eine Sensoreinheit zur Messung der optischen
Dichte der Zellsuspension sowie des pH, pO, und des griin fluoreszierenden
Proteins GFP.

Mit diesem Parallelreaktor wurden Escherichia coli in den 24 parallelen Reaktoren
Uber einen Zeitraum von etwa 26 Stunden von einer anfénglichen optischen Dichte
OD 1 bis zu einer OD von circa 1,3 + 0,15 kultiviert.

Der 24-fache Parallelbioreaktor wird kommerziell beworben (Cellstation™,
Fluorometrix, Baltimore, USA).

e Bioreaktorblock

Die unbefriedigenden und teilweise nicht ausreichenden Einsatzmdglichkeiten
bestehender verfligbarer Technologien fir die parallele Kultivierung von
Mikroorganismen (Weuster-Botz et al. 2005) fuhrten zur Entwicklung eines neuen
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parallelen Bioreaktorblocks (Puskeiler, 2004; Puskeiler et al., 2005a). Dieser verflgt
Uber 48 parallele Rihrkesselbioreaktoren im Millilterformat.

(Puskeiler et al., 2005a)

Liquid-handler Robotic arm MTP reader

Reaction block Cooling unit MTP washer Process control

Abbildung 3.5: Bioreaktorblock mit 48 parallelen ml-Bioreaktoren

Der Bioreaktorblock vereint in einem 6x8 Raster 48 parallele ml-Riihrkesselbioreaktoren.
Der Pipettierarm eines Laborroboters dient der Handhabung von Flissigkeiten fir die
Reaktoren. Auf einer kiihlbaren Station kénnen Proben in Mikrotiterplatten abgelegt und
Lésungen vorgehalten werden. Ein Roboterarm bewegt die Probenplatten fiir eine atline-
Analytik zu einem MTP-Lesegerdt. Ein zusitzlich vorhandener MTP-Waschautomat
ermoglicht die Wiederverwendung von Mikrotiterplatten wahrend einer Kultivierung.

Jeder einzelne Reaktor weist mit einem ReaktorgefaB mit Strdmungsbrechern und
einem Rdihrer fOr die Durchmischung des Mediums und die Dispergierung der
Gasphase die bekannten Einzelkomponenten eines klassischen
Ruhrkesselbioreaktors auf. Bei dem eingesetzten Riuhrer handelt es sich um ein neu
entwickeltes, selbst Gas ansaugendes, magnetisch-induktiv angetriebenes
Ruhrorgan. Das Arbeitsvolumen der Reaktoren liegt zwischen 8 und 16 Millilitern. In
einzelnen Reaktoren besteht die Mdglichkeit optische Sensoren flir die Messung des
pO. zu nutzen. Die Bestimmung des pH erfolgt atline fluorometrisch mit pH-
sensitiven Sensorpunkten in Mikrotiterplatten. Ebenso wird die optische Dichte der
Zellsuspensionen atline photometrisch ermittelt. Eine gemeinsame Abdeckung aller
Reaktoren dient der gleichméaBigen Verteilung und Versorgung mit sterilem
Prozessgas und stellt gleichzeitig den Verschluss der Reaktoren zur Wahrung der
Sterilitdt dar. Die im Spritzgussverfahren gefertigten Reaktoren sind steril einzeln
verpackt erhaltlich. Alternativ kdnnen sie auch chemisch sterilisiert werden. Fur alle
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48 Reaktoren verflgt der Bioreakiorblock Uber eine gemeinsame
Temperaturkontrolle und Abluftkiihlung in der Abgasstrecke. Die Probenahme, die
Probenbehandlung und Zufuhr von Flissigkeiten in die Reaktoren Ubernimmt ein
Laborroboter. Dazu verflgt er Gber einen Pipettierarm und einen Plattengreifer. Zur
mehrfachen Nutzung von Mikrotiterplatten, insbesondere den pH-sensitiven
Mikrotiterplatten, ist eine MTP-Waschstation eingebunden.

Das neu entwickelte Ruhrorgan erreicht je nach den Betriebsbedingungen einen k.a
bis tber 0,4 s (Puskeiler, 2004). Der geschatzte Leistungseintrag liegt mit 2,9 W I
im Bereich dessen, was Standard-Riihrkesselbioreaktoren mit maximalen 8 W [
leisten (Weuster-Botz et al., 2005).

Mit dem parallelen Bioreaktorblock wurden erfolgreich E. coli im Zulaufverfahren
binnen 16 Stunden bis zu einer maximalen Biotrockenmassekonzentration von
20,3 g I kultiviert und im LitermaBstab reproduziert (Puskeiler et al., 2005b). Ebenso
wurde ein industrieller Prozess zur mikrobiellen Herstellung von Riboflavin mit
Bacillus subtilis erfolgreich in den MillilitermaBstab Ubertragen (Knorr et al., 2007).

3.1.4 Vergleich paralleler Miniaturbioreaktoren

Im Folgenden werden die wichtigsten Daten der zuvor dargestellten
Parallelbioreaktoren tabellarisch zusammengefasst und verglichen. In den
Publikationen einiger Arbeiten werden keine Biotrockenmassekonzentrationen
sondern stattdessen lediglich die optischen Dichten der Zellsuspensionen genannt.

Mit allen aufgefiihrten Reaktortypen ist es mdglich Kultivierungen im Satzverfahren
durchzufuhren. Der Mikroliter-Rihrkesselbioreaktor und der Bioreaktorblock bieten
als einzige weitergehende Mdglichkeiten. Alle Reaktoren verfligen Uber eine online-
Messung von zumindest pH und pO,, oftmals auch OD. Lediglich der Bioreaktorblock
ist jedoch in der Lage Proben fir eine atline-Analytik zur Verflgung zu stellen.
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3.2 Werkstofftechnik

Im bioverfahrenstechnischen Apparatebau werden traditionell hauptsachlich
Edelstahl, Glas und wenige ausgesuchte Polymerwerkstoffe verwendet. Diese
Materialien haben sich auf Grund ihrer Biokompatibilitdt und chemischen
Bestandigkeit bewahrt. Beim Bau von sehr kleinen Reaktoren, insbesondere bei
neuen innovativen Ansatzen, ist es notwendig neue Wege zu gehen und bisher nicht
oder kaum verwendete Werkstoffe in Betracht zu ziehen.

3.2.1 Materialwahl

Ein Aspekt beim Bau von bioverfahrenstechnischen Anlagen ist die Wahl der
richtigen Werkstoffe. Es besteht der Wunsch, Materialien des klassischen
Anlagenbaus wegen ihrer bekannten und gewohnten Eigenschaften zu verwenden.
Dem stehen jedoch oft beispielsweise konstruktive oder auch 6konomische Griinde
entgegen.

Materialien, die flr bioverfahrenstechnische Komponenten verwendet werden
mussen mehreren Kriterien entsprechen:

o Dauereinsatztemperatur tGber 121 °C zur Méglichkeit der Sterilisation mittels
Autoklavieren

o Hydrolysebestandigkeit zur Sterilisation im HeiBdampf

o Chemische Bestandigkeit gegentiber Alkoholen fir die Desinfektion

o Chemische Bestandigkeit gegentiber schwachen und starken Sauren und
Basen

o Korrosionsbestandigkeit gegen HeiBdampf

o Bestandigkeit gegenltber mikrobiellen Angriffen

Beim Einsatz von Metall als Konstruktionswerkstoff sollten nach DIN EN 10088
bevorzugt ausschlieBlich wenige Sorten der Sortennummern 43 bis 45 innerhalb der
Werkstoffhauptgruppe 1 verwendet werden.
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Tabelle 3.4: Liste der im bioverfahrenstechnischen Apparatebau zu verwendenden Stéhle
nach DIN EN 10088

Stahl-Nr. / Typ Legierungsanteil / Massen-%
DIN AISI C Cr Mo Ni Sonstige
1.4301 304 0,07 17,0-19,0 - 8,5-10,5 -
14306 304L <0,03 18,0—-20,0 - 10,0-12,5 -

1.4401 316 <0,07 165-185 20-25 10,5-135

1.4404 316L <0,03 16,5-185 2,0-2,5 11,0-14,0

1.4435 316L <0,08 170-185 25-3,0 125-150 S<0,025

14439 316L <0,03 16,5-185 4,0-50 125-145 N=0,12-0,22, S<0,025
1.4541 321 <0,08 17,0-19,0 - 9,0-12,0 Ti=5C-0,8

1.4571  316Ti <0,08 16,5-185 20-25 10,5-13,5 Ti=5C-0,8

Im  Prototypenbau  wird statt dessen oft versucht Dbeispielsweise
Aluminiumlegierungen zu verwenden, da diese preiswerter und wesentlich besser zu
bearbeiten sind. Zum einen sind die Standzeiten der verwendeten Werkzeuge weit
héher im Vergleich zur Edelstahlbearbeitung. Zum anderen sind die realisierbaren
Schnittgeschwindigkeiten héher und folglich die Bearbeitungszeiten geringer. Daraus
resultieren wesentlich geringere Kosten fir Apparatekomponenten aus Aluminium.

Darlber hinaus kdnnen manchen Ideen und Konzepte nur mit bestimmten
Materialien verwirklicht werden. So sind keine spannungsfreien oder zumindest
spannungsarmen Edelstahlplatten erhaltlich. Alle diesbezlglich auf dem Markt
befindlichen Halbzeuge flihren bei der Bearbeitung unweigerlich zu einer gewissen
planparallelen Toleranz. Damit ware es nicht mdglich, die Sterilgasabdeckung des
Bioreaktorblocks zu fertigen. Jeder Versuch wirde in einem wannen- bzw.
sattelférmig verzogenen Werkstlick mit einer nicht tolerierbaren Abweichung von
mehreren 1/10 mm enden. Bei den Aluminiumgusslegierungen existieren dagegen
Sorten, wie z.B. Alplan® und Unidal® (Gleich GmbH, Kaltenkirchen), aus denen
nahezu spannungsfreie Platten gegossen werden.

Aluminium ist jedoch gerade im Kontakt mit Mikroorganismen problematisch. Das
Metall liegt nahezu nie in blanker Form vor, da es durch die Ausbildung einer diinnen
Oxidschicht passiviert wird (Riedel, 1994). Dieses amphotere Aluminiumhydroxid
Al(OH)s kann in starken S&uren und Basen geldst werden. Bei zunehmender
H3;O*-Konzentration verschiebt sich das Gleichgewicht in Richtung des dreiwertigen
Aluminiumions AI** (lllmer und Erlebach, 2003; Pifia und Cervantes, 1996). Dieses
wirkt generell toxisch auf Bakterien und Hefen (Pifia und Cervantes, 1996). Gerade
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bei Kultivierungen mit Hefen kann sich das besonders stark auswirken, da diese
Kultivierungen gerne bei vergleichsweise niedrigem pH durchgefihrt werden.

Weiterhin ist die Art der Paarung verschiedener Werkstoffe zu beachten. Eine
Verbindung zweier Materialien mit sehr unterschiedlichem Ausdehnungs-
koeffizienten kann bei der Sterilisation durch Autoklavieren, die bei biologischer
Anwendung meist notwendig ist, problematisch werden. So hat beispielsweise
Edelstahl im betreffenden Temperaturbereich einen Ausdehnungskoeffizienten o von
~16-10° K, Polytetrafluorethylen (PTFE) dagegen 60-100-10° K'. Das bedeutet,
dass zwei 300 mm lange Materialproben der genannten Werkstoffe bei der
maximalen Autoklaviertemperatur von 121°C eine Langendifferenz von bis zu 2,5
mm aufweisen kdnnen. Dadurch treten Spannungen auf, die unter Umstanden auch
zur Beschadigung einer Bauteilverbindung oder eines Bauteils fihren kénnen.

Daneben fuhrt gerade die Kombination verschiedener Metalle zu provozierter
Korrosion und sollte daher unbedingt vermieden werden (European Hygienic
Engineering & Design Group, 2007). Dies ist insbesondere zu beachten, wenn ein
direkter Kontakt zweier Metalle entsteht und sie in einer wassrigen Lésung ein
Kontaktelement bilden (Spahn und FaBler, 1966).

Neben Edelstahl wird gerade beim Bau von Laborbioreaktoren oftmals Gilas
verwendet. Glas ist jedoch in seiner Verwendung auf Grund seiner spréden
Eigenschaften limitiert. Die im Apparatebau Ublichen Verarbeitungs-mdglichkeiten
wie Drehen, Frasen und Schleifen sind nicht méglich. Gerade beim Prototypenbau
kleiner Paralellreaktoren scheidet Glas damit als Werkstoff aus.

Eine Alternative zu Glas und teilweise auch zu Metallen bieten Polymerwerkstoffe. In
der Gruppe dieser Werkstoffe finden sich neben den bereits seit langerem bewéahrten
Kunststoffen Polytetrafluorethylen (PTFE), Polyethylen (PE) und Polyoxymetylen
(POM) auch neuere Werkstoffe wie beispielsweise Polyetheretherketon (PEEK).
Wegen dessen positiven Eigenschaften Iasst es sich oftmals als Ersatz fir Edelstahl
oder Aluminium verwenden (siehe auch Tabelle 3.5).

Als Gleitlagerwerkstoff fiir biologische Anwendungen eignet sich ZEDEX-530°. Es
handelt sich hierbei um einen Kompositwerkstoff aus PTFE mit einer Einlagerung
aus Keramikpartikeln. Es vereint die positiven Eigenschaften des PTFE mit denen
einer modernen Keramik ohne deren jeweilige negative Eigenschaften mitzubringen.
Seine Bestandigkeit gegen chemische und thermische Beanspruchung ist &hnlich gut
wie die des PTFE mit einer der Keramik vergleichbaren mechanischen Belastbarkeit.
Daneben bietet es einen sehr niedrigen Gleitreibungskoeffizienten auch im offenen,
nicht gekapselten Nasslauf.



20 Theoretische Grundlagen

Tabelle 3.5: Vergleich ausgewdhlter Materialeigenschaften von PEEK,
Aluminium und Edelstahl

(Bestandigkeit: + gut, o maBig, - schlecht)

Eigenschaften PEEK  Aluminium Edelstahl
mechanisch Zugfestigkeit /N mm™ 97 430 950
E-Modul /10° N mm™ 3,6 60 — 80 196 — 216
thermisch Schmelz- bzw. Glas- 340 660 1450
Ubergangstemperatur /°C
Dauereinsatztemp. /°C <250 <340 <550
chemisch aliphatische + + +
Kohlenwasserstoffe
aromatische + + +
Kohlenwasserstoffe
schwache min. Sauren + + +
starke min. S&uren - - 0
schwache org. Sauren + + +
starke org. Sauren o] - +
schwache Basen + 0 +
starke Basen + - +
Alkohole + + +
Hydrolysebestandigkeit + nb nb
sonstige Dichte /kg m® 1320 2700 7800 -
8000
Wasseraufnahme /% <0,5 0 0

Problematisch kann bei den Polymerwerkstoffen sein, dass ihnen flr
pharmazeutische und industrielle Anwendung unter Umstanden die Zulassung der
U. S. Food and Drug Administration (FDA) fehlt. Ohne diese Zulassung ist ein den
Prinzipien der Good-Laboratory-Practice (GLP) beziehungsweise  Good-
Manufacturing-Practice (GMP) konformes Arbeiten mit den entsprechenden Geraten
kaum maglich.

3.2.2 Korrosion

Ein weiterer zu berlcksichtigender Sachverhalt ist die Korrosion der verwendeten
Werkstoffe. Die DIN EN ISO 8044 1999-11 definiert Korrosion wie folgt: ,Korrosion ist
die Reaktion eines metallischen Werkstoffs mit seiner Umgebung, die eine messbare
Verédnderung des Werkstoffs bewirkt und zu einer Beeintrdchtigung der Funktion
eines mechanischen Bauteiles oder eines ganzen Systems flihren kann. In den
meisten Féllen ist diese Reaktion elektrochemischer Natur, in einigen Féllen kann sie
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Jjedoch auch chemischer oder metallphysikalischer Natur sein.” Durch die Korrosion
werden folglich sowohl die Eigenschaften der korrodierten Materialien als auch deren
Umgebung verandert. Insbesondere die Freisetzung von lonen und Verbindungen
durch Korrosion kann sich bei biologischen Anwendungen als problematisch
erweisen. AuBerdem wird die Korrosion durch die nahezu stédndige Anwesenheit
wassriger Losungen, die als Elektrolyt wirken, beglnstigt.

Bei der Korrosion missen mehrere flr den bioverfahrenstechnischen Apparatebau

relevante Arten (siehe Tabelle 3.6) unterschieden werden.

Tabelle 3.6: Auflistung verschiedener Korrosionsarten und deren GegenmaBnahmen

Korrosionsart

Ursache

GegenmalBnahmen

Flachenkorrosion,
meist Oxidation
(,Rosten)

LochfraBkorrosion
(auch Mulden-
korrosion)

Spannungs- und
Schwingungsriss-
korrosion

interkristalline
Korrosion

Kontaktkorrosion
(auch Bimetall-
korrosion)

groBflachiger chemischer Angriff auf
den Werkstoff mit Zerstérung der
Oberflache

Ortlich begrenzte, meist durch
Halogenide und beschadigte
passivierende Oberflachenbeschichtung
beglinstigte Korrosion von Chrom-
Nickel-Stahlen, die zur Ausbildung von
Lokalelementen fiihren kann

trans- und interkristalline Rissbildung
auf Grund von statischen oder
dynamischen Spannungszusténden bei
Anwesenheit von spezifischen
Angriffsmitteln, z.B. Halogenide

Ausbildung von korrosiven Lokal-
elementen zwischen unterschiedlichen
Kristalliten innerhalb des metallischen
Geflges

Ausbildung von korrosiven
Kontaktelementen zwischen zwei oder
mehr Metallen mit unterschiedlichem
elektrochemischem
Spannungspotenzial

Passivierung durch schiitzende Oxid-
schichten bei z.B. Edelstahl und
Aluminium,
Korrosionsschutzbeschichtung

Verwendung hochlegierter
stabilisierter Stahle

konstruktionstechnische Vermeidung
von Spannungen und Schwingungen

Verwendung spezifischer Stéhle

Verwendung hochlegierter
stabilisierter Stahle

Verwendung qualitativ héherwertiger
homogener Stahle mit kleinem Korn

Vermeidung ungunstiger
Materialpaarungen

Veranderung der Verhaltnisse der
freien Metalloberflachen

Besondere Beachtung sollte die Thematik der Kontaktkorrosion finden, da sie oftmals
bei der Konzeptionierung nicht hinreichend beachtet wird und es eine Vielzahl
verschiedener Parameter gibt, die die Entstehung der Korrosion beeinflussen.
Zusatzlich zur Kontaktkorrosion kénnen auBerdem an beiden Korrosionspartnern
noch lokale Korrosionsvorgange ablaufen. Besonders groB ist die Gefahr der
Kontaktkorrosion beim Mischbau, d.h. der Kombination von Leicht- und
Schwermetallen (Spahn und FaBler, 1966).



22 Theoretische Grundlagen

Neben der Art der beteiligten Metalle spielen der pH und die freien benetzten
Flachen der Metalle eine Rolle. Besonders zu beachten ist die Kontaktkorrosion bei
der Verwendung von hochlegierten Stahlen, da diese gemeinhin als inert und absolut
Korrosionsbestandig gelten.

Beim Kontakt zweier Metalle, hier also Edelstahl und ein weiteres Metall, kann es zur
sogenannten Bimetallkorrosion kommen, wenn drei Voraussetzungen gegeben sind
(Informationsstelle Edelstahl Rostfrei, 2005):

o Unterschiedliches elektrochemisches Spannungspotenzial

o Elektronenleitende Verbindung zwischen den Metallen, z.B. direkter Kontakt
oder eine Schraubverbindung

o Verbindung beider Metalle durch einen leitfdhigen Elektrolyten,
beispielsweise atmospharische Feuchtigkeit oder das Medium in einem
Bioreaktor

Prinzipiell laufen an den beiden Elekiroden des Kontaktelements die Reaktionen
einer galvanischen Zelle ab, das heiBt der unedlere Partner geht in Lésung, der
edlere gibt die frei werdenden Elekironen an einen Reaktionspartner, meist
Oxonium-lonen, ab:

Me —» Me** + 2e~
2H;0* + 2e” - 2H,0 + H,
Me + 2H,0* —> Me** + H, + H,0

Der zwischen den Partnern des Kontaktelements flieBende Elementstrom Ixg ist von
mehreren Faktoren abh&ngig:

. AU

BT AA Rg+ Rpa + Rpk (3-1)

Das sind neben der Potenzialdifferenz AU zwischen den Partnern auf Grund des
elektrochemischen Potenzials das Verhaltnis der Elektrodenflachen von Kathode zu
Anode, der Widerstand Rg. des Elektrolyten und die Polarisationswiderstdnde Rp an
der Anode bzw. Kathode. Dieser Elementstrom des Kontaktelements beeinflusst nun
in entscheidendem MaBe die Korrosion des unedleren Metalls, da er zu einer
zusatzlichen Oxidation des Metalls fihrt. Aus Gleichung (3-1) folgt nun, dass die
Zersetzung des unedleren Metalls umso schneller von statten geht, je gréBer die
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Kathodenflache ist. In der Praxis bedeutet das, dass es somit sehr wohl sinnvoll ist,
beispielsweise ein  groBflachiges verzinktes  Stahlblech mit  wenigen
Edelstahlschrauben in Kontakt zu bringen, da der auftretende Elementstrom so klein
ist, dass die basale Korrosion des Zinkiberzugs kaum beeinflusst wird. Flr die
praktische Anwendung bei der Konstruktion von Bioreaktoren muissen diese
Gegebenheiten berlicksichtigt werden.

Durch Korrosion I6sen sich auch in der Legierung vorhandene Schwermetalle. In
ionischer Form haben diese allgemein eine toxische Wirkung auf Mikroorgansimen
(Giller et al., 1998; Hassen et al., 1998). Insbesondere Chrom, ein nahezu immer
verwendeter Legierungsbestandteil von Stahlen, hat in Abhangigkeit von der
Oxidationsstufe einen antimikrobiellen Effekt (Cervantes et al., 2001). Das ist auch in
sofern zu beachten, da Chromatierungen eloxierter Aluminiumteile unter Umstanden
fir den Korrosionsschutz notwendig sind. Dieses Chromat kann nun bei der
Verwendung ausgewaschen werden und je nach dem herrschenden Oxidations-
bzw. Reduktionspotential toxisch wirken.

3.3 Mess- und Regelungstechnik fur biologische Systeme

Die Mess- und Regelungstechnik stellt in der modernen Bioverfahrenstechnik einen
wichtigen Part dar. Dabei ist eine zuverlassige Messung die Grundlage einer jeden
Regelung.

3.3.1 Regelungstechnik fir biologische Systeme

Die Regelungstechnik befasst sich mit der selbsttatigen Regelung von Zustédnden
eines dynamischen Systems. Nach DIN 19226 ist ,[...] die Regelung, [...] ein
Vorgang, bei dem fortlaufend eine GréBe, die RegelgréBe (zu regelnde GréBe),
erfasst, mit einer anderen GréBe, der FlihrungsgréBe, verglichen und im Sinne einer
Angleichung an die FihrungsgréBe beeinflusst wird. Sie umfasst wie in
Abbildung 3.6 dargestellt immer wenigstens eine Regelstrecke und eine
Regeleinrichtung.

Bei der Klassifizierung der Regelung muissen verschiedene Modellsysteme und
deren Kombinationen untereinander unterschieden werden: lineare und nichtlineare
zeitvariante und —invariante Systeme. Lineare Systeme umfassen Vorgange, bei
denen zwischen der Eingangs- und AusgangsgroBe Proportionalitdt herrscht.
Nichtlineare Systeme dagegen verletzen das Prinzip der Proportionalitat.
Zeitinvariante Systeme gehorchen dem Prinzip der Kausalitat, das bedeutet, dass
auf eine Anderung der StellgrdBe nach einer festen Zeitspanne die Reaktion der
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RegelgroBe erfolgt. Zeitvariable Systeme reagieren dagegen innerhalb variabler
Zeitraume.

Die Aufgabe der Regelung ist es, ein dynamisches System, die Regelstrecke, Uber
eine von auBen beeinflussbare Gr6Be so zu manipulieren, dass die RegelgréBe am
Ausgang der Regelstrecke einer vorgegeben FlhrungsgréBe bestmbglich entspricht.
Die Regeleinrichtung (Regler) berechnet dazu basierend auf einem Messwert und
der FUhrungsgréBe die StellgréBe, die Gber ein Stellglied Einfluss auf die RegelgréBe
nimmt. Zusatzlich kann eine externe StérgrdBe die StellgréBe beeinflussen, was der
Regler zusétzlich kompensieren muss (Lunze, 2006).

Die Verhéltnisse der einzelnen Glieder und GréBen sind in dem in Abbildung 3.6
gezeigten Schema zusammengefasst.

Storverhalten

w(t) e(t) u(t)
- Regler '—>| Stellglied Stellverhalten O)

A

o,
Mess'glied

Ym(t)
(Lohmann, 2006; Lunze, 2006)

Abbildung 3.6: Schematische Darstellung der erweiterten Grundstruktur
eines Regelkreises

Anhand der FiihrungsgréBe w(t) und der gemessenen RegelgréBe y(t) wird
eine Regelabweichung e(t) berechnet. Der Regler berechnet daraus eine
StellgréBe u(t) so, dass im Idealfall fiir die RegelgréBe y(t) = w(t) gilt. Das
Stellglied wandelt die StellgréBe u(t) in einen im Prozess wirksamen
Stelleingriff ugr(t) um. Zusatzlich kann sich eine StérgréBe d(t) lber ein
Storverhalten auf die RegelgroBe y(t) auswirken.

Die prinzipielle Funktionsweise der Regelung ist wie folgt (Lunze, 2006):

1. Messen: die RegelgrdBe y(t) wird direkt oder indirekt Uber einen Messwert
Ym(t) bestimmt

2. Vergleichen: die RegelgréBe y(t) oder ihr Messwert yn(t) wird mit der
FUhrungsgréBe w(t) verglichen und die Regelabweichung e(t) berechnet

e(t) = w(t) = ymy(®) G2
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3. Stellen: die Stellgr6Be u(t) wird aus der Regelabweichung mit dem
Reglergesetz kg berechnet

u(t) = kg(er)) (3

Die in der industriellen Anwendung oftmals eingesetzten PID-Regler werden als
Standardregler bezeichnet. Sie sind sogenannte lineare stetige Regler und gehdéren
damit zu den linearen zeitinvarianten Reglern. Es werden drei elementare
Regelglieder, sogenannte Ubertragungsglieder, unterschieden: Proportional- (P-),
Integral- (I-) und Differential- (D-) Glied. Diese Glieder kdnnen sowohl einzeln als
auch in Kombination als Regler arbeiten (Lunze, 2006). Die Kombination eines P-, |-
und D-Reglers, der bereits genannte PID-Regler, vereinigt die Eigenschaften aller
drei Elementarregler.

Mit Hilfe der Ubergangsfunktion h(t) ist eine ,Darstellung des Zusammenhangs
zwischen der Eingangs- und AusgangsgréBe eines linearen zeitinvarianten
Ubertragungssystems® méglich  (Horn  und  Dourdoumas, 2004). Die
Ubergangsfunktion gibt das Verhalten eines Reglers auf eine sprunghafte
EingangsgréBe wieder.

Eine Ubersicht der einzelnen Ubertragungsglieder eines PID-Reglers mit ihren
Ubertragungsfunktionen, der Arbeitsweise und den Vor- und Nachteilen ist in
Tabelle 3.7 dargestellt.

Tabelle 3.7: Ubersicht iiber Wirkungsweise von P-, |- und D-Reglern

Regel- Regler und Arbeitsweise und Vor- und Nachteile
glied Ubergangsfunktion Auswirkungen
y(t) = Kp - u(t) ausschlieBlich proportionaler  bleibende Regelabweichung
P-Glied ] Anteil unmittelbare Reaktion auf
Eingangswert wird mit Pro- Veranderungen
portionalbeiwert Kp . . .
— S Schwingungsneigung bei
multipliziert
groBem Kp
1 ¢ zeitliche Integration der VergréBerung des I-Anteils
I-Glied y(t) = T f u(r)dr +y, Regelabweichung mit bei konstanter
I3 Gewichtung Tl, durch Regelabweichung
Nachstellzeit T, Gefahr des ,Wind-Up*-

Effekts bei nicht
unmittelbarer Reaktion
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—7 u Ausgangswert proportional StellgréBe nur bei Anderung
yO& =Tp - zur Anderung der der Regelabweichung

Regelabweichung Verstéarkung von Rauschen
Gewichtung mittels
. Vorhaltezeit Tp

In der Bioverfahrenstechnik kénnen die meisten dieser Regler, insbesondere PI- und
PD-Regler gut eingesetzt werden (Shimizu, 1993). Dies geschieht beispielsweise bei
der kontinuierlichen Regelung der Temperatur oder dem eintretenden
Gasvolumenstrom eines Bioreaktors. Bei zeitlich kontinuierlicher Erfassung und der
entsprechenden Médglichkeit des Eingriffs kénnen auch langsame dynamische
GrdBen wie der pO, gehandhabt werden.

D-Glied

Biologische Systeme zeigen jedoch oft ein nichtlineares Verhalten. Dies zeigt sich
beispielsweise wahrend einer Kultivierung bei der Antwort des pH auf titrierende
Eingriffe von auBen. Die meist eingesetzten Puffer flhren hierbei zu einem
nichtlinearen Verlauf. Die Pufferwirkung eines Puffers beruht auf dem Gleichgewicht
zwischen einer schwachen Saure HA und ihrer (meist in Form eines Salzes
zugegebenen) konjugierten Base A'.

HA+ H,0 & A~ + H;0%

Die Saure und die konjugierte Base liegen nun in so groBer Anzahl vor, dass sie eine
zugegebene kleine Anzahl zugesetzter H;O" beziehungsweise OH

durch Reaktion abfangen kénnen, so dass sich der pH der Lésung nur geringflgig
andert.

A™ + H;0" & HA + H,0
beziehungsweise

HA+ OH™ & H,0 + A~

Der haufig verwendete Phosphatpuffer verfigt so tber drei Pufferbereiche. Die dem
Phosphatpuffer zugrunde liegende Phosphorsdure kann insgesamt drei Protonen
abspalten bzw. das Phosphat bis zu drei Protonen aufnehmen. Alle diese Reaktionen
stehen miteinander im Gleichgewicht:

H;PO, & H,P0; + H* & HPO2™ + 2H* & P03~ + 3H*
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Das bedeutet, dass in Abhangigkeit der anwesenden H3;O*-lonen, also folglich des
pH, die einzelnen Dissoziationsstufen der Phosphorsdure, wie Abbildung 3.7 zeigt,
nebeneinander in unterschiedlichen Anteilen vorhanden sind:

100 -

80 -

60 -

Anteil /%

40 -

20 A

0 2 4 6 8 10 12 14
pH /-

Abbildung 3.7: Anteile der Dissoziationsstufen der Phosphorséiure in
Abhéangigkeit des pH bei 25°C

Am Aquivalenzpunkt pKs, bei pH 7,21 haben H,PO, und HPO,* den gleichen
Anteilen von annadhernd 50%. Die undissoziierte Phosphorsaure und das
vollstandig dissoziierte Phosphat liegen nur in Spuren vor.

Im Pufferbereich um die Aquivalenzpunkte pKs fiihren zugegebene Mengen an
S&ure beziehungsweise Base nur zu einer geringen pH-Anderung, da in beide
Reaktionsrichtungen in etwa &quivalente Mengen der lonen vorliegen und die
jeweiligen Gleichgewichte nur in geringem MaBe beeinflusst werden. So liegen im
dem flr biologische Anwendungen wichtigsten Bereich des Phosphatpuffers um den
pKsz bei pH 7,21 nahezu ausschlieBlich HoPO4- und HPO,?-lonen in vergleichbaren
Konzentrationen vor. Zwischen den Aquivalenzpunkten auBerhalb des
Pufferbereichs dagegen liegt nahezu nur eine einzige Dissoziationsstufe vor. Bei
einem pH von 4,67 gibt es fast ausschlieBlich H,PO4-lonen. Zugegebene H;O*-
lonen beispielsweise fihren nun zu einer Bildung von H3PO, wodurch es zu einer
massiven Verschiebung des pH kommt.

Dieses nichtlineare Verhalten ist nun mit linearen Reglern schwer zu handhaben.
Zusatzlich kann sich wahrend einer Kultivierung der Metabolismus der
Mikroorganismen &andern, da beispielsweise eine Kohlenstoff- und Energiequelle
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vollstandig verbraucht wurde und auf eine neue umgestellt wird. Dadurch kommt es
meistens zu einer veranderten Aufnahme und Ausscheidung von sauren oder
basischen Stoffen, was wiederum eine Auswirkung auf den pH des Mediums hat.

Zur Bewaltigung der genannten Problematik besteht die Mdglichkeit den PID-
Standardregler zu modifizieren.

In vielen Fallen ist ein prompter Stelleingriff nicht nétig. Sind bei einer Kultivierung
beispielsweise geringe Abweichungen vom Sollwert des pH tolerabel, da die
Mikroorganismen sie ohne weiteres verkraften, kann mit Hilfe eines sogenannten
Toleranzbandes ein unnétiger Stelleingriff vermieden werden (Reuter und Zacher,
2004). Ist die Abweichung e(t) der RegelgréBe y(t) von der FlhrungsgréBe w(t)
kleiner als eine vorgegebene Mindestabweichung eq so wird e(t) gleich Null gesetzt.

0 , e()<e

e(t), e(t) = e

() =

Die Ansprechempfindlichkeit des Reglers wird durch das Toleranzband beeinflusst.
Die Regeleinrichtung gibt trotz einer Regelabweichung innerhalb des
Toleranzbandes keinen Wert aus.

Eine weitere Mdglichkeit bietet eine sogenannte StellgréBenbeschrankung. Diese
limitiert beispielsweise den maximal méglichen Stelleingriff um die Regelstrecke nicht
zu Uberlasten (Horn und Dourdoumas, 2004).

—Umax » ﬁ(t) < —Umax
u(t) = ﬁ(t) , Iﬁ(t)l < Umax
Umax » ﬁ(t) > Umax

d(t) u(t) y(t)

Beschrankung |—>| Regelstrecke I——P

Abbildung 3.8: Schema einer StellgréBenbeschriankung

Eine zu groBe StellgroBe u(t) am Ausgang des Reglers wird mit einer
StellgroBenbeschriankung auf einen Wert u,,,x beschrankt.

Im Beispiel der pH-Regelung einer Kultivierung bedeutet das, dass die maximal
zugegebene Menge an Titrationsmittel beschrankt wird. Dadurch kann es nicht zum
Ubertitrieren kommen. Anderweitig bestiinde sonst die Gefahr, dass durch den
Stelleingriff der Pufferbereich des verwendeten Puffers verlassen werden wiirde und
eine pH-Regelung nicht mehr mdglich waére. In gleicher Weise wie die eben gezeigte
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obere Schranke kann auch eine untere Schranke umin definiert werden, die eine
minimale StellgrdéBe vorgibt.

Aus einer StellgroBenbeschrankung kann sich allerdings ein anderer unerwiinschter
Effekt ergeben. Am Ausgangspunkt liegt ein zu geringer Wert der RegelgréBe y(t)
vor. Auf Grund der groBen Regelabweichung e(t) erreicht die StellgréBe G(t) schnell
die Beschrankung umax. Der Wert der RegelgréBe y(t) nimmt zu und Ubersteigt ihren
Sollwert. Die Regelabweichung e(t) nimmt dadurch ab und erreicht schlieBlich
negative Werte. Nachdem die Regelabweichung e(t) ihren Nullpunkt erreicht hat,
integriert das |-Glied des Reglers weiterhin unnétig auf. Eigentlich sollte der Regler
dem Uberschwingen entgegenwirken, er kann es jedoch nicht, da i(t) immer noch
durch umax beschrankt wird. Als GegenmaBnahme kann eine sogenannte ,Anti-
Windup®-Technik verwendet werden. Die Differenz der StellgréBe G(t) und der
beschrankten StellgréBe u(t) wird mit einem Faktor y gewichtet an den Regler
zurtckgefthrt (Horn und Dourdoumas, 2004).

Regler l—ﬂ(t—)>| Beschrankung l—ugb| Regelstrecke |——>

»( )

e
Tk

Abbildung 3.9: Schema eines ,,Anti-Windup“-Mechanismus

Die Differenz aus StellgréBe u(t) und beschrankter SteligréBe G(t) wird mit
einem Faktor y gewichtet an den Regler zuriick geleitet.

Mit den genannten Modifikationen sollte es mdglich sein, seit langem verwendete,
zuverlassige  Industrie-Standardregler auch  fir  dynamische  biologische
Anwendungen einzusetzen.

3.3.2 Nicht-invasive optische Messtechnik

In vielen Bereichen ist die direkte Messung einer MessgréBe mittels einer
Messsonde nicht mdglich oder unerwiinscht. So ist beispielsweise die Bestimmung
der Temperatur flissiger Metalle mittels klassischer Thermometer oder
Thermoelemente oft nicht mdglich, da die entsprechenden Temperaturen zu hoch
sind. In diesem Fall kommen optische Thermometer, die die Infrarotstrahlung des
heiBen Objekts messen, zum Einsatz (Komanduri und Hou, 2001).

Ahnlich verhalt es sich bei sehr geringen Abmessungen. Hier fehlt oftmals der Platz,
um die entsprechenden Sonden platzieren zu kénnen. Das gilt ebenso flr parallele
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Systeme, auch hier ist die Messtechnik meist nur schwer anzuordnen. In diesem Fall
bieten optische Verfahren ebenfalls einen Ausweg. Zum einen kann bei optisch
vermittelten Messungen leicht der Ort der Messung und das eigentliche Messgerat
mittels optisch leitender Fasern entkoppelt werden. Zum anderen kdénnen die
Sensoren sehr klein gehalten werden, die Lichtleiter sind das ohnehin.

In der Bioverfahrenstechnik gibt es neben einigen anderen zwei elementare
MessgroBen: den pH und die Geldstsauerstoffkonzentration (Alford, 2006). Mittels
dieser beiden GréBen sind viele Rickschlisse auf den Zustand einer Kultivierung
moglich. Gerade hier ist eine Miniaturisierung und Parallelisierung der klassisch
elektrochemisch arbeitenden Messtechnik nur schwer maoglich. Erst neue
Messtechniken bieten die Méglichkeit zur Umsetzung.

Die berthrungslose optische Messung des pH und pO. beruht auf der Auswertung
der Lumineszenzantwort eines pH- bzw. pO.-sensitiven Farbstoffs auf eine auBere
Anregung im Vergleich zu einer Referenz (Huber et al., 2001; Mayr et al., 2002;
DE19829657A1). Bei diesem Messverfahren, dem sogenannten ,Dual Lifetime
Referencing“ (DLR), sind zwei Luminophore in den Sensorpunkt eingebettet. Der
eigentliche sensitive Luminophor hat eine kurze Abklingzeit tnq der
Lumineszenzantwort, der nicht sensitive Referenz-Luminophor eine lange Abklingzeit
Tot. Beide Luminophore haben Uberlappende Anregungs- und Emissionsspektiren,
wodurch sie beide mit derselben Wellenldnge angeregt werden und das konstruktiv
Uberlagerte Antwortsignal mit demselben Detektor ausgelesen werden kann. Das
Referenzsignal kann als konstant und invariant betrachtet werden. Das Antwortsignal
weist, wie in Abbildung 3.10 gezeigt, nun eine Phasenverschiebung ®r, in alleiniger
Abhéangigkeit der Amplitude des pH- bzw. pO.-sensitiven Luminophors und folglich
des pH bzw. pO. auf. Die Verschiebung des Phasendurchgangs des Gesamtsignals
auf Grund der veranderten Indikatoramplitude kann mit entsprechend empfindlicher
Elektronik zeitlich aufgelést und gemessen werden.

Diese Phasenverschiebung kann nun mit dem pH korreliert werden und dient damit
der berthrungslosen optischen Messung des pH.
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Abbildung 3.10: Lumineszenzantwort des sensitiven Sensors auf die
Anregung

Das Indikatorsignal (..) iberlagert sich mit dem Referenzsignal (==) und
bildet konstruktiv das eigentliche Messsignhal (==). Dieses weist in
Abhéngigkeit vom pH bzw. pO, im Gegensatz zum ungedampften Zustand (A)
einen verschobenen Nulldurchgang auf (B).

Ein Beispiel fur einen pH-sensitiven Luminophor ist Ruthenium(ll)-4,7-Diphenyl-1,10-
Phenanthrolin. Kleine Partikel dieses Materials werden in einer entsprechenden
Oxonium-lonen durchlassigen Matrix eingelagert als Sensor verwendet. Als Referenz
dient dabei Fluorescein (Liebsch et al., 2001). Als sauerstoffsensitiver Sensor kénnte
Pt(ll)-pentafluorophenylporphyrin  mit Sulforhodamine B als Referenz in einer
hydrophoben sauerstoffpermeablen Matrix verwendet werden (Araina et al., 2006).

3.4 Asymmetrische Synthesen mit Saccharomyces cerevisiae

In der Chemie gibt es eine Vielzahl verschiedener Stoffe, die zwar alle dieselbe
Summenformel aufweisen, jedoch Konstitutionsisomere und Stereoisomere mit
unterschiedlicher Struktur bzw. raumlicher Anordnung darstellen. Die Stereocisomere
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werden weiterhin in  Enantiomere und Diastereomere unterteilt. Bei den
Enantiomeren handelt es sich um Molekile, die sich wie Bild und Spiegelbild
verhalten. Dieses Verhalten ergibt sich aus so genannten Chiralitdtszentren. Das
sind Atome, die bezlglich ihrer Substituenten keine Drehspiegelachsen aufweisen.
Alle nicht enantiomeren Stereoisomere werden den Diastereomeren zugeordnet.

Ein  Beispiel fir eine enantiomere  Verbindung ist der 4CI-3-
Hydroxybuttersaureethylester (CHBE). Seine beiden R- und S-Enantiomere
unterscheiden durch die raumliche Anordnung der Hydroxylgruppe.

OH O OH O
CIM CIM
0" " CH, 0" > CH,
S-CHBE R-CHBE

Abbildung 3.11: Enantiomere des (R/S)-4CI-3-Hydroxybuttersaureethylesters (R/S-CHBE)

Enantiomere haben in der Biochemie eine besondere Bedeutung, da auf Grund der
raumlichen Anordnung des Molekils eines der beiden Enantiomere physiologisch
bevorzugt wird. Daher sind sie besonders fir pharmazeutische Anwendungen
interessant, da hierbei rdumlich exakt passende Molekile flir die gewinschte
Wirkung eines Medikaments bendtigt werden. Beim Beispiel des 4CI-3-
Hydroxybuttersaureethylester (CHBE) zeigt nur das S-Enantiomer die gewlinschte
pharmakologische Wirkung.

Mit Hilfe asymmetrischer Synthesen ist es nun mdglich, biologisch aktive
Enantiomere einer Verbindung aus deren prochiralen Ausgangsverbindungen zu
gewinnen. Diese Synthesen lassen sich zwar seit einiger Zeit auch mit klassischen
chemischen Methoden durchfihren (Knowles und Sabacky, 1968; Miyashita et al.,
1980; Katsuki und Sharpless, 1980), sind mit Enzymen als Biokatalysatoren aber im
Allgemeinen wesentlich leichter zu bewerkstelligen (Liese und Filho, 1999).

Das Ergebnis einer Synthese von beispielsweise CHBE ist meist nicht das
erwlnschte reine S-Enantiomer sondern ein Gemisch beider Enantiomere. Das Maf3
fir die Reinheit dieses Enantiomerengemisches aus S-CHBE und R-CHBE ist der
auf den Anteil an S-CHBE bezogene Enantiomerenlberschuss und wird wie folgt
definiert:

__ Cs—cHBE — CR-CHBE
€€5_CHBE = n - 100% (3-4)
Cs—CcHBE T CR-CHBE
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Auf Grund dieser Definition kann sich bei Vorhandensein eines Uberschusses des
unerwinschten R-Enantiomers auch ein negativer Enantiomereniberschuss eeg
ergeben.

3.4.1 Saccharomyces cerevisiae als Biokatalysator

Die Enzymsysteme des Wildtyps der Brau- oder Backerhefe Saccharomyces
cerevisiae kdnnen nach Csuk und Glaenzer (1991) verschiedene stereospezifische
Reaktionen katalysieren. Die wichtigsten sind dabei die Reduktion von aliphatischen,
cyclischen sowie polycyclischen Mono- und Bicarbonylverbindungen, a-, B- und y-
Ketoestern und weiteren einzelnen Verbindungen.

Besonders relevant sind hierbei die Reduktionen prochiraler Ketone zu ihren
enantiomeren Alkoholen, da diese Verbindungen eine groBe pharmazeutische
Relevanz aufweisen.

Tabelle 3.8: Beispiele pharmazeutisch genutzter chiraler Intermediate mit deren Edukten
und Endprodukten

Edukt Produkt Endprodukt Quelle
Acetessigsaure- 3-Hydroxy-Butter- Carbapenem-  Oguni et al. (1988)
ethylester saureethylester Antibiotika :
Sucatol Mori (1989)

Ethylbenzoylacetat 3-Hydroxy-3-Phenyl- Fluoxetin Chénevert et al. (1992)
(EBA) Propionsaureethylester

(S-HPPE)
4Cl-Acetessigsaure-  4-Chlor-3-Hydroxy- Atorvastatin® Pereira et al. (1998)
ethylester (4CI-ACE) Butter-saureethylester

(S-CHBE)
Octyl-4-chloraceto- Octyl-4-Chlor-3- L-Carnitin Zhou et al. (1983)
acetat hydroxybutanoat
4,4,4-Trifluor- Trifluor-3-Hydroxy- Befloxaton Bertau (2001)
Q%eﬁzz?é%saure- Buttersaureethylester Davoli et al. (1999)

y L-Carbinol

3-Chlorpropion- 3-Chlor-1-Phenyl- Fluoxetin Pereira et al. (1998)
phenon propan-1-ol

Die Ganzzell katalysierte Reduktion von 4-Chlor-Acetessigsaureethylester (4CI-ACE)
zu (S)-4-Chlor-3-Hydroxybuttersaureethylester (S-CHBE) wurde im Rahmen der
vorliegenden Arbeiten durchgefiihrt und soll hier weiter betrachtet werden.

Die Verbindung (S)-4-Chlor-3-Hydroxybuttersdureethylester ist ein Intermediat bei
der Synthese von Statinen. Die pharmakologische Substanzklasse der Statine wirken
als  3-Hydroxy-3-Methylglutaryl-Coenzym-A-Reduktase- (HMG-CoA-Reduktase-)
Inhibitoren. Da die HMG-CoA-Reduktase, die die Geschwindigkeit bestimmende
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Reaktion der Colesterinsysnthese katalysiert, werden Statine als Lipidsenker bei
erhéhtem Cholesterinspiegel eingesetzt. Auf dem Markt sind unter anderem die
Statine mit den Freinamen Atorvastatin®, Cerivastatin®, Fluvastatin®, Lovastatin®,
Pravastatin®, Rosuvastatin® und Simvastatin® unter verschiedenen Handelsnamen
erhaltlich. Mit einem Gesamtumsatz von 12,9 Mrd. US$ im Jahr 2006 (2006 Annual
Report, Pfizer Inc., USA) gehort das verbreitetste Statin Atorvastatin® damit zu den
sogenannten ,Blockbustern” mit mehr als 1 Mrd. US$ Jahresumsatz.

Die biochemische Synthese des sehr wichtigen Statin-Intermediats S-CHBE ist nun
mit einem Keton reduzierenden Enzym mdglich. Durch einen, auf einer Datenbank
gestiutzten, DNA-Sequenzvergleich konnten nach Katz et al. (2003) 49 mutma@Blich
Ketone reduzierende, potenziell vom Cofaktor NAD(P)H-abhangige, Enzyme in der
Hefe Saccharomyces cerevisiae identifiziert werden. Von diesen 49 Enzymen
konnten insgesamt acht Enzyme mit einer Affinitdt for 4CI-ACE und
unterschiedlichen Aktivitaten gefunden werden.

Tabelle 3.9: In Saccharomyces cerevisiae (wt) identifizierte p-Ketoester-Reduktasen
zur Reduktion von 4CI-ACE.

Die Aktivitaten sind auf die Biomasse bezogene geschéatzte Enzymaktivitaten.
(Nakamura et al. 1991; Pereira et al. 1998; Sybesma et al. 1998; Shieh et al. 1985)

Enzym Spezifitat Km Keat Aktivitat pH
[mmol L"] [s'1] [umol g'1 min'1] Optimum

Fettsduresynthase S(>99%ee) 1,82 303 3,2 6,7
a-Acetoxyketon R(>99%ee) 0,22 5,0 3,3-9,3 5,9
Reduktase

D-Enzym S(>99%ee) 1,0 0,21 nb nb
L-Enzym R (> 97 % ee) 1,0 6,6 nb nb
Aldo-Keto Reduktase R 0,13 6,2 0,7 6,7
Lakton Reduktase S nb nb 0,6 7,0
Alkoholde- R nb nb nb nb
hydrogenase

Laktatdehydrogenase R nb nb nb nb

Die biokatalysierte Reduktion von 4CI-ACE lauft bei Saccharomyces cerevisiae im
vorliegenden Fall zellintern ab wobei an der gesamten Reaktion, wie in
Abbildung 3.12 zu sehen ist, zwei Enzyme beteiligt sind. Das erste, die
Carbonylreduktase (CR), reduziert das Substrat 4CI-ACE unter Verbrauch des
Cofaktors NAD(P)H zu R/S-CHBE. Das zweite Enzym, eine Dehydrogenase (DH),
dient der notwendigen Regenerierung des Cofaktors und verbraucht dabei ein
ebenfalls notwendiges Cosubstrat.
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Abbildung 3.12: Schema der Biotransformation in
Saccharomyces cerevisiae

Das 4CI-ACE wird durch die Carbonylreduktase
(CR) zu S-CHBE reduziert. Den dazu notwendigen
Cofaktor regeneriert die Dehydrogenase (DH)
unter Verbrauch des Cosubstrats.

Im vorliegenden Fall handelt es sich bei der Carbonylreduktase um die der Hefezelle
eigene NADPH-abhangige Fettsduresynthase. Nach Lynen (1969) ist sie bei einer
um 75% reduzierten Aktivitdt jedoch auch in der Lage NADH zu verwenden. Die
B-Untereinheit der  Fettsduresynthase wird unter dem  Einfluss des
Phosphoglyceratkinase-Promotors Uberexprimiert. Die dazugehdérige a-Untereinheit
wird auf Grund eines regulatorischen Elements des Gens zusamen mit der
B-Untereinheit Uberexprimiert. Die Cofaktorregenerierung erfolgt mit einer aus
Bacillus subtilis klonierten thermostabilen Glucosedehydrogenase. Diese kann
sowohl NAD" als auch NADP™ regenerieren (Pfaller, 2004). Auch diese wird, unter
der Kontrolle des Alkoholdehydrogenase-Promotors der Hefezelle, Gberexprimiert.

3.4.2 Biotransformation im Zweiphasensystem

Bei vielen Biotransformationen besteht das Problem, dass das Edukt und / oder das
Produkt inhibierend wirkt bzw. toxisch fir den Biokatalysator ist. AuBerdem sind viele
Edukte bzw. Produkte nicht oder nur schwer wasserléslich. Dadurch ergibt sich eine
unbefriedigende Verflgbarkeit des Edukts.

Durch die Einfihrung einer zweiten, wasserunléslichen Phase kénnen diese
Probleme teilweise beseitigt werden. Zu Beginn einer Biotransformation liegt das
Edukt bei einem geeigneten Verteilungskoeffizienten nahezu ausschlieBlich in der
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zweiten organischen Phase und nur zu einem geringen Anteil in der wassrigen
Phase vor. Auf Grund des Verbrauchs des Edukts bei der Synthese des Produkts
durch den Biokatalysator sinkt die Konzentration des Edukts in der wassrigen Phase,
im Gegenzug steigt die Konzentration des Produkts. Dadurch diffundiert weiteres
Edukt aus der zweiten Phase nach, Produkt wandert in diese Phase und reichert sich
an. Am Ende der Biotransformation ist im ldealfall das gesamte Edukt verbraucht und
das Produkt liegt weitestgehend in der zweiten Phase geldst vor. Die zweite Phase
wirkt folglich als Depot fir das Edukt und Produkt und schitzt dadurch den
Biokatalysator.

An die zweite Phase, meist ein organisches L&ésungsmittel, werden mehrere
Anforderungen gestellt (Bruce und Daugulis, 1991; die Reihenfolge der Auflistung
stellt keine Wertung dar):

Gunstiger Verteilungskoeffizient des Edukts und Produkts
Hohe Selektivitat

Geringe Neigung zur Emulsionsbildung

Niedrige Wasserldslichkeit

Chemische und thermische Stabilitat

Gulnstige Eigenschaften fiir die Produktriickgewinnung
Keine Bioabbaubarkeit

Nicht toxisch

Preiswert und in groBen Mengen verfagbar
Biokompatibilitat

o o0 0o o O O o o o o

Einige der genannten Punkte sind besonders wichtig. Zum einen sollte der
Verteilungskoeffizient fir das Edukt und Produkt glnstig sein. Dadurch liegt das
Produkt nach Ablauf der Biotransformation nahezu ausschlieBlich im Lédsungsmittel
vor. AuBerdem werden unter Umstanden inhibitorische oder toxische Einflisse durch
niedrige Konzentrationen minimiert. Zum anderen ist die Biokompatibilitdt ein
wichtiges Kriterium. Sie entscheidet Uber die Verwendbarkeit eines organischen
Lésungsmittels. Die Vorhersage der Biokompatibilitdt ist nur bedingt mdglich. Es
wurden GréBen wie der Hildebrand-Parameter, Polaritdt und Molekulargewicht
herangezogen (Bruce und Daugulis, 1991). Weitaus verbreiteter ist jedoch der
Hansch-Parameter, d.h. der dekadische Logarithmus des Verteilungskoeffizienten
logP.

c
logP = log—o -
Cw (3-5)
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Mit steigendem logP nimmt nun die Biokompatibilitdt zu (Leon et al., 1998). Zur
Verwendung mit Saccharomyces cerevisiae sollte der logP eines Ldsungsmittels
mindestens 4 betragen (Bruce und Daugulis, 1991) fir weiteres Zellwachstum gar 6
(Kawamoto et al. 2001). Einen vollstandigen Rickschluss auf die Biokompatibilitat
lasst der Hansch-Parameter jedoch nicht zu. Er berlcksichtigt in keiner Weise die
Interaktion zwischen dem L&sungsmittel und der Zellmembran des Mikroorganismus
und der sie umgebenden Hydrathille. Diese Interaktion ist ursachlich fir den Grad
der Schadigung der Zelle und in hohem MaBe von der Molekullstruktur des
Lésungsmittels abhangig (Bruce und Daugulis, 1991; Leon et al., 1998; Salter et al.
1995). Nikolova und Ward (1992) sowie Pfrinder (2005) untersuchten die
Biokompatibilitat verschiedener wasserunldslicher organischer Lésungsmittel:
Tabelle 3.10: Biokompatibilitit verschiedener

organischer Loésungsmittel zur zweiphasigen
Biotransformation mit Saccharomyces cerevisiae

Lésungsmittel logP
2,5-Hexandiol 0,62
2,5-Hexandion -0,27
2-Octanol 2,9
2-Oktanon 2,37
4-CI-ACE 0,05
Decan 6,6
Ethylacetat 0,7
Hexan 4.1
n-Butylacetat 1,7
Toluol 2,5

Die Degradation der Zellen unter dem Einfluss des Ldsungsmittels lasst jedoch
keinen Schluss auf die Aktivitdt der an der Biotransformation beteiligten
Enzymsysteme zu (Nikolova et al. 1992; Salter et al. 1995).

Shimizu et al. (1990) untersuchten organische L&sungsmittel hinsichtlich ihrer
Eignung als Depot fir 4CI-ACE und R/S-CHBE bei Biotransformationen mit den
isolierten Enzymen Aldehydreduktase aus Sporobolomyces salmonicolor und
Glucosedehydrogenase aus Bacillus sp.:
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Tabelle 3.11: Vergleich der Verteilungskoeffizienten von 4Cl-
ACE und R/S-CHBE in verschiedenen org. Losungsmitteln

. . Verteilungskoeffizient
Lésungsmittel

4CI-ACE R/S-CHBE
1,2-Dichlorethan 9,5 10,7
Benzylchlorid 3,0 8.9
Dichlormethan 17,4 9,5
Diisopropylether 2,2 3,9
Ethylacetat 16,2 23,5
n-Butylacetat 10,6 15,8
n-Octanol 5,3 4,0
Tetrachlormethan 1,1 2,3
Trichlormethan 17,2 7,7

Hierbei wiesen Ethylacetat und n-Butylacetat die héchsten Verteilungskoeffizienten
fir das Produkt auf. Die Enzymdeaktivierung erfolgte bei Ethylacetat sehr schnell,
n-Butylacetat hatte dagegen fast keinen Effekt. Die restlichen Lésungsmittel hatten
wesentlich schlechtere Verteilungskoeffizienten bzw. einen starken negativen Effekt
auf die Enzymstabilitat und —aktivitat.

Zusammenfassend bleibt zu sagen, dass sich die Wahl der optimalen zweiten Phase
fr Biotransformationen schwierig darstellt. Eine Vorhersage ist nur bedingt méglich,
da jede Kombination aus organischem Ldsungsmittel, Mikroorganismus und
beteiligten Enzymsystemen ihre eigene Charakteristik hat. Eine experimentelle
Uberpriifung ist daher zumeist zwingend notwendig.
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4 Materialien und Methoden

4 1 Bioreaktoren

Im Rahmen der vorliegenden Arbeit kamen fir die Kultivierung von Mikroorganismen
verschiedene Reaktorsysteme zum Einsatz.

4.1.1 Parallelbioreaktor

Samtliche parallelen Kultivierungen und die vollstdndige Optimierung wurden mit
dem  Parallelbioreaktor  durchgeflihrt.  Dieser besteht aus  mehreren
Hauptkomponenten:

Bioreaktorblock

Einweg-Bioreaktoren

Laborroboter

MTP-Lesegerat

Computer mit fedbatch XP zur Systemkontrolle und —steuerung

o O O O O

Daneben verflgt der Aufbau Uber einen 150 | Vorratsbehalter fur sterilfiltriertes VE-
Wasser zur Versorgung des Laborroboters und der MTP-Waschstation sowie einen
150 | fassenden Abwasserbehalter (beide Schubert Kunststoff GmbH, Miinchen). Die
Temperaturkontrolle und Kihlung des Bioreaktorblocks erfolgt Uber einen externen
Durchlaufkhler (MULTIstar 400 W, Fryka Kaltetechnik GmbH, Esslingen) und Uber
ein Heizbad (GefaB Haake W15 mit Thermostat Haake C 10, Thermo Fisher
Scientific GmbH, Dreieich). Die Versorgung mit Prozessluft wird mit einem
thermischen Massendurchflussregler (Brooks 5850S, Westphal Mess-und
Regeltechnik GmbH, Ottobrunn) geregelt.

Der experimentelle Aufbau ist exemplarisch in Abbildung 4.1 zu sehen.
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Abbildung 4.1: Experimenteller Aufbau des Parallelbioreaktors

Der Pipettierarm (1) des Laborroboters bedient den Bioreaktorblock (2). Dazu stehen ihm versch. Vorlagen- und
Proben-Mikrotitterplatten zur Verfligung (3). Der MTP-Greifer (4) des Laborroboters dient zum Bewegen der
Probenplatten zur MTP-Waschstation (5) und zum MTP-Lesegerit (6).

Die wichtigsten Komponenten werden im Detail erlautert.

Bioreaktorblock

Der eigentliche Bioreaktorblock besteht, wie in Abbildung 4.2 zu sehen aus den

Komponenten Sterilgasabdeckung,

Reaktorgefa3, Antrieb mit

Kopfraumkihlung,
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Temperaturkontrolle, RuUhrerlberwachung (Thermo OberschleiBheim GmbH,
OberschleiBheim) sowie der Optosensorik (MultiChannel Reader for pH and oxygen,
PreSens Precision Sensing GmbH, Regensburg) zur Messung des pH und pO..

Die 48 ml-Bioreaktoren sind in einem 6 x 8 Muster angeordnet. Das Arbeitsvolumen
der Reaktoren betragt 8 — 14 ml. Jeder Reaktor verflgt Uber einen eigenen auf einer
Hohlachse gleitend gelagerten RuUhrkérper. Alle Reaktoren werden mit einer
gemeinsamen Sterilgasabdeckung gegenilber den benachbarten Reaktoren und der
Umgebung abgedichtet. Zuséatzlich dient die Sterilgasabdeckung der Gasversorgung
der Reaktoren. Durch eine Bohrung strémt das an zentraler Stelle in die
Sterilgasabdeckung eingeleitete sterile Prozessgas in den Kopfraum der Reaktoren.
Durch eine weitere Bohrung kann es den Reaktor wieder verlassen. Durch diese
Konstruktion wird der Kopfraum eines jeden Reaktors kontinuierlich mit sterilem Gas
gespult. Unterhalb der Sterilgasabdeckung befindet sich die Kihleinrichtung des
Kopfraumes und der Sterilgasabdeckung. Die Kopfraumklihlung hat eine
Erniedrigung der Ablufttemperatur der Reaktoren und damit einhergehende
Taupunktabsenkung zum Ziel. Dadurch wird Feuchtigkeit aus der Reaktorabluft
abgeschieden und der Verdunstungsverlust verringert. Die Abklhlung der Abluft wird
durch den als Verdrangungskérper ausgebildeten und in  den Reaktor
hineinragenden Teil der Sterilgasabdeckung nochmals verbessert. Dieser
Verdrangungskdrper verengt den freien Querschnitt des Reaktors bis auf einen
vergleichsweise engen Spalt, wodurch die Abklhlung der Reaktorabluft effizienter
wird. Der magnetisch-induktive Antrieb des Bioreaktorblocks ermdéglicht
Ruhrerdrehzahlen von 500 - 4000 min™'. Mit Hilfe der Temperaturkontrolle sind
Temperaturen in den Reaktoren von 10-70°C mdglich. Der Antrieb, die
Temperaturkontrolle der Reaktoren sowie die Kopfraumkihlung sind far alle 48
Reaktoren gemeinsam. Aus diesem Grund ist es nicht mdglich, bei einem Lauf
verschiedene Temperaturen und Riuhrerdrehzahlen zu verwenden.
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Abbildung 4.2: Paralleler Bioreaktorblock

Die Sterilgasabdeckung (1) sitzt auf der Kopfraumkiihlung (2) und dichtet die
Reaktoren (3) nach auBen ab. An dem magnetisch-induktiven Antrieb (4) mit
integrierter Temperaturkontrolle der Reaktoren ist die Sensorik fiir die
Riihreriiberwachung (5) angebracht. Direkt darunter befindet sich die
Optosensorik (6) zur Messung des pH und pO..
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Abbildung 4.3: Schnitt durch den Bioreaktorblock (Teilansicht)

Die Sterilgasabdeckung ragt mit einem Verdrangungskérper (1) in den
Reaktor (4) hinein und dichtet ihn ab. Durch eine Bohrung in diesem
Verdrangungskorper  stromt  steriles Prozessgas aus der
Sterilgasabdeckung in den Kopfraum des Reaktors. Der Zugang zum
Reaktor ist Uber den Gasauslass (2) des Reaktors mdéglich. Der
Kopfraum des Reaktors wird mit einer Kiihlleitung und einem
Warmekontaktring (3) gekithit um den Verdunstungsverlust zu
verringern. Auf der Hohlachse (5) sitzt das Gas ansaugende Riihrorgan
(6). Dieses wird durch den magnetisch—-induktiven Antrieb (7) in
Rotation versetzt und transportiert Gasblasen durch die diagonalen
Bohrungen (8) ins Medium. Die Temperaturkontrolle des Reaktors
erfolgt liber eine Warmeleitung und einen weiteren Warmekontaktring

(9).

Zur Uberwachung der rotierenden Rihrer sind direkt unterhalb des Antriebs
Sensoreinheiten angebracht. Eine Rihrerliberwachung ist in sofern notwendig, da
zum einen wegen der nur magnetisch erfolgten Kopplung des Rihrers ein Ausfall
nicht sicher ausgeschlossen werden kann wie das bei einer starren Welle der Fall ist.
Zum anderen kann ein Ruihrerausfall auf Grund der Konstruktion des
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Bioreaktorblocks visuell nicht erfasst werden kann, da viele Reaktoren durch
metallische Komponenten verdeckt sind. Ein ausfallender Rihrer muss jedoch
erkannt werden, da durch den stehenden Rihrer der Gaseintrag und damit die
Sauerstoffversorgung der Mikroorganismen unterbrochen ist. Die Sensoreinheiten
Messen nun mit Hilfe von Hall-Effekt-Sensoren, die in die Rotationsebene der sich
drehenden Ruhrer hineinragen, das im Betrieb rotierende Magnetfeld der Ruhrer.
Dabei unterscheiden sich, wie Abbildung 4.4 zeigt, die Signalmuster eines
drehenden und eines nicht drehenden Ruhrers signifikant wodurch eine
Drehzahliberwachung méglich ist.
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Abbildung 4.4: Spannungssignale des Riihrerantriebs und der Hall-
Effekt-Sensoren zur Riihreriiberwachung

Die Rechteckspannung des Antriebs (A) induziert ein drehendes
Magnetfeld das die Riihrer in Rotation versetzt. Die Hall-Effekt-
Sensoren erfassen das Magnetfeld der rotierenden Riihrer. Der
charakteristische  Verlauf des Signals ermdéglicht die
Unterscheidung zwischen einem rotierenden (B) und einem
stehenden (C) Rithrorgan.
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Zusétzlich kann durch den Vergleich des rotierenden Magnetfelds eines drehenden
RUhrers mit dem bekannten Magnetfeld des magnetisch-induktiven Antriebs ein
drohender Ausfall des Ruhrers erkannt werden.

Das Herzstiick des Miniaturrihrkesselbioreaktors stellt das in Abbildung 4.5 gezeigte
neu entwickelte Rihrorgan vom Typ B4 (Puskeiler, 2004) dar.

Abbildung 4.5: Riihrer des Typs B4

Der auch als ,Kreuz-Stern“ bezeichnete Rihrer
(Puskeiler, 2004) verfiigt Giber eine Laufbuchse zur
Aufnahme der Hohlachse, diagonale Querbohrungen
zum Austritt des Gas-Fliissigkeitsgemisches und
eine in der Darstellung nicht sichtbare Bohrung an
der Unterseite zum Ansaugen von Fliissigkeit.

Das Ruhrorgan sitzt gleitend gelagert auf einer Hohlachse und wird magnetisch-
induktiv angetrieben in Rotation versetzt. Dadurch wird das Medium im Inneren des
Rihrorgans auf Grund der Zentrifugalkraft durch die Diagonalbohrungen
ausgeschleudert. Durch die achsiale Bohrung an der Unterseite flieBt neues Medium
nach. Im Medium, das durch den Rdidhrer stromt, herrscht auf Grund der
FlieBgeschwindigkeit ein im Vergleich zur Umgebung hydrodynamisch verringerter
Druck. Dadurch wird Gas aus der unteren Offnung der im Inneren des Rihrers
endenden Achse gesaugt, zusammen mit dem Medium nach auBen transportiert und
durch die Rotation des Rihrkdrpers fein dispergiert. Uber die oberhalb des
Flussigkeitsspiegels liegende Querbohrung der Hohlachse stromt weiteres, bedingt
durch die kontinuierliche Spilung des Kopfraumes frisches, Gas nach.
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e Einweg-Bioreaktoren

Die Reaktoren des ml-Bioreaktors sind EinweggeféaBe aus Polystyrol. Sie haben
einen AuBendurchmesser von 22,6 mm bei einer H6he von 86 mm. Der leicht
konische Innenraum hat am Boden einen Durchmesser von 20,3 mm. Die vier
Strémungsbrecher haben eine Héhe von 58,7 mm bei einer Erhebung von 2 mm
gegentber der Reaktorwand. Die geometrischen Details und Ansichten der
Reaktoren sind in den Abbildungen Abbildung 4.6 und Abbildung 4.7 dargestellt.
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Abbildung 4.6: Geometrie der Einweg-Bioreaktoren

Das ReaktorgefaB besteht aus einem schlanken Hohlzylinder an dessen
innerer Wandung sich vier Stromungsbrecher befinden. An der AuBenseite
des Bodens sind zwei Linsen zur Biindelung des Fluoreszenzsignals
integriert.
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Abbildung 4.7: Einweg-Bioreaktoren mit Sensorpunkten zur pH- und
pO,-Messung

Die Einweg-Biorektoren (1) werden als Massenartikel im
Spritzgussverfahren aus Polystyrol gefertigt. Nach dem Anbringen
der Sensorpunkte (2) werden die Reaktoren verpackt (3) und mittels
B-Strahlen sterilisiert.

In den Reaktoren sind am Boden chemische Sensoren zur optischen Messung von
pH und pO. angebracht (PreSens, Regensburg). Die Reaktoren werden sterilisiert
und zu zwei Stlick verpackt gebrauchsfertig geliefert (PreSens, Regensburg).

e [ aborroboter

Bei dem Laborroboter handelt es sich um eine Genesis Workstation 150
beziehungsweise das fast baugleiche Nachfolgemodell Freedom Evo 150 (Tecan
Deutschland GmbH, Crailsheim).

Der Roboter verfligt Gber einen 8-fach Pipettierarm mit einem Pipettiervolumen von
0,5—-480 pl. Die Nadeln des Arms kdnnen entsprechend den Anforderungen
gespreizt und einzeln abgesenkt werden. Daneben ist ein Greifarm zum Bewegen
von Mikrotitterplatten vorhanden. Die direkte Ansteuerung des Roboters erfolgt Uber
die Software Gemini 3.40 SP2 (Tecan Deutschland GmbH, Crailsheim).

e Prozessleitsystem
Das eigentliche Prozessleitsystem ist in der Software fedbatch XP (DASGIP AG,

Jilich) realisiert. Diese besteht aus zwei Teilen, der eigentlichen Prozesssoftware
fedbatch XP und dem als Schnittstelle zum Roboter dienenden FBXServer.
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fedbatch XP
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Abbildung 4.8: Schema des Prozessleitsystems

Mehrere Programme

werden.

) kommunizieren untereinander und steuern die
einzelnen Gerate ( ). Das zentrale Element ist dabei die fedbatch XP von
der alle Befehle ausgehen und entsprechend weitergereicht oder ausgefiihrt

Die eigentliche Benutzeroberflache ist in zwei unabhangige Darstellungen aufgeteilt.
Zum einen kann eine Ubersichtsdarstellung aller Reaktoren des Bioreaktorblocks
ausgewahlt werden (siehe Abbildung 4.9). In ihr werden flr den jeweils selektierten
Reaktor die aktuellen grundlegenden Prozessparameter wie pO. oder pH als
Zahlenwert angezeigt. Darunter kann der zeitliche Verlauf der Parameter in einer
zoombaren Grafik visualisiert werden.
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Abbildung 4.9: Individuelle Ubersichtsanzeige eines einzelnen mi-Bioreaktors

Fir jeden Reaktor des parallelen mi-Bioreaktorblocks kann der aktuelle Zustand angezeigt
werden. Dabei werden neben gemessenen Prozessdaten pH und pO, auch die Werte der
virtuellen Pumpen fiir die pH-Titration und die Substrate angegeben (hier nicht gezeigt).

Daneben gibt es eine parallele Darstellung selektierter Reaktoren. In ihr kann der
zeitliche Verlauf einer ProzessgréBe in bis zu 48 Reaktoren gleichzeitig verfolgt
werden. Zusatzlich ist es hier méglich, detailliertere Informationen darzustellen. So
kann auch der zeitliche Verlauf der Ausgange der jeweiligen Regler gezeigt werden.

Die Einstellung der Vorgaben einer Kultivierung, z.B. die Sollwerte des pH, werden in
einer, der eben genannten sehr ahnlichen, Darstellung getatigt (siehe Abbildung
4.10). Auch hier werden die gewlnschten Reaktoren ausgewéhlt, das pH-Profil
bestimmt und den Reaktoren zugewiesen.
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Abbildung 4.10: Individuelle Einstellung des pH-Profils

Fiir jeden der 48 parallelen ml-Reaktoren kann das pH-Profil der pH-Regelung einzeln
eingestellt werden. Dabei besteht die Moéglichkeit neben einfachen konstanten Werten auch
Rampen und Spriinge auszuwéhlen.

4.1.2 Laborbioreaktor

Alle Kultivierungen im LitermaBstab wurden in einem Laborbioreaktor (Techfors,
Infors GmbH, Einsbach) mit einem Nennvolumen von 42 | durchgefiihrt. Der mit drei
Rushton-Turbinen ausgestattete Edelstahl-Ruhrkesselbioreaktor wird mit HeiBdampf
tber den Doppelmantel beheizt und ist mit Sonden zur Messung von pH, pO,,
Temperatur und Druck versehen. Zur schnellen und unkomplizierten Probenahme ist
eine Probenahmesonde (DE102005049226A1) installiert. Der Laborbioreaktor wird
(iber einen Gasverteiler begast, kann bei einem maximalen Uberdruck von 1,5 bar
betrieben werden und verfligt Gber Sterilization-in-Place (SIP) Fahigkeiten.
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Abbildung 4.11: 42 Liter-Laborbioreaktor Techfors

In Bodennahe des Riihrkessels (1) sind die Messsonden (2)
eingebaut. Der Reaktor wird von der Steuereinheit (3) aus
bedient. Fiir die Titration des pH und fiir die Zugabe des
Inokulums stehen mehrere Vorlagen (4) zur Verfiigung.

Das maximale Arbeitsvolumen ist 32 | wobei das minimale Volumen flr eine etwa
zwei Tage dauernde Kultivierung im Satzverfahren 23 | betragt. Die Ristzeit betragt
inkl. Vorbereitung und abschlieBender Reinigung 4 — 5 Stunden.
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4.2 Reaktoren zur Biotransformation

FOr die biokatalysierte Umsetzung von 4CI-ACE zu S-CHBE wurden je nach
Anforderungen mehrere Reaktoren verwendet.

4.2.1 ,Deep-Well“-Platte

Abbildung 4.12: ,Deep-Well“-Platte mit MTP-Schiittler fiir parallele
Biotransformationen

Auf dem MTP-Schiittler (1) ist die ,,Deep-Well“-Platte (2) eingerastet. Zur
Minimierung von Verdunstungsverlusten wahrend der 20 Stunden dauernden
Biotransformation ist die Platte mit einer Abdeckung (3) verschlossen. Diese
wird mit einer Edelstahlplatte (4) gesichert.

Parallele Biotransformationen im pl-MaBstab wurden in einer ,Deep-Well“-Platte mit
2ml Volumen (nerbe plus GmbH, Winsen/Luhe), durchgefihrt. Auf Grund der
verwendeten organischen L&sungsmittel musste diese aus Polypropylen (PP)
gefertigt sein. Die Platten wurden mit einem Mikrotiterplattenschittler (Variomag
Monoshake, Thermo Fisher Scientific GmbH, Dreieich) bei etwa 1000 U min™’
geschuttelt.Die Platte wurde im Betrieb mit einer Ldsungsmittel besténdigen
Abdeckung (Whatman GmbH, Dassel) aus Polyethylen (PE) verschlossen.
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4.2.2 Ruhrkesselreaktor im 400 ml-MaBstab
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Abbildung 4.13: 400 ml-Reaktor fiir Biotransformationen

Zur Minimierung des Verdunstungsverlustes wurde die Alu-Kappe mit mehreren Lagen
Parafilm abgedichtet. Die zuséatzlichen Anschliisse des Reaktors wurden nicht genutzt.

Neben ,Deep-Well“-Platten kam auch ein kleiner Laborreaktor (Ruhrfors, Infors
GmbH, Einsbach) zum Einsatz. Das nominale Volumen des Reaktors betragt 400 ml,
er verflgt Gber drei Strdmungsbrecher anstelle der sonst Ublichen vier und wird
durch eine magnetisch angetriebene einfache Rushton-Turbine durchmischt. Die bei
diesem Reaktor sonst Ubliche Begasung durch eine Sinterbodenplatte wurde nicht
genutzt.

Der Ruhrfors-Reaktor wurde nur fir die Biotransformation verwendet. Das Volumen
war nicht ausreichend fir die anschlieBende Extraktion. Diese wurde daher in einem
Erlenmeyerkolben mit Schliffstopfen durchgefihrt.
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4.3 Medien und Pufferldsungen

4.3.1 CSL-Medium

Ein Maisquellwasser-Medium (Corn-Steep-Liquor, CSL) ist das Standardmedium bei
Kultivierungen mit Saccharomyces cerevisiae FasB His6.

Tabelle 4.1: CSL-Medium

Komponente  Konzentration

Hefeextrakt 10g L’
Pepton 20gL”
CSL 20ml "
Glucose 30gl"

Alle Medienbestandteile mit Ausnahme von Glucose werden in VE-Wasser geldst,
autoklaviert und anschlieBend bis zur Verwendung bei 4°C steril gelagert. Die
Glucose wird als separat sterilisierte Lésung unter sterilen Bedingungen unmittelbar
vor der Verwendung zugegeben. Die Einstellung des pH ist nicht notwendig, da sich
ein pH um 6,0 ergibt.

4.3.2 CSP-Medium

Das CSP-Medium (Corn-Steep-Powder) ist ein abgewandeltes CSL-Medium, statt
des flissigem CSL wird hier pulverférmiges CSP verwendet. Der Austausch des
flissigen Maisquellwassers durch die sprihgetrocknete Variante wurde notwendig,
da CSL nur begrenzt haltbar und nicht in gleichbleibender Qualitat zu beziehen war.
Das langere Zeit haltbare und stabile CSP konnte hingegen in einer ausreichenden
Menge beschafft werden.

Tabelle 4.2: CSP-Medium

Komponente  Konzentration

Hefeextrakt 10g 1"
Pepton 20g "
CSP 10g "
Glucose 30g!”

Die Herstellung des Mediums erfolgt analog zur Herstellung des CSL-Mediums.
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4.3.3 Modifiziertes LB-Medium

Tabelle 4.3: Modifiziertes
LB-Medium

Komponente  Konzentration
Pepton 20g "
Hefeextrakt 20gl’
Glucose 30g!”
KH,PO,4 13.0g 1"
KHPO, 10g 1"
H,PO,42H,0 6gl’
NaCl 5gl"
(NH4)2S0, 29l
MgSO,-7H,0 19l
NH,CI 0.2g!"

Alle Medienbestandteile mit Ausnahme der Glucose und des Magnesiumsulfats
wurden in VE-Wasser gel6st, der pH auf 6,8 eingestellt, autoklaviert und bis zur
Verwendung bei 4°C gelagert. Die separat autoklavierten Stammlésungen der
Glucose bzw. des Magnesiumsulfats wurden unter sterilen Bedingungen kurz vor der
Verwendung zugegeben.

4.3.4 Umsetzungspuffer

Der Umsetzungspuffer (siehe Tabelle 4.4) wird frihestens eine Stunde vor der
Verwendung frisch angesetzt.
Tabelle 4.4: Puffermedium fiir

Biotransformation von 4ClI-
ACE zu S-CHBE

Komponente  Konzentration

K.HPO, 17,429 1"
Glucose 198,17 g "
NaCl 584 gl
NADP* 0,0787 g "

Alle Bestandteile werden in VE-Wasser gel6st, der pH auf 7 eingestellt und das
fertige Medium bis zur Verwendung bei 4°C gelagert.
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4.3.5 Substratvorlage

Das verwendete Substrat 4CI-ACE wird mit einer Konzentration von 1,7 M in
n-Butylacetat als Lésungsmittel gelést. n-Butylacetat dient bei der Biotransformation
als zweite flissige Phase zur Vorhaltung des Substrats und zur Aufnahme des
Produkts. Die Substratvorlage wird friihestens 30 Minuten vor der Verwendung in
einem MaBkolben mit Schliff angesetzt.

4.3.6 Extraktionsmittel mit internem Standard

Das Extraktionsmittel Ethylacetat enthalt als internen Standard 36 mM Acetophenon.
Das Extraktionsmittel wird friihestens 30 Minuten vor der Verwendung angesetzt und
in einem MaBkolben mit Schliff aufbewahrt.

4.3.7 Sonstige Chemikalien

o Antischaum-Mittel

Die Wahl des richtigen Entschdumers hat einen entscheidenden Einfluss auf das
Gelingen einer Kultivierung. Je nach Prozess kann das falsche Antischaum-Mittel nur
eine geringe oder keinen Einfluss auf die Schaumbildung haben. Im unglinstigsten
Fall werden die Mikroorganismen direkt beeintrachtigt.

Tabelle 4.5:Ubersicht iiber die verwendeten Antischaum-Mittel

Das Antischaummittel J633 verfiigt gegeniiber dem J673 liber einen
zusatzlichen Lésungsvermittler, weswegen es besser fiir Kultivierungen
im ml-MaBstab geeignet ist.

Kultivierung Entschaumer
Escherichia coli Clerol FBA 265 (Cognis GmbH, Dusseldorf)
Saccharomyces cerevisiae  J633 (ml-MaBstab) (Schill + Seilacher

J673 (LitermaBstab) ,Struktol“ AG, Hamburg)

4.4 Analytik und Messtechnik

4.4.1 Bestimmung der Biotrockenmassekonzentration

Zur Bestimmung der Biotrockenmassekonzentration (BTM) wurden zunachst 2 ml
Zellsuspension in ausgeheizt gewogenen Probenréhrchen (PR) abzentrifugiert. Nach
Abnahme des wassrigen Uberstands wurde das Zellpellet fiir mindestens 48 Stunden
bei 80°C im Trockenschrank getrocknet und anschlieBend zusammen mit dem
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Probenréhrchen erneut gewogen. Aus der Gewichtsdifferenz und dem
Probenvolumen errechnet sich nach Gleichung (4-1) die Biotrockenmasse.

MpR — MpR+pellet
BTM = (4-1)

VPlrobe

4.4.2 Messung der optischen Dichte von Zellsuspensionen

o FEinstrahl-Photometer

Die Bestimmung der optischen Dichte (OD) erfolgte in einem Photometer (Spectronic
Genesys 20, Thermo Fisher Scientific GmbH, Dreieich) bei 650 nm in Polystyrol-
Einmalklvetten gegen PBS-Puffer. Zur Verdinnung der Zellsuspensionen auf eine
maximale OD von 0,3 wurde ebenfalls PBS-Puffer verwendet.

e MTP-Lesegerét

Die parallele Bestimmung der optischen Dichte der Zellsuspensionen im
Bioreaktorblock wurde mit einem MTP-Reader (Fluostar Galaxy, BMG Labtech
GmbH, Offenburg) durchgefiihrt. Die jeweils 20 ul bemessenden Proben wurden im
Photometer unmittelbar vor der Messung vollautomatisch 1:10 durch die Zugabe von
180 pl PBS-Puffer verdinnt. Die Messung erfolgte bei 650 nm in Polystyrol
Rundboden Mikrotiterplatten.

4 4.3 Korrelation OD — BTM

Die direkte Bestimmung der BTM wéahrend einer Kultivierung ist einerseits zeitnah
nicht mdglich. Andererseits ist sie bei parallelen Kultivierungen auf Grund des
limitierten Volumens und der groBen Anzahl an Proben kaum praktikabel. Daher
wurde eine BTM-OD-Korrelation durchgefiihrt, die fir ein mdéglichst breites Spektrum
an Kultivierungen mit Saccharomyces cerevisiae anwendbar ist. Zur Gewahrleistung
der Vergleichbarkeit von Proben aus dem Bioreaktor und dem Laborbioreaktor und
deren Messungen im MTP-Photometer und Einstrahlphotometer wurde die
Korrelation der optischen Dichte der Zellsuspensionen mit den entsprechenden
Biotrockenmasse-konzentrationen durchgefiihrt. Das Signal der OD-Messung ist
jedoch stark abhangig von der Morphologie bzw. der GréBe der Zellen und damit von
den Kultivierungsbedingungen und der jeweiligen Phase einer Kultivierung (Rupes,
2002; Wheals, 1982; Lord und Wheals, 1981). Somit ist die Aussagekraft dieser
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MessgréBe aber auch beschrankt, da eine unerwartet veranderte OD oftmals auf
eine — in der Realitat nicht vorhandene — veranderte BTM schlieBen I&sst.

Zur Bestimmung der Parameter wurden zum Teil auf konzentrierte Zellsuspensionen
aus Kultivierungen direkt im Einstrahl-Photometer und MTP-Photometer vermessen.
Dabei wurde gezielt der lineare Messbereich Uberschritten, d.h. die Messung wurde
in den Bereich der Sattigung geflihrt. Dadurch lasst sich zum einen fir das
Einstrahlphotometer der lineare Bereich feststellen, zum anderen ergibt sich fir den
MTP-Reader ein nichtlinearer Zusammenhang, der den Messbereich vergrdBert. Die
direkt gemessene optische Dichte nimmt dabei mit zunehmender realer OD weniger
stark zu, die Kurven der OD-Messung verlaufen entsprechend einer Sattigungskurve.
Es kommt zu Abschattungen und Sekundarstreuungen in der dichten Zellsuspension.
Die Parameter der den physikalischen Zusammenhdngen der Messung
zugrundeliegenden Sattigungskurve wurden bestimmt und dienen der Korrelation der
direkten Messungen der OD aus dem MTP-Lesegerat mit der im Einstrahlphotometer
bestimmten realen optischen Dichte. Die Messung folgt dabei folgendem
Zusammenhang:

a- ODreal
ODj¢g = ——— -
ST b+ 0D,, *2?
bzw.
a- ODreal
oD = .
MTP b + 0D,y (4-3)

Die im MTP-Photometer durchgefiihrte 1:10 Verdlinnung wird als systemimmanente
Konstante betrachtet und wird bei allen Berechnungen nicht explizit beachtet. Somit
sind samtliche Einflisse und Fehler, die durch die Verdiinnung entstehen Teil der
Messung.

Die Korrelation zwischen der realen im Kilvettenphotometer gemessenen OD und
der Biotrockenmassekonzentration dieser Proben wurde Uber eine lineare
Regression bestimmt:

BTM =m - O0Dy¢, +t  (4-9)

Uber den zuvor bestimmten Zusammenhang zwischen der gemessenen OD im MTP-
Photometer und der realen OD kann somit die BTM der Proben aus dem
Bioreaktorblock geschatzt werden.
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Abbildung 4.14: Korrelation zwischen der gemessenen OD und
der realen OD des Einstrahlphotometers und des MTP Readers

Der lineare Bereich der OD-Messung des Einstrahlphotometers
(A) erstreckt sich bis etwa 0,3. Die Messung im MTP-Photometer
(B) verlasst bewusst den linearen Bereich.

Zudem wurde, entgegen der sonst Ublichen Praxis, darauf verzichtet die fiir die
Messung der OD notwendige Verdlinnung mit Medium durchzuflhren.
Normalerweise ist dies erforderlich um Matrixeinflisse des Mediums zu minimieren.
Stattdessen wurde PBS-Puffer verwendet, da zum einen bei parallelen
Kultivierungen mit verschiedenen Medien die automatisierten Messungen nicht mit
unterschiedlichen Medien zur Verdinnung durchgefihrt werden kénnen.
Andererseits werden Medien, die zur Verdinnung vorgehalten werden, innerhalb
kurzer Zeit von Luftkeimen bewachsen und beeinflussen somit die OD-Messungen
der bis zu 44 Stunden dauernden Kultivierungen nicht unerheblich.

Das Signal der OD-Messung mit dem Einstrahl-Photometer geht vergleichsweise
frih in die Séattigung. Ab einer realen OD von etwa 10 ergibt sich kaum noch eine
Anderung des Messwerts. Die Messung im MTP-Reader verldsst zwar auch den
linearen Bereich, erreicht dagegen noch keine Sattigung. Es muss jedoch
bertcksichtigt werden, dass die Messung im MTP-Photometer immer eine 1:10
Verdinnung beinhaltet. Das kénnte auch einer der Griinde fir den gréBeren Fehler



60 Materialien und Methoden

der Messung im Plattenphotometer im Vergleich zum Einstrahlphotometer sein.
Beide Messungen wurden ja mit identischen Proben durchgeflhrt.

Die Parameteranpassungen der einzelnen Parameter der Gleichungen (4-2) und
(4-3) erbrachten folgendes:
Tabelle 4.6: Parameter der Korrelation der

verschiedenen OD-Messungen mit der realen
optischen Dichte

a b
Korrelation OD15-ODea 2,17 £ 0,01 1,70 £ 0,04
Korrelation ODy1p-ODeay 2,77 £ 0,34 36,44 + 7,57

Die Korrelation der Biotrockenmasse mit der realen OD der Zellsuspensionen flihrte
zu dem in Abbildung 4.15 dargestellten Ergebnis.
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Abbildung 4.15: Korrelation von BTM und ODgj

Der Wert der optischen Dichte ist etwa zweimal groBer als der der
korrespondierenden Biotrockenmasse.

Die weite Streuung der einzelnen Punkte um die Gerade der linearen Regression ist
auf die Verwendung von Zellen aus unterschiedlichen Kultivierungen zuriick zu
fihren.

Die lineare Regression der Parameter aus Gleichung (4-4) fihrt zu dem in Tabelle
4.7 aufgefihrten Ergebnis.
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Tabelle 4.7: Parameter der
Korrelation von BTM und realer
optischer Dichte der Zell-
suspensionen

Parameter Wert
m 0,49+0,11 gl
t 1,70+ 0,62g "

4.4.4 Gaschromatographie mit Probenvorbereitung

Mit Hilfe der chiralen Gaschromatographie wurden das Edukt 4CI-ACE, der interne
Standard Acetophenon und die Produkte R/S-CHBE getrennt und die Konzentration
bestimmt.

Tabelle 4.8: Parameter der gaschromatographischen Bestimmung von
S-CHBE

(Methode nach Engelking (2004) und Pfriinder (2005))

Gaschromatograph CP-3800 (Varian Deutschland GmbH, Darmstadt)
Chromatographiesaule Lipodex E (Macherey-Nagel GmbH & Co. KG, Diren)
Probeninjektion 1 L, Split 50

Tragergasvolumenstrom 5,0 ml min™' Helium 5.0

Ofentemperatur 110°C flir 15 min

Zur gaschromatographischen Bestimmung wurden den einzelnen Umsetzungen das
doppelte Volumen des zuvor beschriebenen Extraktionsmittels zugegeben, d.h. der
500 pl Ansatz in der ,Deep-Well"-Platte wurde mit 1000 pl extrahiert. Lediglich die
Umsetzungen im  Ruihrfors-Reaktor wurden extern in  einem 1000 ml
Erlenmeyerkolben extrahiert. Um das Edukt und die Produkte quantitativ zu erfassen
wurde nach der Uberfiihrung der Umsetzungs-suspension in den Erlenmeyerkolben
der Ruhrfors-Reaktor mit dem Extraktionsmittel gespdlt. Die Analyten wurden eine
Stunde lang durch schitteln bzw. rihren extrahiert, eine Phasentrennung von
organischer und wassriger Phase durch vorsichtiges Rihren bzw. kurzzeitiges
Zentrifugieren erreicht. Die 100 pl bemessenden Proben zur Analyse wurden in
Rollrandprobenglédschen Uberfihrt und dort mit 400 pl mit Kaliumcarbonat
getrocknetem Ethylacetat verdinnt. AnschlieBend wurden die ProbengefaBchen mit
Alu-Crimpdeckeln verschlossen und bis zur Analyse bei -20°C aufbewahrt.
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4.4.5 Parallele pH- und pO,-Messung

Bei Kultivierungen im Bioreaktorblock wurden pH und Sauerstoffpartialdruck pO. mit
Hilfe der optosensorischen Einheiten (MultiChannel Reader for pH and oxygen,
PreSens Precision Sensing GmbH, Regensburg) gemessen. Am Reaktorboden sind
dazu chemische pH- bzw. Sauerstoffsensoren immobilisiert, die mit einem Lichtblitz
spezifischer Wellenldnge zur Fluoreszenz angeregt werden. Das Abklingverhalten
des Fluoreszenzsignals ist eine Funktion der jeweiligen Analytkonzentration im
Reaktor und kann mit den elektronischen Einheiten erfasst und ausgewertet werden.

Zur Messung gibt der Hersteller die entsprechenden Daten der herstellerseitigen
Kalibrierung an. Diese Kalibrierung ist flr alle Reaktoren einer Charge gultig.

4.4.6 Charakterisierung der pO.-Messung

Zur Charakterisierung der pO.-Messung mittels der parallelen optosensorischen
Einheiten wurden die Phasenwinkel bei bekannten, eingestellten pO. in der Lésung
gemessen. Die Messungen wurden mit 48 zufallig ausgewdhlten Reaktoren
durchgefiihrt, die Medientemperatur betrug 30°C und die RuUhrerdrehzahl
2800 U min™. Zur Bestimmung des 100%-pO, wurde das Medium mit Luftsauerstoff
aufgesattigt. Der 0%-Wert wurde durch die Zugabe von 5 mM C0,SO,4 und Sulfit im
Uberschuss erreicht.

Der lineare Zusammenhang zwischen dem gemessenen Phasenwinkel ¢ und dem
pOs- ist wie folgt:

p=x-p0+y (45

Die beiden Parameter Steigung x und Achsenabschnitt y werden durch lineare
Regression ermittelt.

4.4.7 Charakterisierung der pH-Messung

Die Charakterisierung der parallelen pH-Messung erfolgte mit 48 zufallig
ausgewahlten Reaktoren einer Charge bei sechs festen pH. Die Messungen wurden
bei 30°C und einer Rihrerdrehzahl von 500 U min" zur Durchmischung
durchgefuhrt. Der pH der verwendeten L6sungen wurde vor Beginn der Messungen
auf pH 4, 5, 6, 7, 8 und 9 eingestellt und nach der Messung nochmals Uberprift.

Der Zusammenhang zwischen dem gemessenen Phasenwinkel ¢ und dem pH ist
eine Sigmoide:
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_ Pmin — Pmax
- pH—pH, + Pmax (4'6)
1+ e( dpH )

Die die Sigmoide festlegenden Parameter minimale Phase ¢min, maximale Phase
Pmax, Wendepunkt pHo und Steigung im Wendepunkt dpH werden mit einer
nichtlinearen Regression nach dem Newton-Verfahren berechnet.

4.4.8 Referenzmessungen des pH

Als Referenzmethode =zur pH-Messung wurde eine pH-Einstabmesskette
(Glaselektrode) (N 6000 A, SCHOTT Instruments GmbH, Mainz) an einem pH-Meter
(CG 843, SCHOTT Instruments GmbH, Mainz) durchgeflihrt. Die 96 mm lange und 3
mm dicke Miniatur-Glaselekirode kann durch die Reaktorauslassbohrung bis ins
Medium gelangen. Dazu muss der Roboter wéahrend der Messung angehalten
werden um eine Beschadigung der Roboternadeln oder der Sonde zu vermeiden.
Die Sonde wurde vor der Messung mit 70%-iger Ethanollésung desinfiziert.

4.4.9 Bestimmung des k.a

Der volumetrische Stoffibergangskoeffizient k,a wurde mit Hilfe der dynamischen
Sulfitmethode (DSM) (Linek et al., 1987; Havelka et al., 1998) bestimmt. Die dazu
nétige Messung der Geldstsauerstoffkonzentration erfolgte mit einer faseroptischen
Sauerstoffoptode (MicroxTX, Presens GmbH, Regensburg). Die Ansprechzeit tg der
Optode wurde durch Eintauchen in eine sauerstofffreie 0,5 M NaxSO4-Lésung
bestimmt. Dabei ist die Ansprechzeit tg die Zeit, die das Signal benétigt um einen pO,
von 90% zu erreichen. Die jeweils dreifache Messung des k. a erfolgte in einer frisch
hergestellten 0,5 M Na,SO4-Lésung mit 1 mM CoSO4 als Katalysator. Nach dem
Einstellen der gewlinschten Versuchsbedingungen (Drehzahl des Ruhrers und
Temperatur) wurde die Messung durch die Zugabe von frisch bereiteter 0,5 M
Na.SOs-Lésung gestartet. Das zugegebene Volumen war so bemessen, dass eine
Sauerstoffkonzentration von 0% zuverlassig detektiert werden konnte. Die
Messdaten der nach der vollstindigen Oxidation des zugegebenen Sulfits
einsetzenden Aufséattigung der Lésung mit Sauerstoff dienten der anschlieBenden
Auswertung. Die Berechnung des ki a erfolgte durch nichtlineare Regression mit dem
Newton-Verfahren (Solver-Funktion in Microsoft Excel) nach Gleichung (4-7):

cy — colt) ( 1 ) ( _tkea _L)
= . : —t- k . t _
cp — co(0) 1—tg-kia ¢ griaare (4-7)
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Die verwendeten Parameter haben folgende Bedeutung:

*

Co Gleichgewichtskonzentration des Sauerstoffs /%

co(t) gemessene Sauerstoffkonzentration /%
co(0) Sauerstoffkonzentration zu Beginn der Auswertung /%

te Ansprechzeit der Optode, hier tg /s

4.5 Mikroorganismen

4 5.1 Escherichia coli

Far alle Kultivierungen mit Escherichia coli wurde der Stamm E. coli
BL21(DE3)pLysS (Promega GmbH, Mannheim) verwendet. Dieser Stamm produziert
bei Vorhandensein von ausreichend Sauerstoff im Medium weniger Acetat als der
oftmals verwendete K12 (Phue und Shiloach, 2005; van Walle und Shiloach, 1998).

Die Stammhaltung erfolgte in 500 ul fassenden -80°C Kryokulturen, die aus E. coli
Zellen hergestellt wurden, die in der exponentiellen Phase aus LB-Medium geerntet
und mit 17% Glycerol versetzt wurden. Die Zellen wurden unmittelbar vor der
Verwendung auf Eis aufgetaut.

4.5.2 Saccharomyces cerevisiae

Der Stamm Saccharomyces cerevisiae FasB His6 wurde bei Kultivierungen mit
Hefen verwendet. Er Uberexprimiert eine organismuseigene Fettsduresynthase und
eine Glucosedehydrogenase aus Bacillus subtilis. Die entsprechenden Gene sind
homolog in das Genom der Hefe integriert.

Die Stammhaltung erfolgte in 1000 pl fassenden -80°C Kryokulturen, die aus
Saccharomyces Zellen hergestellt wurden, die in der exponentiellen Phase aus CSL-
Medium geerntet und mit 21% Glycerol versetzt wurden. Die Zellen wurden
unmittelbar vor der Verwendung auf Eis aufgetaut.
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4.6 Kultivierung von Mikroorganismen

4.6.1 Vorkultur

e FEscherichia coli

Far die Vorkultur im 1000 ml Schittelkolben wurden 100 ml der fiar die
Parallelkultivierung vorbereiteten 1000 ml des modifizierten LB-Mediums verwendet.
Entsprechend der Vorlaufzeit wurde flr eine Ziel-OD von etwa 3 — 3,5 angeimpft und
bei 37°C und 250 U min™' bei einer Exzentrizitat von 50 mm inkubiert.

e Saccharomyces cerevisiae

Die Vorkultur erfolgte in 100 ml CSL- bzw. CSP-Medium im 1000 ml Schuttelkolben.
Zum Animpfen wurde jeweils eine vollstidndige Kryokultur je Schittelkolben
verwendet. Die Inkubation erfolgte fiir 20 Stunden bei 30°C und 250 U min™' bei einer
Exzentrizitdt von 50 mm. Die Zellen befinden sich nach dieser Zeit in einer ersten
stationaren Phase nach dem vollstandigen Verbrauch der vorgelegten Glucose.

4.6.2 Prozessvorbereitung paralleler Kultivierungen

Zur Vorbereitung paralleler Kultivierungen wird der Bioreaktorblock unter sterilen
Bedingungen in der Sterilarbeitsbank mit sterilen Reaktoren versehen. Das
Warmebad und das Kuihlaggregat werden zum Erreichen der Soll-Temperaturen
etwa eine Stunde vor Beginn des Versuchs eingeschaltet und die Begasungsrate des
Bioreaktorblocks wird eingestellt.

In der Software fedbatch XP wird der dem durchzuflihrenden Prozess entsprechende
~Workflow" ausgewahlt (siehe Abbildung 4.16) und die Startparameter eingegeben.
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Abbildung 4.16: Eingabemaske zur Auswahl eines ,,Workflow* in der Software fedbatch XP
(Ausschnitt)

Entsprechend den Anforderungen des durchzufiihrenden Prozesses wird ein ,,Workflow“
gewahlt, der beispielsweise eine zweiseitige pH-Regelung (,,pH-Ctrl (acid/base)”), die Messung
des pO, (,,DO*) und eine automatische Probenahme (,,Sampler®) enthait.

Nach dem in der Sterilarbeitsbank zu erfolgenden Beflillen und Animpfen der
Reaktoren wird die autoklavierte Sterilgasabdeckung aufgesetzt. AnschlieBend kann
der Bioreaktorblock an seine Position auf der Arbeitsflaiche des Laborroboters
gesetzt werden. Zu diesem Zeitpunkt kann bereits, sofern nétig, ein individueller
Abgleich des 0% pO.-Signals aller 48 Reaktoren durchgeflihrt werden (siehe
Abbildung 4.17). Nach der Verbindung alle elektirischen Anschlisse und der
Herstellung der Medienversorgung, wird der Antrieb mit der voreingestellten
Drehzahl gestartet. Der individuelle Abgleich der pH-Messung und des 100% pO.-
Signals aller Reaktoren ist nach einer Wartezeit von etwa 10 Minuten mdglich. Nach
dieser Zeit sind zum einen die Sensorpunkte in den Reaktoren vollstandig
konditioniert und zum anderen haben die Reaktoren weitestgehend ihre Soll-
Temperatur erreicht.
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Abbildung 4.17: Eingabemaske der Software fedbatch XP zur individuellen Anpassung der pO,-
Messung aller 48 Reaktoren (Ausschnitt)

Nach der Selektion der Reaktoren, fiir die eine Anpassung der pO,-Messung notwendig ist,
wird durch driicken des entsprechenden Knopfes eine individuelle Anpassung durchgefiihrt.
So kann beispielsweise eine Anpassung des Messwertes fiir 100% Luftsattigung (,,Standard 1
[%DO] 100.0“) durch die Betatigung des Knopfes ,,Cal. 1 ausgefiihrt werden.

Zum Abgleich des pH ist eine externe Bestimmung des pH des Mediums bzw. der
verwendeten Zellsuspension notwendig.

4.6.3 Parallelkultivierung von Mikroorganismen

e FEscherichia coli

Far parallele Kultivierungen mit E. coli im Satzverfahren wurde beim Erreichen der
Ziel-OD der Vorkultur 900 ml steriles Medium mit 100 ml der Vorkultur vereinigt.
Zusétzlich wurde die notwendige Menge der 600 g I' Glucoseldsung und 0,2 Vol.-%
Entschdaumer  zugegeben. Diese  Zellsuspension  wurde mit  einem
Flaschenaufsatzdispenser (Dispensette lll, Brand GmbH + Co. KG, Wertheim) zu je
12 ml in die Reaktoren des Parallelbioreaktors aliquotiert.

Die Kultivierung fand bei 37°C und einer Anfangsrihrergeschwindigkeit von
2800 U min™" statt. Der extern gemessene pH der initialen Zellsuspension wurde in
der Software fedbatch XP zur individuellen Anpassung des pH aller Reaktoren
(entsprechend 4.6.2) gleichzeitig verwendet. Wahrend der Kultivierung wurden online
der pH und pO, gemessen sowie automatisiert Proben zur Bestimmung der OD
genommen.



68 Materialien und Methoden

e Saccharomyces cerevisiae

Bei parallelen Kultivierungen mit Saccharomyces cerevisiae fasB His6 im
Satzverfahren wurde entsprechend der Zielsetzung ein anderes Protokoll
angewandt. Die Kultivierungen fanden generell bei 30°C wund einer
Anfangsriihrergeschwindigkeit von 2800 U min™ statt. Wahrend der Kultivierungen
wurden online der pH und pO, gemessen sowie automatisiert Proben zur
Bestimmung der OD genommen.

Bei parallelen Kultivierungen mit 48 identischen Ansatzen wurden wiederum 100 ml
der Vorkultur bei Erreichen der Ziel-OD zu 900 ml sterilem Medium gegeben.
Zusatzlich wurde die notwendige Menge der 600 g I'' Glucoselésung zupipettiert.
Diese Zellsuspension wurde ebenfalls mit einem Flaschenaufsatzdispenser
(Dispensette Ill, Brand GmbH + Co. KG, Wertheim) zu je 12 ml in die Reaktoren des
Parallelbioreaktors pipettiert. Der extern gemessene pH der initialen Zellsuspension
wurde in der Software fedbatch XP zur individuellen Anpassung des pH aller
Reaktoren verwendet.

Bei Kultivierungen im Rahmen der Prozessoptimierung wurden jeweils 3 Reaktoren
mit 10,75 ml desselben Mediums beflllt. Das restliche Medium diente zur
Bestimmung des pH fir den spéateren pH-Abgleich. Als Inokulum wurden unter
aseptischen Bedingungen 1,32 ml Antischaum-Mittel, 33 ml Glucoselésung mit einer
Konzentration von 600 g I sowie 35,75 ml Vorkultur vermischt. Von dieser
Suspension wurden mit einer Mehrfachpipette (Multipette plus, Eppendorf AG,
Hamburg) mit einer sterilen Spitze jeweils 1,25 ml in die Reaktoren gegeben.

Zur Regelung des pH bei Kultivierungen mit Saccharomyces cerevisiae FasB His6
mit Hilfe der in der Software fedbatch XP implementierten Regelung wurden die in
Tabelle 4.9 zusammengefassten Parameter verwendeten.

Tabelle 4.9: Parameter des Pl-Reglers zur
pH-Kontrolle in parallelen automatisierten

KuItiv_ie_rungen mit Saccharomyces
cerevisiae

Parameter Wert

Kp 10% pH™

T 730s
Toleranzband 0,2 pH

StellgréBenbegrenzung Umax 60 pl
StellgréBenbegrenzung Umin 20 pl
»+Anti-Windup“-Faktor y 5
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Als Titrationsmittel wurden 5 M NaOH und 4 M H,SO4 verwendet. Die Titrationsmittel
wurden in Reagenzreservoirs im MTP-Format mit einem maximalen Fillvolumen von
290 ml (nerbe plus, Winsen/Luhe) vorgelegt. Zum Schutz der Lésungen vor
Fremdkdrpern wurden die Behélter mit Deckeln, die Uber Bohrungen fir den Zugang
der Pipettiernadeln des Laborroboters verfligten, abgedeckt. Auf eine explizite
Sterilisierung wurde verzichtet, da es nicht anzunehmen ist, dass in einer derart
starken Base beziehungsweise Saure Mikroorganismen Uberleben kdénnen.

4.6.4 Kultivierung im Litermafstab

Kultivierungen im 23 L-MaBstab im Ruhrkesselbioreaktor dienten im Allgemeinen der
Validierung von parallelen Kultivierungen im Milliliter-MaBstab. Daher wurde zumeist
eine direkte MafBstabsvergréBerung durchgeflhrt, das heit alle Volumina der
verwendeten Medien und Lésungen wurden entsprechend vergréBert, die
Konzentrationen wurden dabei beibehalten. Der Sollwert der pH-Regelung und die
Mindestsauerstoffkonzentrationen wurden beibehalten, lediglich die Drehzahlen und
die Begasungsrate unterschieden sich auf Grund der unterschiedlichen Prinzipien
der verwendeten Reaktoren.

Bei Kultivierungen mit E. coli konnte das Volumen der Vorkultur nicht direkt
vergroBert werden da bei einer direkten MaBstabsvergréBerung ein Volumen von
2,31 bzw. 23 Schittelkolben a 100 ml notwendig gewesen waren. In diesem Fall
wurden 600 ml Vorkultur verwendet und die Glucosemenge entsprechend der
geringeren zugegebenen Zellmasse vergréBert. Dabei wurde ein Zellertrag Yx ciucose
von 0,5 g g zu Grunde gelegt. Zusétzlich verlangert sich dadurch die Dauer der
Kultivierung.

Im Fall der Kultivierungen mit S. cerevisiae wurde auch das Vorkulturvolumen im
MaBstab vergrdéBert, da hierbei lediglich 1250 ml notwendig sind. Es wurden zur
Vorkultur sechs 1000 ml-Schittelkolben mit 210 ml angesetzt und fir 24 Stunden
inkubiert. Nach dieser Zeit befanden sich die Zellen in einem der Vorkultur far
Parallelkultivierungen vergleichbaren Zustand.

4.7 Biotransformation

FUr die parallele Biotransformation in ,Deep-Well“-Platten wurden automatisiert durch
den Laborroboter 2 ml Zellsuspension aus den Reaktoren geerntet und in eine
,Deep-Well“-Platte tGberflhrt. Zur Vermeidung des Einsaugens von Blasen durch die
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Nadeln des Pipettierroboters und der Sedimentierung der Zellen wurde die Drehzahl
der Rihrer auf 500 U min™ verringert. Bei dieser niedrigen Drehzahl kommt es noch
nicht zum Gaseintrag durch den Rihrer, eine ausreichende Durchmischung der
Zellsuspension ist dennoch gewahrleistet. AnschlieBend wurden die Zellen in einer
Standzentrifuge (Hettich Rotixa 50 RS, Andreas Hettich GmbH & Co KG, Tuttlingen)
bei 4500 U min" bzw. 4528 g in der Kalte abzentrifugiert. Der Medieniiberstand
wurde manuell mit einer 10 ml Spritze und einer 2,1 mm KanUlle abgenommen.

\_

2

>N\

Abbildung 4.18: Abnahme des Medien-
uberstands in ,,Deep-Well“-Platten zur
Gewinnung der Zellpellets fiir
Biotransformationen

Die Kaniile (1) wird oben in eine Ecke
der Kavitat platziert (2) und die Spitze
der Kaniile an die diagonal gegen-
tberliegende Kante am Ubergang der
senkrechten Wandung zum schragen
Boden angesetzt (3). Dabei zeigt die
Offnung der Kaniile zum Pellet.

Mit der Spritze kann das Medium vorsichtig abgesaugt und auf Grund der
Oberflachenspannung des Wassers fast der gesamte Medienlberstand
abgenommen werden. Mit dieser Methode ist es mdglich den Uberstand
verhédltnismaBig reproduzierbar abzunehmen. Der Verlust an Zellmasse ist bei
sorgsamer Arbeit selbst bei sehr weichen Pellets gering.

Die feuchten Zellpellets wurden mit einem Mikrospatel manuell in 450 pl
Umsetzungspuffer resuspendiert und die Reaktion durch die Zugabe von 50 pl
Substratvorlage gestartet. Die Zugabe der Flissigkeiten erfolgte dabei mit einer
Mehrfachpipette (Multipette plus, Eppendorf AG, Hamburg).

Die Biotransformation erfolgte wahrend der Inkubation bei Raumtemperatur Gber
einen Zeitraum von 20 Stunden.
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FOr Biotransformationen in gréBerem MaBstab mit Zellmasse aus dem
Ruhrkesselbioreaktor wurden die Volumina entsprechend vergrdBert. Die Zeiten und
die prinzipielle Vorgehensweise erfolgten analog der Biotransformation im Mikroliter-
MaBstab.

4.8 Prozessoptimierung

4.8.1 Parallele Optimierung

Jeder Parallelansatz wahrend der experimentellen Optimierung folgte dem in
Abbildung 4.19 gezeigten festen Ablauf, der sich Uber einen Zeitraum von zwei
Wochen erstreckte.

1 | Medienbereitung 4h i

2 | Vorkultur 20h HE

3 | Vorbereitung Biokatalysatorherstellung 4h |

4 | Biokatalysatorherstellung 44h O

5 | Vorbereitung Biotransformation 4h B

6 | Biotransformation 20h [ ]

7 | Vorbereitung Analytik 4h 1

8 | Analytik 15h [

9 éuswenyng und Generierung neue ah B
eneration

Abbildung 4.19: Zeitplan der Optimierung

Zur optimalen Nutzung der vorhandenen Ressourcen mussten die Abldufe der einzelnen
Schritte aufeinander abgestimmt werden.

Fir die parallele Optimierung wurden jeweils 15 verschiedene Medien hergestellt.
Zusétzlich wurde ein 16. Medium als Standard mitgefihrt. Die parallelen
Biotransformationen wurde flr alle 48 Reaktoren standardisiert gemafB Abschnitt 4.7
durchgefihrt, ebenso die anschlieBende Probenvorbereitung und Analytik nach
Abschnitt 4.4.4.

4.8.2 Genetischer Algorithmus

Zur Versuchsplanung wurde die Software GAME.opt (Link und Weuster-Botz, 2006)
genutzt. Diese verwendet einen genetischen Algorithmus (GA) des Typs ,Strength
Pareto Evolutionary Algorithm® (SPEA) (Zitzler und Thiele, 1999). Genetische
Algorithmen sind eine Nachbildung der in der Biologie auf genetischer Ebene
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stattfindenden Evolution. Sie stellen Methoden zur heuristischen Optimierung dar
und kénnen fir Probleme ohne geschlossene Ldsung eingesetzt werden. Das
bedeutet, dass genetische Algorithmen flr Probleme, fir die mit klassischen
Strategien keine oder nur sehr aufwandig Lésungen gefunden werden kénnen,
zufriedenstellende Ergebnisse mittels einer Mehrzieloptimierung ermdglichen. Das
Ziel des GA ist die Findung des Pareto-Optimums. Eine Ldésung eines Problems ist
dann pareto-optimal, wenn keine Veranderung maoglich ist, die eines der Ziele der
Optimierung schlechter stellt und gleichzeitig ein anderes Ziel besser stellt.

Bei der Anwendung generiert der GA zunédchst eine initiale Population an
Lésungskandidaten. Mittels eines ,Fitness“-Tests wird flr jeden dieser
Lésungskandidaten entschieden, ob er an der Generierung der nachsten Generation
teilnimmt. Diese nachste Generation wird durch Operationen wie Mutation oder
Rekombination gebildet. Der GA des Typs SPEA nutzt zusatzlich eine weitere
Population, die sogenannte externe Population. Die externe Population stellt eine Art
Archiv dar, das Ldésungskandidaten enthélt, die den ,Fitness“Test besonders gut
bestanden haben. Beim Uberschreiten einer maximalen PopulationsgréBe wird die
externe Population durch Clusterbildung verkleinert.

Zur Generierung der Populationen benétigt der GA eine handhabbare Darstellung
des Suchraumes. Dazu wird der Variationsbereich der variierten ProzessgrdBen
quantisiert und als Bindrcode dargestellt. Das bedeutet, dass die mdgliche
Bandbreite der Variation in feste Intervalle unterteilt und die Anzahl der Intervalle
bindr angegeben wird. Die Binarcodes aller variierten ProzessgroBen werden
anschlieBend hintereinander aufgereint und bilden den Bitstring eines
Lésungskandidaten. Damit ist dann auch eine Mutation mdglich, die mit einer
bestimmten Wahrscheinlichkeit zur Anderung einer 1 in eine 0 beziehungsweise
einer 0 in eine 1 fhrt. Bei der Rekombination kommt es zum Austausch ganzer
Bereiche eines Bitstrings zwischen einzelnen Mitgliedern einer Population.

Als Ausgangsbasis der Medienoptimierung diente die Zusammensetzung des CSP-
Mediums. Dieses wurde um die Komponenten Phosphat, Magnesium und Kalium
erweitert. Die Variationsbereiche der variierten ProzessgréBen sowie das CSP-
Medium sind in Tabelle 4.10 wiedergegeben.
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Tabelle 4.10: Zusammenfassung der Optimierungsparameter

Parameter I(\D/ISP._ Einheit  minimal maximal CarC0de  Nieaus
edium Darstellung

Pepton 20 gl’ 0 50 5 32
Hefeextrakt 10 gl 0 50 5 32
CS-Pulver 10 gl 0 50 5 32
Phosphat - gl 0 30 5 32
Magnesium - gl 0 4 16
Kalium - gl 0 4 16

pH Kultivierung - 55 7,5 3 8

pH Biotransformation - 5,5 7,5 3 8

Die angegebenen Konzentrationen an Magnesium, Kalium und Phosphat geben die
tatsdchlichen Massen wieder und wurden in entsprechende Konzentrationen der
Salze MgSO4-7H,0, KH2PO4-H>0 und NaH.PO4-H.O umgerechnet.

Die experimentelle Optimierung mittels genetischem Algorithmus hatte eine
Maximierung der Biotrockenmassekonzentration Cx wahrend der
Biokatalysatoranzucht und eine Maximierung der Produktkonzentration cs.cHge Sowie
des Enantiomerenuberschusses an ees.cyge zum Ziel.

Der genetische Algorithmus wurde mit den in Tabelle 4.11 gelisteten Einstellungen
verwendet:

Tabelle 4.11: Parametereinstellungen GAME.opt

Parameter Wert

Mutationsrate 3% Wahrscheinlichkeit
~Crossover“-Punkte 2/ Bitstring

externe Population ~ max. 8 Populationsmitglieder
Anzahl der Cluster 8

Die nach der Durchfihrung der Biokatalysatoranzucht und Biotransformation
vorliegenden Daten wurden nach einem festen Muster vorselektiert. Bei Ansatzen,
deren ees.chse Weniger als 2/3 des im Referenzansatz erreichten betrug, wurden die
Werte fiir cx und cs.cuse manuell auf Null gesetzt.
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€€s_cHBE,i < 3 €€s_CHBE,R
2
>

(4-8)
€€s_cHBE,i = § * €€s_CHBE,R
2
€€s_CHBE,i < 3 €€s_CHBE,R
2 (4-9)

€€s_CHBE,i = 3 * €€s_CHBER

Dieser Eingangsfilter des GA fiir die Daten zur Generierung der nachfolgenden
Generation war in GAME.opt nicht implementiert und musste daher manuell
durchgefihrt werden. Das Ziel dieser MaBnahme war eine Forcierung der
Optimierung in Richtung eines hohen ees.cHsE.
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5 Automatisierung von Parallelbioreaktoren

Die gestiegenen Anforderungen an die schnelle und effektive Datengewinnung zur
Prozessentwicklung und —optimierung kénnen mit herkbmmlichen
Ruhrkesselbioreaktoren auf Grund des hohen Aufwands nur schwer befriedigt
werden. Die Parallelisierung und Automatisierung der notwendigen experimentellen
Untersuchungen ist daher winschenswert. Zwar ist es moglich mehrere
Ruhrkesselreaktoren parallel zu betreiben, es gibt dabei jedoch kaum
Einsparungspotential und Synergieeffekte. So steigt der personelle und materielle
Einsatz direkt mit der Anzahl an Reaktoren und ist ab einer gewissen Anzahl nicht
mehr handhabbar. Erst ein paralleles automatisiertes System versetzt den Nutzer in
die Lage mit nur gering gestiegenem Aufwand effektiv im Parallelansatz zu arbeiten.
Daher wurden neue Technologien fur dieses Anwendungsfeld entwickelt.

In einer vorangegangenen Arbeit (Puskeiler, 2004) wurde ein erstes paralleles
Bioreaktorsystem im  Milliliter-MaBstab  entwickelt. = Seine  grundlegende
Funktionsfahigkeit war gezeigt worden und es wurde bei ersten praktischen
Anwendungen eingesetzt. Fir einen effizienten und zuverlassigen Einsatz als
Werkzeug zur Bioprozessentwicklung im automatisierten Parallelansatz musste das
Reaktorsystem jedoch weiter entwickelt und optimiert werden.

Seit der Entwicklung und Realisierung dieses ersten Prototyps des Bioreaktorblocks
waren mittlerweile zuséatzliche neue optische Sensoreinheiten fir die quasi-
kontinuierliche Messung von pH und pO. in allen Reaktoren verflgbar. Mit deren
Hilfe sollte eine effektive pH- und pO,-Kontrolle méglich sein.

5.1 Optimierung des parallelen Milliliter-Bioreaktors

Die in der vorangegangenen Arbeit entwickelten Rihrer vom Typ B4 zeigten im
Laufe der Zeit einige Unzulanglichkeiten, die einen zuverldssigen Dauerbetrieb
erschwerten. So nahm die Anzahl der wéhrend einer Kultivierung ausfallenden
Rlhrer stetig zu. Wahrend einer 48 Stunden dauernden Kultivierung fielen bis zu
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50% der zur Verfligung stehenden Ruhrer aus. Das hat zur Folge, dass in den
betreffenden Reaktoren kein Sauerstoffeintrag mehr erfolgt und die untersuchten
Prozesse zum Erliegen kommen. Damit ist ein automatisierter Betrieb kaum maéglich
und die gewonnen Daten sind nicht mehr verwertbar. Zuséatzlich wurde eine starke
Korrosion der Magnete und damit verbundene Freisetzung von Schwermetallionen
beobachtet. Die Korrosion flhrt zu einer Verringerung des Magnetmaterials was die
zur Verflgung stehende Magnetkraft senkt. Die Schwermetallionen kénnen einen
negativen Effekt auf die kultivierten Mikroorganismen haben.

Ein weiteres Problem stellte die starke Korrosion der Sterilgasabdeckung dar. Diese
trat sowohl an der zur Umgebung offen liegenden Oberseite als auch an den mit
Medium und Mikroorgansimen in Kontakt kommenden Flachen auf. Insbesondere
diese Korrosion ist besonders problematisch, da sie direkt wahrend der Kultivierung
auftritt und in den Reaktoren groBe Mengen unerwiinschter Metallionen freisetzen
kann.

Ein letztes Problem stellt die Tatsache dar, dass mit der direkt in die Umgebung
austretenden Abluft eine groBe Zahl Mikroorganismen aus den Reaktoren gelangt.
Dies ist in mikrobiologischen Labors der Sicherheitsstufe 1 bei Kultivierungen mit
beispielsweise E. coli oder Saccharomyces noch tolerabel, bei hdoheren
Sicherheitsstandards jedoch nicht mehr zulassig.

Als GegenmaBnahmen zu den aufgefiihrten Problemen wurden die im Folgenden
beschriebenen Lésungen gefunden. Sie hatten zum Ziel, einen Uber eine lange Zeit
zuverlassigen Betrieb der Rihrer zu gewéhrleisten, da nur so eine zuverlassige und
effektive Gewinnung von Daten mdglich ist. Die Sterilgasabdeckung sollte, soweit
moglich vor Korrosion bewahrt, ebenso die Freisetzung von Mikroorganismen
wahrend einer Kultivierung vermieden werden.

5.1.1 Verlust der Magnetisierung und Korrosion der Dauermagnete

Als Ursache fir den haufigen Ausfall von RUhrern wurde zum einen die
nachlassende Magnetisierung der Magnetkerne der Ruahrer ermittelt. Zum anderen
zeigten die Gleitlager der Ruhrer einen starken VerschleiB3, der einen zuverlassigen
Lauf auf der Hohlachse erschwerte. Die Korrosion lag in der nicht vorhandenen
Versiegelung der korrosionsempfindlichen Magnete gegenlber den chemischen
Bedingungen wéahrend einer Kultivierung begrindet.

e Wahl geeigneter Magnetkerne

Die urspringlichen Magnete bestanden aus Neodym-Eisen-Bor (NdFeB). lhre
dauerhafte Magnetisierung, die sogenannte Remanenz B,, betragt bis zu 1220 mT.
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Damit stellen sie die starkste Gruppe der Dauermagnete dar. Allerdings liegt ihre
maximale Einsatztemperatur bei lediglich 130°C und sie verlieren daher durch
wiederholtes Autoklavieren bei 121°C im Laufe der Zeit ihre Magnetisierung. Als
Lésung bot sich Samarium-Cobalt (Sm2Co47) an. Diese Dauermagnete haben eine
Remanenz B, von 1040 mT, die maximale Betriebstemperatur liegt mit 350°C
oberhalb der maximalen Einsatztemperatur von 121 °C.

e Verkapselung der Magnete

Ein weiteres Problem stellte die mangelnde Kapselung der verwendeten Magnete
aus den Materialien Neodym-Eisen-Bor und Samarium-Cobalt dar. Die Bestandteile
der Magnete waren in den verwendeten wassrigen Ldsungen nur unzureichend
bestandig. Es trat, besonders im Fall der Neodym-Eisen-Bor Magnete, eine nicht
unerhebliche Korrosion auf. Auch die Samarium-Cobalt Magnete wiesen im Laufe
der Zeit Veranderungen auf. Hinzu kommt, dass es sich bei den meisten durch
Korrosion freigesetzten Bestandteilen der Magnete um Schwermetalle handelt. Diese
Schwermetallionen kénnen einen negativen Effekt auf kultivierte Mikroorganismen
haben.

Das Ziel bestand daher in einer méglichst vollstandigen hermetischen Verkapselung
der Magnetkerne. Die Kapselung sollte biovertraglich, inert gegenltber den wahrend
des Einsatzes herrschenden chemischen und thermischen Bedingungen und mit
vertretbarem Aufwand herzustellen sein.

Zunachst wurde die Kapselung durch einen Verschluss der Bohrung zur Aufnahme
des Magneten mit flissigem selbstvernetzendem Silikonkleber (siehe Abbildung
5.1 A) (RS 692-542, RS Components, Moérfelden-Walldorf) und einem industriellen
Zweikomponentenkleber (siehe Abbildung 5.1 B) (Scotch-Weld DP 760, 3M, Neuss)
auf Epoxydharz-basis mit eingebetteten Keramikpartikeln versucht. Das Ergebnis
war auf Grund der mangelnden Verbindung der Kleber mit dem Rihrkérper und der
Diffusion durch die Klebermaterialien nicht befriedigend.

Eine zufriedenstellende Ldsung stellt eine eigens gefertigte Kappe aus PEEK zur
Kapselung der Magnete dar (siehe Abbildung 5.1 C). Diese umschliet die Magnete
auf einer Stirnflache und in Umfangsrichtung und wird zusammen mit dem
Magnetkern mit Hilfe einer kleinen Kniehebel-Presse in den Rihrer eingepresst. Die
Fixierung und Abdichtung erfolgt auf Grund der kraftschlissigen Verbindung (siehe
Abbildung 5.2). Zur Vermeidung eines Luftpolsters, das sich durch die Erwarmung
wahrend des Autoklavierens ausdehnen kdnnte, werden die Kappen unter Vakuum
eingesetzt.



78

Automatisierung von Parallelbioreaktoren

Abbildung 5.1: Vergleich verschiedener Lo6sungen zur Kapselung der Magnete

Die Kapselung wurde mit einer Silikonmembran (A) und einer Schicht aus Epoxidharz (B)
durchgefiihrt. Beide Methoden erwiesen sich auf Grund der weiterhin auftretenden
Korrosion (dunkle Stellen) als nicht zufriedenstellend. Eine kraftschliissig dichtende

Kappe (C) isoliert den Magneten zuverlassig.
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Abbildung 5.2: Schnitt durch einen Riihrer mit
gekapselten Magneten

Die Kappen (1) werden mit den Magneten (2) in
den Rihrkoérper (3) eingepresst und umfassen
die Magnete von drei Seiten.
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Mit diesen zusatzlichen Kappen ist es auBerdem mdglich die Ruhrkérper im Bereich
der Magnetbohrungen an den allgemeinen Radius des Ruhrkdrpers anzupassen. Die
eingepressten Kappen sitzen dabei so fest in den Bohrungen, dass ein Uberdrehen
der Kappen problemlos méglich ist.

5.1.2 VerschleiB des Gleitlagers der Rihrkdrper

e FEinsatz einer Lagerbuchse

Nach etwa 800 Betriebsstunden mit den zunachst eingesetzten Rihrern stieg
wahrend laufender Kultivierungen die Anzahl ausgefallener Rihrer zunehmend an.
Bei genauerer Analyse zeigte sich, dass die Rihrer ein erhebliches Spiel auf der
Achse hatten und die Rihrer somit mit den Strémungsbrechern der Reaktoren
kollidieren konnten. Mit Hilfe eines aufgeschnittenen Rihrers konnte die genaue
Ursache ermittelt werden. Es zeigte sich, dass das im zylindrischen Aufsatz des
Rahrers integrierte Gleitlager einem starken Verschlei3 unterlag. Das obere Drittel
der Bohrung hatte noch seinen urspriinglichen Durchmesser, die unteren zwei Drittel
waren nach unten hin kegelig erweitert (siehe Abbildung 5.3).

Die Ursache flr den VerschleiB ist zum einen eine unglinstige Geometrie der Ruhrer
(siehe Abbildung 5.4). Das Magnetfeld wirkt in der Achse der beiden Magnetkerne
und damit genau im Schwerpunkt des Ruhrers. Dieser liegt jedoch unterhalb der
Achsbohrung und damit der Lagerung. Damit wirkt auf die Achsaufnahme ein
standiges Moment. Zusétzlich erfolgt die Kraftibertragung durch das auBere
rotierende induktive Magnetfeld nicht kontinuierlich sondern auf Grund der
Rechteckspannung des Antriebs (siehe 4.1.1) gepulst.
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Urspriingliche

Achsbohrung

Verschleil3

Abbildung 5.3: VerschleiBbild eines Riihrers nach 1000
Betriebsstunden

Das obere Drittel der Achsbohrung ist nahezu unverandert
und weist lediglich VerschleiBspuren in Umfangsrichtung
auf. Die restliche Bohrung ist dagegen kegelig aufgeweitet.
Der Durchmesser am unteren Ende hat sich um fast 0,4 mm
vergroBert.

Zusatzlich hat sich das Material der Rihrorgane als ungeeignet fir diese Art der
Lagerung herausgestellt. Zwar findet PEEK als Lagermaterial in speziellen Fallen
Verwendung, es ist jedoch eher flr den Trockenlauf geeignet. Erschwerend kommt
hinzu, dass viele Medien einen gewissen Anteil an Feststoffen, beispielsweise in
Form von ungeldsten Salzkristallen, haben. Diese gelangen in den Lagerspalt
zwischen dem Achslager und der Achse und wirken auf Grund der Bewegung des
Ruhrers abrasiv.
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Abbildung 5.4: Schnitt durch einen Rihrer mit Magneten und
Achse

Die gleitende Lagerung des Riihrers befindet sich oberhalb des

Schwerpunktes des Riihrers und der dort ansetzenden Kraft F,,
des magnetisch-induktiven Antriebs. Daraus resultiert ein bei der

Rotation des Riihrers wirkendes Drehmoment M,,.

Als Lésung des Problems bot sich der Einsatz einer expliziten Lagerbuchse aus
einem geeigneten nicht abrasiven Material an. Mit einem Verbundwerkstoff (ZEDEX®
ZX-530, Wolf Kunststoff-Gleitlager GmbH, Kerpen-Turnich, Deutschland) wurde ein
den Anforderungen genlgender Lagerwerkstoff gefunden. Er ist weitgehend
chemikalienbesténdig, dampfsterilisierbar und verfigt eine FDA-Zulassung. Seine
hervorragenden Gleiteigenschaften ergeben sich aus der Kombination von
Polytetrafluorethylen PTFE mit Nano-Keramikpartikeln. Er vereinigt die guten
Gleiteigenschaften des PTFE mit einer weit héheren Festigkeit der Keramik bei
beinahe nicht mehr vorhandener FlieBneigung.
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Abbildung 5.5: Lagerbuchsen aus ZEDEX-530" zum Einpressen in Rithrkérper und Schnitt durch
einen Ruhrer mit Lagerbuchse

Die Lagerbuchsen haben eine Wandstirke von 0,5 mm und werden von unten in die
Aufnahmebohrung des zylindrischen Aufsatzes des Riihrers eingepresst. Der kleine Ansatz am
unteren Rand sorgt dabei fiir einen definierten Sitz beim einpressen.

Die mit diesen Gleitlagern ausgeristeten RUhrer konnten nach dem Einbau ohne
Beeintrachtigung Uber mindestens 2500 weitere Stunden betrieben werden.

e Neues Ruhrerdesign

Der Einsatz einer expliziten Laufbuchse mindert lediglich den Verschlei des
Ruhrers, behebt allerdings nicht das Problem der einseitigen Lagerung, das sich als
die hauptsachliche Ursache daflr herausstellte. Von dieser Problemstellung
ausgehend und auf den Erfahrungen mit den bekannten Rihren basierend wurde ein
neues Rihrorgan entwickelt.

Die wichtigste Neuerung des neu entwickelten Ruhrers besteht in der definierten
zweiseitigen Lagerung. Dadurch wird ein zuverlassiger Betrieb Uber eine lange Zeit
gewahrleistet. Ein erster Prototyp aus PEEK konnte Uber einen Zeitraum von Gber
1000 Stunden kontinuierlich bei 2000 U min™ betrieben werden ohne die sonst
ublichen VerschleiBerscheinungen zu zeigen. Des Weiteren sind die duBeren Nuten
schrdg angeordnet. Das bewirkt eine Foérderung von Fluid nach oben
beziehungsweise nach unten und fihrt zu einer intensiven Durchmischung des
Reaktors.
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Abbildung 5.6: Schnitt und Darstellung des verbesserten neuen
Riihrertyps

Der neu entwickelte Rihrer ist zweifach gelagert und verfiigt nur
noch am unteren Ende liber Gasauslassé6ffnungen. Im Betrieb wird
der Riihrer entlang der Achse etwas angehoben und legt dadurch
die Querbohrungen in der Achse frei. Die auBen liegenden schrag
verlaufenden Nuten erhdéhen den Energieeintrag und verbessern
die Durchmischung des Zweiphasengemisches.

Die Bestimmung des volumetrischen Stofflbergangskoeffizienten k.a wurde bei 10,
12, 14 und 16 ml Fillvolumen und Drehzahlen von 2200 — 4000 U min’ durchgeflhrt
und erbrachte das in Abbildung 5.7 gezeigte Ergebnis.
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Abbildung 5.7: volumetrischer Stoffiibergangskoeffizient k.a des neuen Riihrertyps bei
verschiedenen Drehzahlen und Volumina

Bei einem Arbeitsvolumen von 10 ml kann ein ki a von bis zu 0,48 s bei 4000 U min™
erreicht werden. Bei den Volumina 12, 14 und 16 ml sind k.a bis etwa 0,37 s bei
Drehzahlen ab etwa 3400 U min™ méglich.

Der neue Riuihrer erreicht einen maximalen k. a von 0,48 s in 10 ml Arbeitsvolumen
bei einer Drehzahl von 4000 U min™. Bei gréBeren Volumina sind k.a bis etwa
0,37 s ab einer Drehzahl von etwa 3400 U min™” méglich.

Zusatzlich ist die Gaseintragsleistung dieses Rihrers nur noch in geringem MafBe
von seinem Abstand zum Reaktorboden abhdngig. Im Gegensatz zum alten Modell
bendtigt er keinen definierten Abstand zum Boden (Puskeiler, 2004), da er nicht tGber
eine zentrale Ansaugéffnung am unteren Ende verflgt. Der neu entwickelte Rihrer
saugt keine flissige Phase mehr an, der Kontakt von angesaugter Gasphase und
Medium findet erst auBerhalb des Rihrorgans statt. Dadurch besteht ein weiterer
Vorteil. Unter bestimmten Umstanden kam es bei Kultivierungen mit dem alten
ROhrer zum Verstopfen der Hohlachse und in der Folge zum Abbruch des
Gaseintrags und damit der Sauerstoffversorgung der Mikroorganismen. Besonders
haufig trat dies bei einem maBstabsverkleinerten industriellen Prozess zur
mikrobiellen Produktion von Riboflavin auf (Knorr, 2005). Die Verstopfung wurde im
vorliegenden Fall durch Kristalle des wahrend des Prozesses gebildeten, schlecht
wasserléslichen Riboflavins sowie Medienbestandteile verursacht. Wahrscheinlich
kam es wahrend des Prozesses immer wieder dazu, dass von unten durch die
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Ansaugoéffnung angesaugtes Medium mit Riboflavinkristallen in die Hohlachse
gelangte. Dort haftete die Flissigkeit an der Innenseite der Achse und trocknete im
Strom des angesaugten Gases wodurch der Querschnitt verengt wurde. Durch
mehrfaches Auftreten des Ereignisses kam es dann zum vollstandigen Verschluss
der Achse. Der neu entwickelte Ruhrer kann dieses Verhalten nicht zeigen. Im
Betrieb wird jegliche FlUssigkeit durch die Zentrifugalkrafte am Eindringen gehindert,
eine zentrale Ansaug6ffnung existiert nicht. Im Stillstand senkt sich der Rihrer ohne
das auBere Magnetfeld etwas ab wodurch die Querbohrungen in der Hohlachse
durch die obere Laufbuchse verschlossen werden.

5.1.3 Optimierung der Sterilgasabdeckung

Die bisher verwendete Sterilgasabdeckung wurde aus Aluminium gefertigt. In jeden
Verdrangungskorper der Sterilgasabdeckung ist eine Achse aus Edelstahl 1.4571
geschraubt. Wahrend des regularen Betriebs zeigten sich  starke
Korrosionserscheinungen an der Oberseite  der  Abdeckung, den
Verdrangungskdrpern und insbesondere an den Achsaufnahmen. Dabei war sowohl
der obere Rand der Gewindebohrung stark angegriffen als auch sehr viel
korrodiertes Material nach dem Herausschrauben in den Gewindegéngen der
Achsen zu finden. In einzelnen Fallen war die Gewindetiefe der Innengewinde in den
Verdrangungskdrpern um bis zu 2/3 reduziert. Dadurch ist die sichere Befestigung
der Hohlachsen in den Verdrangungskérpern der Sterilgasabdeckung nicht langer
gewabhrleistet.

Das Problem lag nun zum einen in der mangelnden Korrosionsbestandigkeit des
Aluminiums und zum anderen in der Materialkombination Edelstahl und Aluminium.
Aluminium ist besonders bei einem pH grdéBer 7 nicht bestandig und unterliegt
korrosiven Angriffen. Zwar finden viele Kultivierungen von Mikroorganismen bei
einem pH < 7 statt, jedoch kann der pH bei ungeregelten Kultivierungen ohne
Weiteres Uber pH 7 steigen. Daneben werden oft mehr oder weniger starke Basen
als Titrationsmittel zur pH-Regelung eingesetzt.

Zudem kommt es durch die Kombination aus einem nur teilweise benetztem
Aluminium-Verdrangungskérper und einer damit direkt verschraubten vollstandig
benetzen Edelstahlachse zur Ausbildung eines Kontaktelements. Dies flhrt dann zur
Bimetallkorrosion, in deren Folge das Aluminium verstarkt angegriffen wird (Spahn
und FaBler, 1966).
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Abbildung 5.8: Korrosionsbilder der Aluminium-Sterilgasabdeckung

Die Reaktorauslasse  sind auf  Grund herabgetropften
Titrationsmittels stark korrodiert. Um die Kegel hat sich teilweise
eine Rinne gebildet. Die Korrosion an der Achsaufnahme ist bereits
soweit fortgeschritten, dass die Passung am unteren Ende beinahe
nicht mehr vorhanden ist und der erste Gewindegang teilweise frei
liegt.

Zur Behebung des Problems der korrodierten Verdrangungskérper wurde die
Sterilgasabdeckung vollstandig neu konstruiert. Dabei wurde das in die Reaktoren
eingebrachte Metall auf die aus Edelstahl gefertigte Hohlachse beschrankt. Es gibt
keinen direkten Kontakt mehr zwischen dem Reaktorinneren und der
Aluminiumoberflache der Sterilgasabdeckung. Auch die Auslassbohrung der
Reaktoren ist mit einer PTFE-HUlIse verkleidet.

Die bisherigen Verdrangungskdrper der alten Sterilgasabdeckung wurden aus dem
vollen Material gefrast. In der neuen Version wurden sie als Drehteil aus PEEK
gefertigt und dann mit der weiterhin aus Aluminum gefertigten Basisplatte verbunden.
Ebenso wurde die Achse nicht mehr geschraubt sondern mit einem
Steckmechanismus versehen. Das hat den zusatzlichen Vorteil, dass die Achsen
leichter zu reinigen sind, auch werden durch den Wegfall der Gewinde Totrdume
minimiert.
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Abbildung 5.9: Neu gestaltete Sterilgasabdeckung mit PEEK Einsétzen

Die bisher aus dem vollen Material gefrasten Verdrangungskorper wurden durch
Kunststoffeinsatze ersetzt.

5.1.4 Absaugung der Reaktorabluft

Ein weiteres groBes Problem des Parallelbioreaktors stellt seine im Betrieb hohe
Aerosolbildung dar. Das eingesetzte RuUhrorgan erzeugt einen fir den
Sauerstoffeintrag gewtinschten hohen Gaseintrag. Das flihrt in der Folge, verursacht
durch die an der FlUssigkeitsoberflache in groBer Zahl zerplatzenden Gasblasen, zu
einer hohen Flussigkeitsbeladung der Gasphase im Kopfraum. Auf Grund des fir
eine ausreichende Sauerstoffversorgung notwendigen standigen Spllens des
Kopfraumes mit sterilem Gas wird das eine groBe Anzahl Mikroorganismen
enthaltende Aerosol fortwéhrend ausgetragen. In Laboren, die nach dem Gesetz zur
Regelung der Gentechnik (GenTG) fir mikrobielle Arbeiten nach den Bedingungen
der Sicherheitsstufe S1 zugelassen sind, soll austretendes, mit Mikroorganismen
beladenes Aerolsol vermieden werden. Bei hoheren Sicherheitsstufen ist eine
Aerosolbildung in keiner Weise gestattet.

Als Abhilfe wurde eine Vorrichtung zur individuellen Absaugung der Reaktorabluft
konstruiert und gefertigt (Abbildung 5.10).
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Abbildung 5.10: Vorrichtung zur individuellen Absaugung der Reaktorabluft

Der Weg vom Reaktorauslass (unterhalb der Platte) zum zentralen Anschluss der
Vakuumversorgung ist fir alle Reaktoren gleich lang. Die obere Abdeckplatte mit den
Durchgangsbohrungen ist auf der Abbildung noch nicht montiert.

Die Absaugvorrichtung zieht die Abluft direkt am Auslass eines jeden Reaktors ab
(Abbildung 5.11). Der Weg zwischen den Absaugstellen und dem zentralen
Anschluss der externen Absaugung ist fir alle Reaktoren gleich lang. Dadurch
werden Druckunterschiede weitestgehend vermieden. Um weiterhin den Zugang zu
den Reaktoren zu ermdglichen wurden Durchgangsbohrungen angebracht.

Die zentrale Absaugung wurde so ausgelegt, dass pro Reaktor mindestens der
doppelte Gasvolumenstrom der Reaktorabluft abgezogen wird. Da die untere
Bohrung zum Reaktor hin und die obere Einlassbohrung den gleichen Durchmesser
haben, sollte jeweils die Halfte des Volumenstroms oben und unten abgesaugt
werden. Der gesamte Abluftvolumenstrom wird zur Abscheidung mitgeflhrter
Flussigkeitstropfchen durch eine Flissigkeitsfalle geleitet. Ein anschlieBend in der
Leitung sitzender Sterilfilter halt die Mikroorganismen zuriick. Die gesamte
Vorrichtung kann zur Sterilisierung autoklaviert werden.
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Abbildung 5.11: Schnitt durch eine Absaugposition der
Absaugvorrichtung mit den entsprechenden
Volumenstromen

Die Vorrichtung zur Absaugung der Abluft der Reaktoren
verfligt je Absaugposition (ber eine reaktor- und
roboterseitige Bohrung. Der insgesamt abgesaugte
Volumenstrom ist so groB, dass an jeder Bohrungen mehr
Gas abgesaugt wird als den Reaktor verlasst. Dadurch wird
der Austritt von Reaktorabluft verhindert.

Die Abluft der Reaktoren ist mit einer groBen Menge FlUssigkeit beladen. Diese
schlagt sich an der Wandung der Auslassbohrung der Sterilgasabdeckung und in der
Absaugvorrichtung nieder und kann so in die Reaktoren zurlick tropfen. Zur
Vermeidung dieses ungewollten Vorgangs ist die reaktorseitige Bohrung der
Absaugung trichterférmig erweitert. Der Ubergang von der Bohrung zur Erweiterung
hin ist gleitend ausgeflhrt um eine Abrisskante, an der sich Topfen I6sen kénnen, zu
vermeiden. Diese Kante befindet sich erst weiter auBen, auBerhalb der
Auslassbohrung. Dort kdénnen die Tropfen gefahrlos neben den Kegel der
Auslassbohrung fallen.

Daneben dient die Absaugvorrichtung als Schutz der empfindlichen
Sterilgasabdeckung. Diese kann aus fertigungstechnischen und wirtschaftlichen
Grunden nur sehr schwer aus dem eigentlich bevorzugten Werkstoff Edelstahl
gefertigt werden. Ein sehr wichtiges Kriterium der Sterilgasabdeckung ist ihre
unbedingte Planaritat. Diese kann Edelstahl oder auch Kunststoff nicht bieten,
sondern ist nur beim Aluminium verhaltnismaBig kostenglnstig verflgbar. Die
Oberseite der Sterilgasabdeckung aus Aluminium ist wahrend des Einsatzes ohne
Absaugung der Korrosion z.B. durch Basen zur pH-Titration ausgesetzt. Eine
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Absaugung, die mit vertretbarem Aufwand aus Edelstahl gefertigt werden kann, ist
unempfindlich gegentber den auftretenden Beanspruchungen und stellt somit einen
wirkungsvollen Schutz der wertvollen Sterilgasabdeckung dar.

5.1.5 Diskussion

e Optimierung der Rihrkérper

Der Austausch der Magnete ist fur einen zuverldssigen Betrieb Uber lange Zeit
sicherlich notwendig. Allerdings wird die Stabilitdt gegeniber thermischer
Beanspruchung der Dauermagnete auf Grund der etwas geringeren Remanenz der
SmyCoi7-Magnete und damit im Vergleich zu den alten NdFeB-Magneten
verringerten Energielibertragung mit einer etwas héheren Ausfallwahrscheinlichkeit
erkauft. Die neuen Samarium-Cobalt-Magnete beheben nicht das Problem der
Korrosion und Freisetzung von Schwermetallionen. Sie sind zwar mit einem
schutzenden Nickeliberzug versehen, dieser stellt aber nur einen geringen
Korrosionsschutz dar.

Die Kapselung der Magnete mittels einer PEEK-Kappe hat sich in der Praxis
bewahrt. Allerdings ist der Erfolg sehr stark von der Fertigungsqualitat der Kappe und
der Sorgfalt bei der Verkapselung abhangig. Die Kappe hat, im Vergleich zur
Aufnahmebohrung im Rihrkérper, nur geringes UbermaB. Umso mehr machen sich
dadurch zu groBzlgige Toleranzen bemerkbar und korrosive Medien kdnnen unter
Umstanden eindringen. Ebenso kénnte eine zu groBe Kappe zu Spannungen und in
der Folge zur Verformung des Riuhrkdrpers flhren.

Das gleiche gilt auch fiir die Laufbuchse aus ZEDEX-530®. Diese muss zwar fest im
Schaft des Ruhrers sitzen, darf jedoch ebenfalls keine Spannungen verursachen.
Dadurch kénnte der eigentlich notwendige freie Querschnitt der Achsbohrung
verringert werden und der Rihrer damit blockieren. Des Weiteren stellt sich die
Frage, ob nicht der gesamte Ruhrer aus ZEDEX-530® gefertigt werden konnte. Das
Material hat einerseits die positiven Eigenschaften des PTFE und ist andererseits ein
guter Lagerwerkstoff. Dadurch kénnten sich jedoch neue Probleme ergeben. Eine
Zweiteilung von Rihrer und eigentlicher Laufbuchse bringt den Vorteil der
Austauschbarkeit des verschlissenen Lagers, bei einem homogenen Rihrer ist das
nicht gegeben. AuBerdem ist die Funktionsfahigkeit und Langzeitstabilitdt des
Gaseintrags nur fir einen Rihrkdérper aus PEEK gezeigt. Fir einen Rihrer aus
einem anderen Material misste das erst noch gezeigt werden.

Eine veranderte Rihrergeometrie mit doppelter Lagerung behebt die generelle
Ursache des VerschleiBes eines einseitigen Gleitlagers. Die im Vergleich zum alten



Automatisierung von Parallelbioreaktoren 91

Ruhrer verbesserte Sauerstoffeintragsleistung ist dabei ein positiver Nebeneffekt.
Der bisher verwendete Rihrer von Typ B4 erreichte bei einem Volumen von 10 — 12
ml und einer Drehzahl von 3400 U min”' zwar ebenfalls einen k.a von bis zu 0,4 s™
(Puskeiler, 2004), jedoch bei einer starkeren Abhangigkeit vom Fulllvolumen und den
geometrischen Verhaltnissen des Rihrers und Reaktors. Insbesondere die Messung
des neuen Ruhrers in 10 ml zeigt bemerkenswert hohe Werte. Hierbei wurden k a
von bis zu 0,48 s bestimmt. Die generell héhere Sauerstoffeintragsleistung bei
diesem Volumen im Vergleich zu gréBeren Volumina wird durch einen zusatzlichen
Sauerstoffeintrag durch die Oberflachenbegasung verursacht. Bei 10 ml Volumen
sitzt der Ruhrer nur knapp unter dem FlUssigkeitsspiegel und es zeigt sich ab einer
Drehzahl von etwa 2000 U min™ eine zunehmend starker werdende Bewegung der
Oberflache. Diese fuhrt zu einem erhdhten Anteil der Oberflachenbegasung im
Vergleich zur sonst vorherrschenden Volumenbegasung. Generell ist jedoch die
Bestimmung derart hoher ki a mittels der dynamischen Sulfit-Methode problematisch.
Es kénnen nur k.a, die im Bereich te' liegen zuverlassig bestimmt werden, Werte,
die dartber liegen werden zumeist zu niedrig bestimmt (Linek et al., 1987). Bei einer
minimalen gemessenen Ansprechzeit der verwendeten Optode von 2,5 s ergibt sich
ein maximal messbarer k,a von 0,4 s, der hier bestimmte maximale k.a liegt mit
4,8 s darliber. Die regulare gemessene Ansprechzeit te lag jedoch bei etwa 2,9 s,
daraus ergibt sich ein maximaler k,a von 0,34 s™'. Es ist daher anzunehmen, dass die
volumetrischen Stofftransferraten kia bei hohen Drehzahlen unterschatzt wurden und
die tatsachlichen Werte dartber lagen.

Ein weiteres Problem des alten Ruhrers stellt die Neigung zum Verstopfen der
Hohlachse dar. Beim neu entwickelten Ruhrer ist diese Problematik behoben. Der
Kontakt zwischen flissiger und gasférmiger Phase findet auBerhalb des Rulhrers
statt. Sowohl im Stillstand als auch wahrend des Betriebs gelangt kein Medium in
den Rihrer und die beschriebenen Auswirkungen bleiben aus.

e Optimierung der Sterilgasabdeckung

Der direkte Kontakt zwischen dem Aluminium der Sterilgasabdeckung und dem
Medium in den Reaktoren in Kombination mit der Edelstahlachse fihrte zu dem
massiven Problem der Korrosion. Die konstruktive Anderung der Sterilgasabdeckung
und die Einfihrung von Verdrangungskérpern aus PEEK beheben das Problem der
Korrosion an dieser Stelle nachhaltig. Die verwendete Hohlachse aus Edelstahl ist
der einzige metallische Werkstoff, der noch direkt mit dem Medium in Berihrung
kommt. Das Problem der durch basische pH-Korrekturmittel verursachten Korrosion
der Oberflache konnte bisher nicht direkt gelést werden. Der vollstdndige Ersatz des
Aluminiums durch einen bestandigeren Baustoff war aus konstruktiven und
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6konomischen Grinden nicht méglich. Zum einen ist der eigentlich zu bevorzugende
Edelstahl als Material und in der Bearbeitung zu teuer. Zum anderen kénnen bisher
nur mit dem verwendeten Aluminium die Anspriche an die Planaritat und Parallelitat
der fertigen Sterilgasabdeckung befriedigt werden.

e Absaugung der Reaktorabluft

Ein weiteres Problem des Bioreaktorblocks stellt seine hohe Aerosolbildung dar. Im
Betrieb wird, verursacht durch den effizienten RUhrkdrper und die Spillung des
Kopfraumes, eine Vielzahl an Mikroorganismen ausgetragen. Als GegenmaBnahme
wurde eine Vorrichtung zur Absaugung entworfen. Diese ist in der Lage, an jedem
Reaktor die Abluft lokal abzusaugen. Dadurch wird die Freisetzung von
Mikroorganismen effektiv vermieden.

Als Nebeneffekt schitzt die Absaugung die wertvolle und empfindliche aus
Aluminium gefertigte Sterilgasabdeckung. Die Absaugung kann aus Edelstahl
gefertigt werden und ist daher unempfindlich gegeniber den verwendeten pH-
Korrekturmitteln.

5.2 Kontrolle des Sauerstoffpartialdrucks

Bei der Mehrzahl aller Kultivierungen zur mikrobiellen Produktion von Stoffen handelt
es sich um aerobe Prozesse. Das bedeutet, dass der nur begrenzt in das Medium
einzubringende Sauerstoff ein limitiertes Substrat darstellt. Das wiederum hat zur
Folge, dass die Mikroorganismen in Abhangigkeit vom herrschenden
Sauerstoffpartialdruck pO. ihren Metabolismus von Sauerstoffatmung auf Garung
umschalten. Dieses Verhalten ist unerwinscht, da die Zellertrage und zumeist auch
der Produktertrag darunter massiv leiden. Daher ist eine Kontrolle des
Sauerstoffpartialdrucks notwendig.

5.2.1 Parallele Sauerstoffpartialdruck-Messung

Die chemische Messung des Sauerstoffpartialdrucks pO. im Medium mit optischer
Auslesung wahrend einer Kultivierung stellt eine sehr elegante Methode dar und
lasst sich mit vertretbarem Aufwand parallelisieren. Die von PreSens (Regensburg)
entwickelten und gefertigten Sensoreinheiten beinhalten flr jeweils acht Reaktoren
die Ausleseeinheiten flr pH und pO,. Fir alle 48 Reaktoren werden somit sechs
Einheiten bendtigt. Die Messung des pO, und pH in den Reaktoren ist mit den
Sensoreinheiten in einem minimalen Zeitintervall von 15 Sekunden mdglich.
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Die herstellerseitigen Kalibrierwerte der pO>-Messung wurden mit mehreren
Reaktoren bestimmt und sollten daher flr alle Reaktoren einer Charge Giiltigkeit
haben. Bei praktischen Arbeiten im Parallelansatz zeigte sich jedoch bei der
Messung unter Verwendung der Herstellerdaten eine Diskrepanz zwischen einzelnen
Reaktoren. AuBerdem wurde ein Einfluss der Medienzusammensetzung auf die
Messung beobachtet.

Die hier gezeigte Charakterisierung der Einzelmessung der Sauerstoff sensitiven
Sensorpunkte dient dem Vergleich mit den herstellerseitigen Kalibrierwerten und der
Ermittlung einer Medienabhéngigkeit der Messung. Dazu werden zwei verschiedene
Lésungen als Modellmedien verwendet. Auf der einen Seite ist das ein 300 mM
starker Phosphatpuffer als Substitut fiir definierte mineralische Medien. Auf der
anderen Seite steht das auch im Rahmen der weiteren Arbeiten verwendete CSL-
Medium flir die groBe Gruppe der Komplexmedien mit einem groBen Anteil an
organischen Bestandteilen.

Der Zusammenhang zwischen dem pO. der Lésung und dem gemessenen
Phasenwinkel ist linear. Die Kalibrierung ist daher durch die beiden Parameter
Steigung und Achsenabschnitt einer Geraden definiert. Fir die Berechnung der
Kalibrierung wurden fur jeden Reaktor die beiden genannten Parameter bestimmt.
Die Mittelwerte der Parameter legen die mittlere Kalibriergerade fest. Durch Addition
beziehungsweise Subtraktion der Standardabweichungen der Parameter zu den
Mittelwerten ergibt sich eine steilste und flachste Kalibriergerade, die die mittlere
Kalibriergerade einschlieBen. Die Abbildung 5.12 zeigt das Ergebnis die der sich
ergebende Kalibrierung der Sauerstoffpartialdruckmessung in beiden Medien.
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Abbildung 5.12: Kalibrierung der chemischen Sauerstoffsensoren im
Milliliter-Bioreaktor

Die Messung des pO, wurde in einem Phosphatpuffer (A) als Modell fiir
Minimalmedium und in CSL-Medium (B) durchgefiihrt. Die Geraden zeigen
jeweils den  Mittelwert aller Messungen mit der jeweiligen
Standardabweichung.

Im Phosphatpuffer sinkt der gemessene Phasenwinkel von 56,1° bei 0% pO. auf
23,9° bei 100% Sauerstoffsattigung. Der Fehler steigt im selben Bereich von 0,5° auf
1,6° Im Komplexmedium erreicht der Phasenwinkel Werte von 50,5° bzw. 26,2° bei
einer Erhéhung des Fehlers von 2,6° auf 5,4°. Die Werte sind im Vergleich zur
herstellerseitigen Kalibrierung in Tabelle 5.1 nochmals zusammengefasst.

Tabelle 5.1: Zusammenfassung der Kalibrierdaten zur pO,-Messung

Puffer Komplexmedium herst. Kalibrierung
Steigung -0,32 £ 0,01 -0,24 £ 0,01 0,31
Achsenabschnitt 56,15+ 0,26 50,50 + 1,30 54,14
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Insbesondere die pO.-Messung in CSL-Medium ist auffallig. Die sich ergebenden
Kalibrierdaten differieren im Vergleich zu den Herstellerdaten. Das wird besonders
deutlich beim Vergleich des in CSL-Medium gemessenen pO, unter Verwendung der
herstellerseitigen Kalibrierung und des tatsachlich vorhandenen pO..
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Abbildung 5.13: Vergleich des in CSL-Medium gemessenen pO, zum
tatsachlichen pO; bei Verwendung der herstellerseitigen Kalibrierung

Die mittels der Herstellerdaten kalibrierte Messung liberschéatzt bei niedrigem
pO, den tatsidchlich vorhandenen Wert. Ebenso wird der Wert bei
tatsachlichen 100% unterschatzt. Nur Werte um etwa 55% werden real
wiedergegeben. Das Ergebnis einer idealen Messung ist die
Winkelhalbierende.

Unter optimalen Bedingungen kann mit einer sorgfaltigen Kalibrierung eine sehr
niedrige Reaktor-zu-Reaktor Abweichung erreicht werden. So kann, wie in
Abbildung 5.14 zu sehen, bei einer parallelen Kultivierung mit E. coli in 48 Reaktoren
unter identischen Bedingungen auch ein nahezu gleicher Verlauf des pO, in allen
Reaktoren erreicht werden. Die Kultivierung erfolgte dabei im Satzverfahren in einem
Komplexmedium ohne pH-Kontrolle bei 37°C (siehe auch 4.3.3 und 4.6.3). Die
anfangliche Ruhrerdrehzahl betrug 2800 U min™ und wurde nach 2,5 Stunden
manuell auf 3000 U min" erhéht. Wahrend der Kultivierung wurde eine
Ruhreriberwachung verwendet, die beim Ausfall eines RiUhrers den automatischen
Neustart der Ruhrer bewirkte.
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Abbildung 5.14: Zeitlicher Verlauf des pO, und der Biotrockenmasse-
konzentration in 48 parallelen Reaktoren

In einer Kultivierung im Satzverfahren mit E. coli konnte eine niedrige
maximale Standardabweichung (iber alle 48 Reaktoren von % 5,3%
Luftsattigung erreicht werden. Nach einer Prozessdauer von 5 Stunden wurde
eine maximale BTM von 13,8 g I’ erreicht. Die maximale Standardabweichung
betrug 0,98 g I".

Die maximale Standardabweichung Uber alle 48 Reaktoren betrug * 5,3% bei
Erreichen des niedrigsten pO, nach gut drei Stunden. Dieses Verhalten spiegelt auch
die Kalibrierung wieder, die flr niedrige Sauerstoffkonzentrationen einen hdheren
Fehler der Messung ergibt.

5.2.2 Parallele Sauerstoffpartialdruck-Kontrolle

Neben der Messung ist auch die Kontrolle des pO. ein wichtiger Bestandteil der
Technik konventioneller Rihrkesselbioreaktoren. Gerade bei aeroben Prozessen ist
beispielsweise die Einhaltung eines minimalen pO, zur Vermeidung von
Garungsprozessen unabdingbar. Die pO.-Kontrolle wird in klassischen
Ruhrkesselreaktoren meist durch Variation der Drehzahl oder der Begasungsrate
bewerkstelligt. Im Fall der parallelen Milliliter-Bioreaktoren gestaltet sich die Situation
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anders. Zum einen werden die Ruhrer aller Reaktoren konstruktionsbedingt mit
derselben Drehzahl betrieben. Dadurch ist eine individuelle pO»-Kontrolle einzelner
Reaktoren nicht mdglich. Die einzige Mdglichkeit besteht in einer Drehzahlregelung
fir alle Reaktoren, basierend auf dem Reaktor mit dem niedrigsten pO,. Zum
anderen verfugen die Milliliter-Reaktoren nicht Uber eine Zwangsbellftung mit einem
Gasverteiler sondern das verwendete Rihrorgan saugt das notwendige Gas an und
dispergiert es in das Reaktionsvolumen. Das verhindert ebenfalls eine pO.-Kontrolle
mittels Variation der Begasungsrate.

Mit der Ruhreriberwachung steht jedoch ein Instrument zur Verfligung, das den
Ausfall eines Rihrers und damit das Ausbleiben der Sauerstoffversorgung der
Mikroorganismen detektieren kann. Im Fall des Stehenbleibens eines Rihrers wird
der Neustart aller Ruhrer initiiert. Bei der bereits in Abbildung 5.14 gezeigten
Kultivierung wurde die Ruhreriiberwachung erfolgreich eingesetzt. Nach dem Ausfall
eines Ruhrers wurden alle Rihrer neu gestartet und ein zu lange anhaltender
kritischer, zu niedriger pO, vermieden.
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Abbildung 5.15: Rihreriiberwachung mit Wiederanlauf nach Ausfall eines
Riihrers (Detailansicht)

Nach der Detektion eines ausgefallenen Riihrers wurde durch die Software
zur Prozesssteuerung der Wiederanlauf aller Riihrer initiiert (Markierungen).
Die Riihrerdrehzahl wurde nach 2,55 Stunden Prozessdauer zur Erhéhung
des pO, von 2800 auf 3000 U min™ erhoht.
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Durch die Wahl einer den maximalen Sauerstoffbedarf der Mikroorganismen
deckenden Ruhrerdrehzahl und den Wiederanlauf aller Ruhrer bei Ausfall eines
Ruhrers, konnte die standige ausreichende Versorgung mit Sauerstoff gewahrleistet
werden.

5.2.3 Diskussion

Der Einfluss des Mediums auf die Messung des Sauerstoffpartialdrucks ist zunachst
gréBer als erwartet. So ist die Steigung der sich ergebenden Kalibriergeraden in
Puffer gr6Ber als im Komplexmedium. Damit ist auch die Messung empfindlicher, da
eine gréBere Anderung der Sauerstoffkonzentration zu einem gréBeren Signal fiihrt.
Verglichen mit den herstellerseitigen Kalibrierwerten ist die Kalibrierung mit
Phosphatpuffer dazu nahezu aquivalent, die Kalibrierung im Komplexmedium weicht
dagegen ab. AuBerdem beeinflusst das verwendete CSL-Medium die Einzelmessung
starker als der Puffer, die Standardabweichung im Komplexmedium ist daher gréBer.

FlOr die Praxis bedeutet dies, dass neben einer zuvor separat durchzufihrenden
Kalibrierung mit dem jeweiligen Medium auch eine, sofern mdglich, je Reaktor
individuelle Zweipunkt-Kalibrierung zu Beginn einer Kultivierung durchgefihrt werden
sollte. Dies gilt auf Grund des gréBeren Einflusses des Mediums insbesondere flr
Kultivierungen mit Komplexmedien. Die Zweipunktkalibrierung ist relativ einfach
durchzufihren. Nach dem Beimpfen der Reaktoren mit aktiven Zellen wird auf dem
Weg von der Sterilbank zur Arbeitsflache des Roboters zumeist schon aller
vorhandene Sauerstoff verbraucht. Wegen der noch nicht laufenden Ruihrer erfolgt
auch kein weiterer Sauerstoffeintrag. Damit kann der Nullpunkt eingestellt werden.
Nach dem Einschalten des magnetisch-induktiven Antriebs steigt der
Sauerstoffgehalt auf seinen maximalen Wert. Dieser kann dann nach Erreichen eines
quasistationdren Zustands als 100% kalibriert werden. Unter besonderen Umstanden
ist auch eine Einpunktkalibrierung  bzw.  Anpassung auf  100%
Sauerstoffkonzentration méglich, da der 0%-Wert zumeist nur gering variiert. Dann
ist allerdings zuvor eine sorgfaltige Kalibrierung im Kultivierungsmedium
unabdingbar.

Eine je Reaktor individuelle pO»-Kontrolle ist konstruktionsbedingt nicht mdglich.
Lediglich eine Kontrolle mit Orientierung an dem Reaktor mit dem niedrigsten pO: ist
denkbar. Die Rudhreriberwachung mit dem Neustart der Rihrer im Fall des
Stehenbleibens funktionierte zuverlassig und brachte befriedigende Ergebnisse.
Zusammen mit einer den maximalen Sauerstoffbedarf der Mikroorganismen
deckenden Rihrerdrehzahl ist es damit mdglich, die Versorgung mit Sauerstoff zu
gewahrleisten. Das entspricht zwar keiner vollstandigen pO.-Kontrolle wie sie im
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konventionellen Rihrkesselbioreaktor eingesetzt wird, ist jedoch oft ausreichend. Fir
die meisten Anwendungsfélle ist meist nur relevant, dass die Versorgung mit
Sauerstoff nicht ausbleibt.

5.3 Kontrolle des pH

Neben dem pO, ist der pH einer der wichtigsten Prozessparameter. Viele
Mikroorgansimen bendtigen far ihr Wachstum beispielsweise einen festen pH-
Bereich oder ein gewlnschtes Produkt wird nur bei einem bestimmten pH gebildet.

5.3.1 Parallele pH-Messung

Bei Kultivierungen in 48 Milliliter-Bioreaktoren im Parallelansatz unter identischen
Bedingungen wurden bei parallelen Messungen des pH zwischen einzelnen
Reaktoren Abweichungen beobachtet. Zur Feststellung der Ursache wurde ebenfalls
eine Charakterisierung der pH-Messung durchgefihrt. Die korrekte Messung des pH
ist in sofern wichtig, da diese die Basis einer pH-Regelung ist.

Die Charakterisierung und Kalibrierung wurde wiederum in 48 zufallig ausgewéhlten
Reaktoren in den zwei Modellmedien im pH-Bereich von pH 4 bis 6 durchgefthrt. Im
Gegensatz zur pO2-Messung ergibt die Messung des Phasenwinkels der
Fluoreszenzantwort als Kalibrierkurve eine Sigmoide. Fir alle 48 Reaktoren wurden
nach der Messung die Parameter dieser Sigmoiden @min, @max, PHo und dpH
bestimmt. Als Ergebnis der Kalibrierung sind in Abbildung 5.16 die sich aus den
Mittelwerten  aller Parameter ergebenden  Sigmoiden dargestellt. Die
Standardabweichungen aller bestimmten Parameter flhren zu jeweils zwei die
mittlere Sigmoide einhdllenden Kurven.
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Abbildung 5.16: Charakterisierung der pH-Messung

Das Signal der Messung des pH in Phosphatpuffer (A) und in CSL-Medium (B)
umfasst vergleichbare Bereiche. Der effektiv nutzbare Bereich der Messung
liegt zwischen pH 5 und 8,5. Dariiber hinaus werden Anderungen des pH nur
mehr mit einem gréBer werdenden Fehler detektiert.

Der Wendepunkt der Kalibrierkurve im Phosphatpuffer liegt bei pH 6,8; im
Komplexmedium bei pH 7,1. Der Fehler der Messung im Phosphatpuffer sinkt von
2,6° bei pH 4 auf 1,0° bei pH 9. Die entsprechenden Werte liegen im
Komplexmedium bei 3,1° und 1,1°. Die Parameter der sigmoidalen Kalibrierkurve
sind fur beide Modellmedien zusammen mit den Kalibrierdaten des Herstellers in
Tabelle 5.2 zusammengefasst.

Tabelle 5.2: Zusammenfassung der Kalibrierdaten der pH Messung

Parameter Puffer Komplexmedium herst. Kalibrierung
@Pmin 54,54 £ 0,33 53,03 £ 0,54 52,92

Prmax 17,54 + 0,44 18,02 + 0,49 18,00

pHo 6,84 + 0,02 7,08 + 0,02 6,93

dpH 0,52 £ 0,00 0,56 + 0,00 0,53
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Besonders deutlich wird die Notwendigkeit einer medienspezifischen Kalibrierung
angesichts der sich ergebenden Abweichungen des gemessenen zum tatsachlichen
pH bei der Messung in CSL-Medium mit den herstellerseitigen Kalibrierdaten.
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Abbildung 5.17: Vergleich des in CSL-Medium gemessenen pH zum
tatsachlichen pH bei Verwendung der herstellerseitigen Kalibrierung

Die mittels der Herstellerdaten kalibrierte Messung zeigt bei niedrigem pH
einen bei weitem zu niedrigen Wert an. Bei hohem pH wird der Wert
tiberschitzt, wenn auch nicht so stark. Nur Werte um pH 6 bis 7 werden real
wiedergegeben. Das Ergebnis einer idealen Messung ist die
Winkelhalbierende.

Besonders drastisch wirken sich die Abweichungen bei niedrigem pH aus. Hier ist
unterhalb von pH 6 keine sinnvolle Messung mehr méglich.

Trotz einer medienspezifischen Kalibrierung muss beachtet werden, dass die
Messung auf Grund der nichtlinearen sigmoiden Kalibrierung und der
Standardabweichung an den Messbereichsrandern mit einer gréBer werdenden
Messungenauigkeit behaftet ist. Der sich in den verwendeten Modellmedien
ergebende Messfehler ist in Abbildung 5.18 Uber dem tatsachlichen pH der
Lésungen aufgetragen.
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Abbildung 5.18: Messfehler der optischen pH-Messung in Phosphatpuffer
und CSL-Medium

An den Réndern des Messbereichs von pH 4 bis 9 nimmt der Fehler stark zu.
Bei pH 5,5 betragt dieser fiir das CSL-Medium 0,35 pH, fiir den
Phosphatpuffer dagegen nur 0,22.

Der fUr Kultivierungen von Mikroorganismen meist genutzte pH-Bereich beginnt etwa
unter pH 7,5. So liegt das pH-Optimum fir Escherichia coli bei pH 6,8. Die
Kultivierung von Hefen wird oft bei einem pH von 5 — 6 durchgefihrt. Vor dem
Hintergrund der nicht konstanten, jedoch pH-abhangigen Messwertabweichung,
muss die Entscheidung getroffen werden, welcher pH-Bereich bei der Messung als
zuverlassig angesehen wird und welcher Fehler dabei noch tolerabel ist. Flir die
vorliegenden Arbeiten ist bei Kultivierungen mit Hefen ein nutzbarer pH-Bereich von
pH 5 bis 8 winschenswert. Als Messfehler kann eine Abweichung von + 0,3 pH
akzeptiert werden. Da der Fehler bei der Messung von pH 5 gréBer als 0,3 ist, wird
als praktikabler Kompromiss der pH-Bereich der zuverlassigen Messung auf pH 5,5 —
8,5 eingegrenzt. Der maximale Fehler betragt in diesem Interval 0,35 pH bei pH 5,5.
Damit ist eine pH-Regelung ebenfalls auf diesen pH-Bereich beschrankt.

Als Referenzmessmethode zur optischen Messung wurde eine konventionelle Mini-
Glaselekirode wahrend einer Kultivierung mit Saccharomyces cerevisiae im
Satzverfahren eingesetzt. Dabei wurden 48 parallele Reaktoren verwendet, als
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Medium kam das CSL-Medium zum Einsatz und als Referenz wurden die Reaktoren
1 — 8 in regelmaBigen Zeitabstdnden gemessen. Die untere Grenze der
Zuverlassigkeit der optischen pH-Messung wurde wie zuvor erlautert bei pH 5,5
gesetzt.

7,0

6,0 1

pH /-

55
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4 5 T T T T T
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Abbildung 5.19: Verlauf des pH einer Satzkultivierung mit Saccharomyces
cerevisiae mit pH-Referenz

Der in 48 parallelen Reaktoren mit Hilfe der optischen pH-Messung
gemessene Wert (==) wurde mit einer Mini-Glaselektrode (®) in acht
Reaktoren kontrolliert. Zusétzlich ist die untere Grenze der Zuverlassigkeit
der fluorometrischen pH-Messung bei pH 5,5 angegeben.

Die Messungen erfolgten Uber einen Zeitraum von knapp 12 Stunden wobei eine
Referenzierung etwa alle 60 Minuten durchgeflhrt wurde. Wéahrend dieser Zeit sank
der optisch gemessene pH von anfanglich pH 6,0 wahrend etwa 8 Stunden auf pH
5,3 ab um anschlieBend wieder auf pH 6,2 zu steigen. Die elektrochemische
Messung detektierte einen Verlauf von pH 6,0 dOber pH 5,1 auf pH 6,1.
Standardabweichung der optischen Messung aller 48 Reaktoren betrug 0,43 pH. Die
Glaselekirode hatte eine Standardabweichung von 0,11 pH.

Aquivalent zur pOx>-Messung kann auch bei der parallelen Messung des pH bei
sorgféaltiger Kalibrierung eine niedrige Reaktoren-zu-Reaktor Abweichung erreicht
werden. In Abbildung 5.20 ist der zeitliche Verlauf des pH der bereits in
Abbildung 5.14 gezeigten Kultivierung mit E. coli dargestellt.
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Abbildung 5.20: Zeitlicher Verlauf des pH in 48 parallelen Reaktoren bei der
Kultivierung von E. coli

In einer Kultivierung im Satzverfahren mit E. coli konnte eine niedrige
maximale Standardabweichung Uber alle 48 Reaktoren von * 0,044 pH
erreicht werden.

Bei der bereits in 5.2.1 gezeigten Kultivierung in einem Komplexmedium konnten
gute Werte bei der Messung des pH mit einer maximalen Standardabweichung von
+ 0,044 pH bei einem pH unter 6,2 erreicht werden.

5.3.2 Parallele pH-Regelung

Basierend auf dem optisch ermittelten pH der einzelnen Reaktoren wurde eine pH-
Regelung durchgefihrt. Als Regler kam ein modifizierter Pl-Regler mit Toleranzband,
Stellgr6Benbegrenzung  und  ,Anti-Windup-Technologie zum  Einsatz. Die
verwendeten Parameter sind bereits in Tabelle 4.9 zusammengefasst.

Die Abbildung 5.21 zeigt geregelte pH-Verlaufe mit den dazugehdérigen
Biotrockenmasse-Verlaufen von Kultivierungen mit Saccharomyces cerevisiae FasB
His6 im Parallelansatz. Die Daten sind eine zufallige Auswahl von Ansatzen und
entstammen einer Generation der im Rahmen dieser Arbeit durchgeflihrten
Prozessoptimierung mittels genetischem Algorithmus. Jedes Diagramm zeigt die
gemittelten Daten von jeweils drei parallel betriebenen Reaktoren mit identischen
Prozessbedingungen, die Fehlerbalken stellen die Standardabweichung der Daten
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der drei Reaktoren dar. Die Sollwerte der pH-Regelung wurden der Ubersichtlichkeit
wegen nicht dargestellt.
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Abbildung 5.21: Sechs zuféllig ausgewéhlte Ansétze einer Kultivierung im
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Parallelansatz mit verschiedenen individuell geregeltem pH

In einem parallelen Experiment wurden 16 verschiedene Kultivierungen im
dreifachen Ansatz durchgefiihrt. Es wurde jeweils ein eigenes Medium mit

entsprechender und ein eigens pH-Profil

Pufferkapazitat

Entsprechend unterschiedlich sind daher auch die zeitlichen Verlaufe.

verwendete.
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Waéhrend der ersten 18 Stunden wurde auf einen ersten pH zur Kultivierung der
Mikroorganismen geregelt. Der danach eingestellte pH diente der Konditionierung
der Zellen fur eine anschlieBende Biotransformation. Zur Titration wurde 5 M NaOH
und 4 M H.SO4 verwendet.

Im Parallelansatz mit 48 Reaktoren konnten erfolgreich insgesamt 16 verschiedene
Sollwerte mit einer pH-Regelung geregelt werden. Dabei hatten jeweils drei
Reaktoren identische Prozessbedingungen. Zusatzlich gelang nach einer
Prozessdauer von 18 Stunden eine Anderung der Sollwerte. Dadurch kam es zwar
zu Schwankungen des pH, dem Regler gelang es jedoch diese auszugleichen. In
jedem dieser 16 Ansatze wurde eine andere Medienzusammensetzung mit
entsprechend anderer Pufferkapazitat verwendet.

Die Abbildung 5.22 zeigt exemplarisch den pH-Verlauf des Ansatzes ,E* der
Abbildung 5.22:
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Abbildung 5.22: Gemittelter zeitlicher Verlauf des geregelten pH in drei
Reaktoren mit identischen Prozessbedingungen

Der pH aller drei Reaktoren wurde auf einen Sollwert innerhalb des
Toleranzbandes geregelt. Auf Grund der mikrobiell bedingten Anderung des
pH kommt es nach ca. 14 Stunden 2zu einer Uberschreitung des
Toleranzbandes woraufhin der Regler entgegen arbeitet und in der Folge
jedoch leicht unterschwingt. Nach 18 Stunden Prozessdauer wird der
Sollwert der pH-Regelung abgesenkt woraufhin die Regelung reagiert und
den pH nachfiihrt.
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Der geregelte pH bleibt wéhrend der ersten ca. 12 Stunden innerhalb des gesetzten
Toleranzbandes von x0,2 pH. Erst dann bricht er nach oben aus, es wird jedoch
effektiv dagegen gesteuert. Wahrend des Ubergangs vom ersten Sollwert pH 6,0
zum zweiten Sollwert pH 5,7 gerat das System leicht ins Schwingen. Dem Regler
gelingt es dieses zu dampfen und hélt er anschlieBend den pH bis zum Schluss
innerhalb des Toleranzbandes.

5.3.3 Diskussion

Im Fall der pH-Messung zeigt sich, im Vergleich zum pO,, eine wesentlich geringere
Abhéangigkeit der Messung vom eingesetzten Medium. Der Wendepunkt der
Sigmoide liegt in beiden Féllen nahe pH 7. Das Komplexmedium weist in diesem
Punkt eine geringfligig héhere Steigung und damit Empfindlichkeit auf. Die vier
Kalibrierdaten beider Medien liegen im Bereich der mitgelieferten herstellerseitigen
Angaben. Nach Uberpriifung eines Mediums ist es damit méglich, zu Beginn einer
Kultivierung eine einfache Einpunkt-Anpassung durchzufihren. Dazu kann in der
Software fedbatch XP fir jeden Reaktor der mittels optischer Sensorik gemessene
pH mit einem extern referenzierten pH abgeglichen werden.

Die optische pH-Messung wird durch die mittels Glaselekirode referenzierte
Messung im Bereich bis hinunter zu pH 5,5 bestatigt. Der Mittelwert Uber alle 48
Reaktoren liegt im Bereich der Standardabweichung der Referenzmessung. Wie
erwartet nimmt die Sensitivitat bei niedrigeren pH als etwa pH 5,5 ab. Das hat zur
Folge, dass der tatsachlich vorliegende pH im Medium niedriger ist, als die optische
Messung wiedergibt. So bestimmt die optische Messung bei einem vorliegenden pH
von 5,1 einen pH von 5,3 und liegt damit 0,2 pH Gber dem tatséchlichen Wert.

Generell ist der nutzbare Messbereich von pH 5,5 — 8,5 sehr eng verglichen mit
anderen Methoden, beispielsweise der galvanisch arbeitenden Glaselektrode mit
einem Messbereich, der sich von pH 0 — 14 erstreckt. Allerdings deckt sich der
Messbereich der optischen pH-Messung mit dem anvisierten Einsatzbereich der
mikrobiellen Anwendung. Dabei liegt der pH meist im Bereich des sensitiven
Fensters der Messtechnik.

Bei der parallelen Kultivierung mit E. coli wird, wie bei der parallelen pO2-Messung
zuvor, ein geringerer Fehler erreicht. Auch hier wird das auf Grund der Kalibrierung
erwartete Verhalten wiedergegeben, wobei sich zwei Effekte zeigen. Zum einen wird
der Fehler bei niedrigen pH auf Grund der Messung generell gréBer, zusatzlich
werden bei niedrigen pH unter etwa 6,3 ein wesentlich flacherer Teil der
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Kalibriersigmoide erreicht. In diesem Bereich ergibt sich aus einer kleinen Anderung
des Messsignals eine gréBere Abweichung des resultierenden pH.

Die gezeigten Verlaufe des pH der geregelten Ansatze folgen den Sollwerten nicht
immer optimal. Teilweise treten Sollwertabweichungen auf, die nur mihsam wieder
behoben werden kénnen. Dem Regler gelingt es scheinbar nicht immer innerhalb
des gesetzten Toleranzbandes zu bleiben. Es muss jedoch beachtet werden, dass
die Daten den gemittelten pH aller drei Reaktoren zeigen. Daher rihren auch die
teilweise groBen Fehler. Insbesondere zu den Zeitpunkten, zu denen starke pH-
Schwankungen auftreten, zeigt sich ein besonders groBer Fehler zwischen den drei
eigentlich identischen Reaktoren des Ansatzes. Dies wird durch mehrere Faktoren
verursacht. Zum einen wachsen die Hefen der Kultivierungen in den drei Reaktoren
nicht vollkommen synchron und beeinflussen den pH daher unterschiedlich.
Daneben werden die Reaktoren alle von derselben Nadel des Roboters bedient. Das
hat zur Folge, dass die Zugaben von Titrationsmittel nicht gleichzeitig erfolgen, da
der Pipettierroboter neben der reinen Liquidhandhabung weitere Aufgaben wie
beispielsweise die Bewegung von Mikrotiterplatten zur atline-Analyse zu verrichten
hat. Es kann durchaus vorkommen, dass zwischen den Base- beziehungsweise
Saurezugaben benachbarter Reaktoren mehrere Minuten liegen. Das fihrt dann zu
unterschiedlichen pH-Verlaufen und damit groBen Abweichungen.

In Abbildung 5.22 ist zu sehen, dass sich die Toleranzb&nder des ersten und zweiten
Sollwerts des pH tberlappen. Das ist zunachst einmal problematisch, da es denkbar
ist, dass der pH trotz geandertem Sollwert auf einem konstanten Wert bleibt und sich
die Sollwertdnderung nicht auswirkt. Die Ursache fiir die Uberlappung liegt jedoch
zum einen in den Vorgaben, die der genetische Algorithmus wahrend der
Generierung der einzelnen Generationen macht. Die beiden Sollwerte des Ansatzes
liegen nur 0,29 pH auseinander. Zum anderen musste ein genlgend breites
Toleranzband gewahlt werden, um einen zu haufigen, durch den Pipettierroboter
durchgefihrten Stelleingriff, zu vermeiden. Dies hatte sonst dazu gefihrt, dass der
Pipettierroboter auf Grund der groBen Anzahl an Pipettieraufgaben in zeitlichen
Rickstand geraten ware. Eine effiziente Prozessfihrung ist damit nicht mehr
moglich. Letztlich handelt es sich bei dem vorliegenden Fall aber um eine
Kultivierung von Mikroorganismen. Diese haben eine Eigendynamik, was dazu fuhrt,
dass der pH das Toleranzband verlasst und der Regler wieder eingreifen kann.
Dadurch wird es ihm ermdglicht, auf den Sollwert zu regeln.

Unter der Voraussetzung, dass ein entsprechendes Toleranzband akzeptabel ist und
gréBere Schwankungen und temporare Abweichungen vom Sollwert des pH toleriert
werden kdnnen, ist eine pH-Regelung im Parallelansatz gut méglich.
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6 Prozessoptimierung zur Biokatalysatorherstellung

Chirale Verbindungen als pharmazeutische Wirkstoffe haben eine enorme
wirtschaftliche Bedeutung erlangt. So machte der Pharmakonzern Pfizer mit dem
Cholesterinsenker Atorvastatin® im Jahr 2006 einen Gesamtumsatz von 12,9 Mrd.
US$ (2006 Annual Report, Pfizer Inc., USA). Zur Synthese des Statins ist als
Intermediat eine chirale Verbindung notwendig. Diese chiralen Verbindungen werden
zumeist auf klassischem chemischen Weg hergestellt, allerdings bei oftmals
energieintensiven, extremen Reaktionsbedingungen wie hohen Temperaturen und
Driicken. Meist ist der Einsatz teurer Schwermetallkatalysatoren oder groBer Mengen
organischer Losungsmittel notwendig. Ein Beispiel flr eine derartige asymmetrische
Sythese ist die chemisch katalysierte enantioselektive Reduktion von 4-Chlor-
Acetessigsaureethylester (4CI-ACE) zu (S)-4-Chlor-3-Hydroxybuttersaureethyl-ester
(S-CHBE) bei einem Druck von 100 bar und einer Temperatur von 95°C unter der
Verwendung eines teuren Rutheniumkatalysators mit einem L&sungsmittelgemisch
aus Ethanol und Dichlorethan (Pavlov et al., 2000). Allein die Kosten fir den
verwendeten Schwermetallkatalysator betragen etwa 40000 US$ kg™ (Rozell, 1999).

Dem gegenlber stehen Beispiele biokatalytischer Prozesse, die unter 6konomischen
und 6kologischen Aspekten betrachtet durchaus mit der klassischen chemischen
Synthese konkurrieren kénnen (Seebach et al., 1998; Rissom et al., 1999), da diese
Prozesse in der Regel bei moderaten Temperaturen unter Normaldruck ablaufen
kénnen. Insbesondere die Backer- oder Brauhefe Saccharomyces cerevisiae zeigt
Starken bei der stereoselektiven Reduktion prochiraler Ketone (Bertau et al.,, 1999).
Den hier genannten Vorteilen der stereoselektiven Reduktion mittels Hefen stehen
jedoch einige Nachteile gegeniber. So sind die zellspezifischen Produktiven und die
Ausbeuten meist gering und die erreichte Enantioselektivitat befriedigt nicht.

Vor diesem Hintergrund wurde der rekombinante Hefestamm Saccharomyces
cerevisiae FasB His6 zur effizienteren enantioselektiven Reduktion entwickelt. Dieser
Uberexprimiert eine Carbonylreduktase zur biokatalytischen Reduktion sowie eine
Glucose-Dehydrogenase zur Cofaktor-Regenerierung. Damit konnten, im Vergleich
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zum Wildtyp der Hefe, bei Ganzzell-Biotransformationen die Ausbeuten und der
erzielbare Enantiomerenltberschuss gesteigert werden (Engelking, 2004). Es zeigte
sich jedoch, dass die Qualitdt des Biokatalysators und damit das Ergebnis der
Biotransformation in erheblichem MaBe von den Kultivierungsbedingungen der
Biokatalysatorherstellung abhangt (Bertau, 2002; Engelking, 2004).

Die Zielsetzung ist es nun, optimale Prozessbedingungen zur Kultivierung von
Saccharomyces cerevisiae FasB His6 im Satzverfahren zu finden, die eine
Steigerung der erreichbaren Biotrockenmassekonzentration cx wahrend der
Biokatalysatorherstellung und die Maximierung der erzielbaren Produkt-konzentration
Cs-chBe sowie des Enantiomereniberschusses ees.cuge bewirken. Diese Optimierung
soll mit Hilfe eines genetischen Algorithmus, der in der Lage ist, mehrere
Optimierungsziele zu verfolgen, durchgeflihrt werden. Zur Bewaltigung der dazu
notwendigen groBen Anzahl an Kultivierungen bieten sich Parallelansatze an. Das
Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, zu zeigen, dass es mit dem parallelen Milliliter-
Bioreaktorblock mdglich ist, in entsprechend kurzer Zeit die experimentellen
Untersuchungen zur Prozessoptimierung durchzufihren. AuBerdem soll die
Skalierbarkeit der mit dem Bioreaktorblock durchgefiihrten Kultivierungen durch eine
MafBstabsvergréBerung gezeigt werden. Dazu soll nach der erfolgreichen
Optimierung das Ergebnis der Optimierung aus dem Milliliter- in den LitermaBstab
Ubertragen werden.

6.1 Parallele Biokatalysatoranzucht

Die Prozessoptimierung wurde im Parallelansatz im Milliliter-Bioreaktor unter
Zuhilfenahme eines genetischen Algorithmus durchgefihrt. Jede
Medienzusammensetzung mit den beiden Sollwerten der pH-Regelung der
insgesamt 15 verschiedenen Populationsmitglieder der durch den GA erzeugten
Generationen wurde in einem dreifachen Ansatz kultiviert. Zusatzlich wurde ein
dreifacher Referenzansatz mit gleichbleibender Medienzusammensetzung mitgefihrt
und generell auf pH 6 geregelt. Die Anordnung der Reaktoren ist in Abbildung 6.1
dargestellt. Sie wird auch so bei der Ernte und der anschlieBenden Biotransformation
ubernommen. Die einzelnen Ansétze tragen zur eindeutigen Identifizierung
Bezeichnungen nach dem Muster ,Generation.Ansatz, die Referenz wird mit
,aeneration.R* benannt.
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Ansatz 1 Ansatz 9
Ansatz 2 Ansatz/10
Ansatz3 | Ansatz/11
Ansatz 4 Ansatz/12
Ansatz5 | Ansatz/13
Ansatz 6 | Ansatz/14
Ansatz 7 | Ansatz/15
Ansatz 8 Referenz

Abbildung 6.1: Anordnung der
einzelnen Ansatze einer Generation im
Bioreaktorblock

Jeweils drei horizontal nebeneinander
liegende Reaktoren werden bei
identischen Bedingungen betrieben.
Unten rechts befindet sich immer die
Referenz.

Die Biokatalysatoranzucht gliedert sich in zwei Phasen. Wé&hrend der ersten 20
Stunden dauernden Phase, in der der pH auf einen ersten Sollwert geregelt wird,
wachsen die Zellen und verstoffwechseln dabei die vorgelegten 30 g I Glucose. Die
Glucosekonzentration wurde im Vergleich zu den Arbeiten von Egelking (2004) von
20 g I'" auf 30 g I'" erhdht um héhere Zelldichten zu erreichen. Mit 20 g I'' waren die
in Vorversuchen erzielten Zelldichten teilweise zu gering um ein effizientes Arbeiten
im Parallelansatz bei der anschlieBenden Biotransformation in der ,Deep-Well“-Platte
zu erméglichen. Zum Ende der ersten Phase hin wird der pH in einem einstiindigen
Ubergang auf den zweiten Sollwert gebracht. Dieser wird wahrend der restlichen 24
Stunden gehalten. Diese zweite Phase stellt fir die Zellen, je nach Ablauf ihrer
vorangegangenen Wachstumsphase, eine sich mehr oder weniger auswirkende
Hungerphase dar und dient der Konditionierung der Zellen fir die anschlieBende
Biotransformation. Wahrend der gesamten Zeit wurden in regelmaBigen zeitlichen
Abstanden von etwa zwei Stunden automatisiert Proben aus den Reaktoren
genommen und atline deren optische Dichte im MTP-Photometer des
Parallelbioreaktorsystems bestimmt. Die Berechnung der Biotrockenmasse-
konzentration erfolgte nach Abschnitt 4.4.3. Ein expliziter Ausgleich der durch
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Verdunstung verlorenen FlUssigkeit wurde nicht durchgefiihrt, da die Volumina in der
Regel durch die Zugabe von Titrationsmittel in etwa ausgeglichen wurden.

Die Biokatalysatoranzucht wurde vollautomatisiert durchgefiihrt. Dabei zeigten sich,
wie beispielsweise in Abbildung 6.2 und Abbildung 6.3 zu sehen ist, in Abhangigkeit
der jeweils verwendeten Medienzusammensetzung wie erwartet deutliche
Unterschiede zwischen den verschiedenen Ansatzen. Wie in den Abbildungen
ebenfalls anhand der Verlaufe zu sehen ist, beginnt eine Phase starken Wachstums
nach unterschiedlichen Zeiten beziehungsweise bleibt sie auch aus. Ebenso wirken
sich die Anderung des pH und die Hungerphase zur Konditionierung der Zellen in der
zweiten Halfte der Kultivierung unterschiedlich aus. Hierbei kommt es beispielsweise
durch die notwendige Zudosierung von pH-Korrekturmittel zu einer Verdiinnung der
Zellsuspensionen. Ebenso kann es zur Aufkonzentrierung kommen, wenn kein
Eingriff der pH-Regelung erfolgen muss und sich daher die Verdunstung wéahrend
der 24 stiindigen Hungerphase auswirkt.

Zur Auswertung wurden AusreiBer manuell aus der Berechnung entfernt. Als
Kriterium diente zunachst der OD-Verlauf der einzelnen Reaktoren eines
Dreifachansatzes. Einzeldaten, die mehr als die dreifache Standardabweichung vom
Mittel des Dreifachansatzes abwichen wurden vernachlassigt. Bei mehr als 50%
nicht beachteter Datenpunkte eines Reaktors, wurden zur Beurteilung die Daten des
pO. und der pH-Regelung, also die zudosierten Volumina an Saure und Base,
herangezogen. So ware beispielsweise die Verstopfung einer Hohlachse denkbar,
die dann den Gaseintrag und folglich die Versorgung der Zellen mit Sauerstoff
verhindert hatte. Die Daten der entsprechenden Reaktoren wurden vollstandig
verworfen.

Die Maximierung der erreichbaren Biotrockenmassekonzentration war die erste
ZielgroBe der Optimierung. Daher wurde die jeweils wahrend einer Kultivierung im
Dreifachansatz erreichte gemittelte maximale Biotrockenmassekonzentration als
Ergebnis verwendet und diente als eine EingangsgrdéBe des genetischen Algorithmus
zur Generierung der nachsten Generation. Wie exemplarisch anhand der in
Abbildung 6.2 gezeigten zeitlichen Verlaufe der BTM der 2. Generation und der in
Abbildung 6.3 abgebildeten zeitlichen Verlaufe der 7. Generation zu sehen ist, gibt es
einen deutlichen Trend hin zu hdheren Biotrockenmassekonzentrationen der
Ansatze. Die Optimierung mittels des genetischen Algorithmus hat effizientere
Prozessbedingungen gefunden.
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Der Einfluss des Mediums ist, wie in Abbildung 6.4 links gezeigt, auch bei den
geernteten Zellsuspensionen und den Zellpellets nach der Abnahme des
Uberstandes optisch erkennbar. Hierbei kénnen ein weiteres Mal AusreiBer eines
Dreifachansatzes identifiziert werden. Als Kriterium dient die Farbe der
Zellsuspensionen und —pellets und eine eventuelle Schaumbildung. Bei den
betreffenden Anséatzen wurden dann nochmals die BTM- und pO,-Verlaufe sowie die
Daten der pH-Regelung kontrolliert.
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4
1

Abbildung 6.4: Zellsuspensionen nach der Zellernte und Zellpellets nach
der Abnahme des Uberstands

Die unterschiedlichen Medienzusammensetzungen machen sich in der
Farbe der Zellsuspensionen und der Zellpellets bemerkbar. Ebenso sind
AusreiBer (siehe Markierungen), das heiBt im Vergleich zu den anderen
Reaktoren eines Triplets abweichende Ansétze, anhand des
unterschiedlichen Aussehens der Zellsuspension und der Farbe der
Zellpellets zu identifizieren. Bei diesen Ansédtzen miissen die wahrend der
Kultivierung aufgezeichneten Prozessdaten nochmals auf Auffalligkeiten
hin untersucht werden und diese gegebenenfalls bei der Auswertung
vernachlassigt werden.

Die Abbildung 6.4 rechts zeigt die Zellpellets nach der Abnahme des Uberstandes.
Hierbei ist der Einfluss der verschiedenen Medien noch starker ersichtlich und duBert
sich am auffalligsten in der Farbe. Wahrend der Optimierung traten dabei Zellpellets
auf, die von reinem weiB Gber intensiv orange-rot bis hin zu dunkelbraun variierten.

6.2 Parallele Biotransformation

Die urspringliche Idee, den gesamten Prozess voll zu automatisieren, lie3 sich nicht
ganzlich umsetzen. Die Vorbereitung der Biotransformation war trotz entsprechender
Vorarbeiten nicht automatisierbar. Es scheiterte zum einen an der unterschiedlichen
Konsistenz der Zellpellets nach dem Abzentrifugieren der geernteten Zellen. Die
Pelletbeschaffenheit variierte von sehr festen nur sehr schlecht zu
resuspendierenden Zellkuchen bis hin zu kaum sedimentierten Zellsuspensionen.
Bei dieser Bandbreite lasst sich eine automatisierte Abnahme des Medieniberstands
nicht  bewerkstelligen.  Zusatzlich ergeben sich aus unterschiedlichen
Zellkonzentrationen dann differierende Volumina an MedienlUberstanden welche sich
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ebenfalls nicht automatisiert aufnehmen lassen. Aus diesen Grinden wurden die
Uberstande nach dem in Abschnitt 4.7 gezeigten standardisierten Verfahren manuell
abgenommen. Ebenso scheiterte das automatisierte Resuspendieren der Zellpellets
im Umsetzungsmedium. Dabei versucht der Pipettierroboter durch wiederholtes
Aufnehmen und Abgeben der Flussigkeit in der ,Deep-Well“-Platte das Pellet
aufzulésen und die Zellen zu resuspendieren was bei sehr kompakten Pellets nicht
gelang. Daher musste auch dieser Schritt manuell nach Abschnitt 4.7 durchgeflhrt
werden.

Die Ergebnisse der Biotransformation wurden mittels chiraler Gaschromatographie
ermittelt. FOr alle Reaktoren wurden die Enantiomerenlberschiisse eeschse
berechnet und die Werte der Produktkonzentration cs.chge und des ees.cuse fUr die
Reaktoren eines Dreifachansatzes gemittelt sowie die Standardabweichung
errechnet. Einzelergebnisse, die mehr als die dreifache Standardabweichung vom
Mittel abwichen, wurden als AusreiBer entfernt.

Die folgende Abbildung 6.6 zeigt die erzielten Produktkonzentrationen cs.cuge der 15
Ansatze der zweiten Generation zuzlglich der Referenz. In der Abbildung 6.5 ist der
Enantiomerenliberschuss ees.cuge der genannten Ansatze zu sehen. Bei den Balken
sind, soweit das mdglich war, die Standardabweichungen Uber alle drei Reaktoren
eines Ansatzes eingezeichnet.
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Nur wenige Ansatze haben zu einer nennenswerten Bildung von S-CHBE gefihrt.
Die gebildeten Mengen liegen im Bereich dessen, was auch in der Referenz erzeugt
werden kann. Einige Ansatze erreichen einen Enantiomereniberschuss tUber 50%
(Ansatze 2.7 — 2.10). Insbesondere die Ansatze 2.5 und 2.12 fallen auf, da sie trotz
gebildetem S-CHBE einen negativen Enantiomerenlberschuss ees.cuge haben.

In Abbildung 6.8 sind die erzielten Produktkonzentrationen cs.cuge aller Ansatze der
siebten Generation zu sehen. In Abbildung 6.7 werden die dazugehérigen
Enantiomerenlberschiisse ees.cqse der 7. Generation gezeigt.

Die Anzahl der Ansétze, in denen 4CI-ACE zu S-CHBE umgesetzt wurde betragt
73%. Aufféllig ist die Zunahme der Ansatze, in denen mehr S-CHBE produziert
wurde als im Referenzansatz. Immerhin finf der 15 Ansatze erreichen eine
Produktkonzentration Gber 80 mM. Ebenso nimmt die Anzahl der Ansatze mit einem
ees.cHse Uber 50% um zwei auf sieben zu.

6.3 Ergebnis der Optimierung

Als Ausgangspunkt der Optimierung dienten die im Schuttelkolben mit CSL-Medium
im Satzverfahren erzielten Ergebnisse von Engelking (2004). Diese Ergebnisse
konnten im Schittelkolben vollstdndig reproduziert werden (Daten hier nicht gezeigt).
Der nachste Schritt bestand in einem Ubergang vom Schiittelkolben in den geriihrten
Parallelbioreaktor. Zur Steigerung der erzielbaren Biotrockenmassekonzentrationen
wurde die Glucosekonzentration wie bereits beschrieben von 20 g I'' auf 30 g I”
erhéht. AuBerdem wurde statt des CSL-Mediums das nahezu identische CSP-
Medium verwendet. Zunachst wurde der Prozess ohne pH-Regelung durchgefihrt
um einen Einfluss des Milliliter-Rihrkesselbioreaktors zu identifizieren, danach wurde
eine pH-Regelung auf pH 6,5 verwendet.

Der Ubergang vom geschiittelten zum geriihrten System fiihrte auf Grund der
erhéhten Glucosekonzentration zu einer erhéhten BTM und in der Folge auch zu
einer erhdéhten Produktkonzentration. Beide steigen durch die Einfihrung einer
pH-Regelung bei sinkendem ee weiter an. Die Ergebnisse dieser Kultivierungen
dienten nun als Ausgangsbasis der Optimierung.
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Tabelle 6.1: Vergleich der verschiedenen Kultivierungen als Ausgangslage der
Optimierung

Die hier als Ausgangslage dienenden Kultivierungen im Satzverfahren wurden mit
48 identischen Ansatzen im Parallelbioreaktor durchgefiihrt.

Schittelkolben Satzverfahren Satzverfahren mit
(Engelking, 2004)  ohne pH-Regelung pH-Regelung

maximale 14,4 g1’ 17,8g " 20,6 gl’
Biotrockenmasse-
konzentration

Enantiomerenlberschuss 82 — 84% 84,9% 67,8%
Produktkonzentration 24,5 mM 46,8 mM 90,5 mM

Die Prozessoptimierung mittels genetischem Algorithmus wurde Uber sieben
Generationen durchgefihrt. Die Biomassekonzentration c¢x, die Produkt-
konzentration cs.chse und der Enantiomerenlberschuss ees.cuge Stellten dabei die
ZielgroBen dar und sollten maximiert werden.

Die Abbildung 6.9 zeigt alle Ergebnisse aller Generationen sowie die selektierten
Ergebnisse zur Erzeugung neuer Generationen.

Die groBe Anzahl dargestellter Datenpunkte mit einem ees.cuse ~-100% ist auf die
Vielzahl von Biotransformationen zurlickzuflihren, bei denen ausschlieBlich R-CHBE
bzw. eine sehr groBe Menge R-CHBE und nur sehr geringe Mengen an S-CHBE
gebildet wurden.

Das Ergebnis zeigt, dass im Rahmen der Optimierung keine
Medienzusammensetzung und Prozessbedingungen gefunden werden konnten, die
alle drei Ziele gleichermaBen bevorzugt. So gab es einen Ansatz in Generation 1
(Ansatz 1.1) mit dem sehr hohen eescuge von 100%. Dieser bringt jedoch eine
niedrige Produkt- und Biomassekonzentration mit sich. Zudem konnte bei der
Kultivierung in zwei der drei Reaktoren kein Wachstum beobachtet werden. Das
Ergebnis bezieht sich also auf einen einzigen Milliliter-Bioreaktor. Auf der anderen
Seite stehen Ansatze in Generation 7 (Ansatze 7.2 und 7.11), die lber 42 g I
Biotrockenmasse erreichen, jedoch kein (7.2) oder mit 21,6 mM nur sehr wenig
S-CHBE produzieren (7.11). Die beiden letztgenannten wurden auf Grund ihrer sehr
niedrigen Enantiomerenlberschiisse auBerdem aussortiert. Der Ansatz 7.14 erzielte
eine maximale Biomassekonzentration von 36,6 g |’ und die hdchste
Produktkonzentration von 125,1 mM S-CHBE, der Enantiomereniiberschuss betrug
dabei jedoch lediglich 68,0%.
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In den linken drei Diagrammen sind alle Ergebnisse der Biokatalysatorherstellung und
Biotransformation eingetragen. Sie enthalten damit auch beispielsweise negative
ees.cyge- In den rechten drei Diagrammen sind die Daten wiedergegeben, die als
EingangsgréBen fiir den genetischen Algorithmus zur Generierung der néachsten
Generation dienen. Es ist schon zu sehen, wie mit dem Fortschreiten der Optimierung
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Tabelle 6.2: Zusammenfassung der Ergebnisse mit den hoéchsten Werten
Biotrockenmassekonzentration cCxmax, Produktkonzentration cCscupemax und
Enantiomereniiberschuss ees.cuge,max im Vergleich zur Ausgangslage

Ausgangslage  Ansatz 1.1 Ansatz7.11  Ansatz 7.14

€€s.cHBE,max  Cx,max Cs-CHBE,max
Biotrockenmasse- 20,6 gl 182g!’ 4229l 36,69l
konzentration
Enantiomereniiberschuss 67,8% 100,0% 35,8% 68,0%
Produktkonzentration 90,5 mM 14,8 mM 21,7 mM 125,1 mM

Im Vergleich zur Ausgangsbasis konnte die Biotrockenmassekonzentration um
104,9%, der Enantiomerentberschuss um 47,9% und die Produktkonzentration um
38,2% gesteigert werden.

Die Medienzusammensetzungen und pH, die ZU Cxmax, CS-CHBEmax UNd €€s.CHBE max
geflhrt haben sind in Tabelle 6.3 zusammengefasst.

Tabelle 6.3: Vergleich der Medienzusammensetzungen der
Anséatze mit den maximalen Werten der Zielgr6Ben

Ansatz 1.1 Ansatz 7.11 Ansatz 7.14

€€s.CHBE,max  CX max Cs-CHBE,max
Pepton /g I’ 9,7 21,0 21,0
Hefeextrakt /g I 14,5 37,1 37,1
CS-Pulver /g I 9,7 48 1,6
Phosphat /g I 3,9 3,9 3,9
Magnesium /g I’ 1,9 0,3 2,0
Kalium /g I” 0,1 0,8 0,8
pH Kultivierung 6,6 6,0 6,0
pH Biotransformation 6,0 5,7 5,7

Alle drei Medien weisen einen Phosphatgehalt von 3,9 g I'" auf, der Kaliumgehalt
liegt unter 1 g I'". Ebenso ist allen drei Ansétzen eine Absenkung des pH nach der
Biokatalysatorherstellung gemein. Bei  beiden  Ansatzen  mit  hoher
Biotrockenmassekonzentration ist die Konzentration an Hefeextrakt und Pepton sehr
hoch, die Konzentration an CS-Pulver dagegen vergleichsweise niedrig.

6.4 MaBstabstbertragung

Zur Validierung der Ergebnisse wurden der Ansatz 1.1 der ersten Generation mit
einem ees.cuemax VOon 100% und der Ansatz 7.14 der siebten Generation mit einer
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Cs-cHBEmax Von 1251 mM direkt aus dem ml- in den Liter-Rihrkesselbioreaktor
Ubertragen.

Das Ergebnis der MaBstabsvergroBerung des Ansatzes 1.1 ist in Tabelle 6.4 im
Vergleich der Daten des Milliliter-Ansatzes angegeben.

Tabelle 6.4: Ergebnis der MaBstabsvergroBerung des Ansatzes 1.1

Parallelbioreaktor Liter-Rihrkesselbioreaktor

maximale Biotrockenmasse- 18,2gl’ 21,2gl"
konzentration

Produktkonzentration 14,8 mM 14,2 mM
Enantiomereniberschuss 100,0% 63,8%

Das Ergebnis der Kultivierung im Milliliter-RUhrkesselbioreaktor konnte im Liter-
Ruhrkesselbioreaktor nicht reproduziert werden. Die erreichte Biotrocken-
massekonzentration liegt etwas UOber der im  Milliliter-Bioreaktor, die
Produktkonzentration ist nahezu gleich. Der Enantiomerentberschuss ist zwar im
Vergleich zu anderen Ansatzen relativ hoch, erreicht jedoch bei weitem nicht 100%.
Auch eine erneute Uberpriifung im Parallelbioreaktor erbrachte kein besseres
Ergebnis (Daten hier nicht gezeigt).

In Tabelle 6.5 ist das Ergebnis der MaBstabsibertragung des Ansatzes 7.14 im
Vergleich zu den Daten des Milliliteransatzes aufgefthrt.

Tabelle 6.5: Ergebnis der MaBstabsvergréBerung des Ansatzes 7.14

Parallelbioreaktor Liter-Riihrkesselbioreaktor

maximale Biotrockenmasse- 36,6 g’ 36,59l
konzentration

Produktkonzentration 125,1 mM 150,6 mM
Enantiomereniiberschuss 68,0% 65,2 %

Das Ergebnis des Ansatzes 7.14 konnte im LitermaBstab reproduziert werden. Die
erreichten  Biotrockenmassekonzentrationen waren nahezu identisch. Die
Produktkonzentration betrug 20,3% mehr, der Enantiomereniberschuss dagegen
4,1% weniger.

Die MaBstabslbertragung des Ansatzes 7.14 soll im Folgenden detailliert betrachtet
werden.

Zur Kultivierung im Liter-RUhrkesselbioreaktor wurden die Konzentrationen der
Medienbestandteile und die pH sowie die Prozesszeiten beibehalten und der pO, im
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Reaktor dber 30% Luftsattigung geregelt. Als Titrationsmittel kamen ebenfalls
5 M NaOH und 4 M H,SO,4 zum Einsatz. Das Verhaltnis Inokulum zu Arbeitsvolumen
wurde ebenfalls bei konstanten 10,4% beibehalten wobei das anfangliche
Arbeitsvolumen 23 L betrug.

Die Abbildung 6.10 zeigt den zeitlichen Verlauf der Biotrockenmasse-konzentration
und des geregelten pH.

mL-Mafstab L-MaRstab
40 40
¢ .
o ©
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| | °
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Abbildung 6.10: Vergleich der Kultivierungen im Milliliter- und Liter-Riihrkesselbioreaktor

Beide Kultivierungen erreichen nach 44 — 45 Stunden eine maximale Biotrockenmasse-
konzentration von 36 g I'". In beiden Fallen wird der pH in den vorgegebenen Grenzen
eingehalten.

In beiden Kultivierungen wird eine Biotrockenmassekonzentration von Gber 36 g I
erreicht. Der pH wurde auf die vorgegebenen Sollwerte geregelt.

Die Biotransformation des Literprozesses wurde ebenfalls 1:1 im MaBstab
vergréBert. Dabei kam ein RlUhrkesselreaktor im 400-Milliliter-MaBstab zum Einsatz.
Im diesem vergrdBerten MaBstab wurde ein Enantiomerenltberschuss von 65,2% bei
einer Produktkonzentration von 150,6 mM erreicht.
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6.5 Diskussion

Das Ziel der durchgefihrten Arbeiten war eine Optimierung der Anzucht von
Saccharomyces cerevisiae FasB His6 als Ganzzell-Biokatalysator  zur
enantioselektiven Reduktion von 4-Chlor-Acetessigsaureethylester (4CI-ACE) zu (S)-
4-Chlor-3-Hydroxybuttersaureethyl-ester (S-CHBE). Die ZielgréBen der mittels
genetischem Algorithmus durchgefiihrten Optimierung waren die maximierte
Biotrockenmassekonzentration cx wahrend der Biokatalysatorherstellung sowie die
Produktkonzentration cscuyge und der Enantiomerenlberschuss wahrend der
Biotransformation. Die dazu notwendigen experimentellen Untersuchungen wurden
im Parallelansatz im Parallel-bioreaktor und in ,Deep-Well“-Platten durchgeflhrt.

Nur das Produkt S-CHBE der Biotransformation kann als Intermediat zur Statin-
Herstellung genutzt werden. Daher ist es fir eine O6konomische industrielle
Anwendung notwendig, das Produkt in mdglichst reiner Form zu erhalten. Eine
aufwandige Aufreinigung und Abtrennung des unerwiinschten R-Enantiomers
verursacht hierbei hohe Kosten. Das Hauptziel der Optimierung war es nun, einen
maximalen Enantiomereniberschuss an S-CHBE zu erreichen, im Idealfall also
100%. Daneben sind auch eine hohe Biotrockenmasse-konzentration bei der
Anzucht des Biokatalysators und eine hohe Produktkonzentration bei der
Biotransformation relevant, da beide die Kosten fir das Endprodukt senken.

Das Idealziel der 100% Enantiomerenlberschuss an S-CHBE konnte nicht erreicht
werden. Zwar gab es einen Ansatz in einem einzelnen Milliliter-Bioreaktor, der einen
ees-cuse Von 100% erreichte, dieser lies sich jedoch nicht reproduzieren und muss
daher als Einzelereignis angesehen werden. Die Ursachen, die zu einem
Enantiomerenlberschuss von 100% flhrten konnten nicht ermittelt werden. Die
mehrfach erreichbaren hohen Enantiomerenliberschisse lagen im Bereich ab 60%,
das Maximum lag bei 73,9%.

Eine Maximierung der Produktkonzentration konnte erlangt werden. Die maximale
Produktkonzentration cschse im Milliliter-MaBstab lag bei 125,1 mM. Bei einer
eingesetzten Menge von 170 mM 4CI-ACE bedeutet das eine Ausbeute von 73,6%.
Im LitermaBstab konnte diese mit einer cs.cyse von 150,6 mM auf 88,6% gesteigert
werden. Eine Ursache far die im Milliliter-MaBstab geringere Produktkonzentration
kénnte in der verwendeten Technik liegen. Die Biotransformationen fanden in
verschlossenen ,Deep-Well“-Platten statt. Diese bestehen aus hydrophobem
Polypropylen beziehungsweise Polyethylen. Uber die Interaktionen des schwer
wasserléslichen Edukts 4CI-ACE und Produkts R/S-CHBE mit diesen Materialien ist
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nichts bekannt. Eine Beeinflussung auf Grund des hydrophoben Charakters beider
Stoffe ist nicht auszuschlieBen.

Der verwendete rek. Saccharomyces cerevisiae FasB His6 Stamm scheint generell
nur bedingt fir diese Art der Biotransformation geeignet zu sein. Seine ebenfalls
vorhandenen zelleigenen Carbonylreduktasen (siehe 3.4.1) wirken sich negativ auf
das Ergebnis der Biokatalyse aus. Allein finf der acht bekannten
Carbonylreduktasen bilden bevorzugt das R-Enantiomer. Wird nun die
Fettsduresynthase FasB nicht entsprechend massiv Uberexprimiert und die R-
Enantiomer bildenden Carbonylreduktasen liegen in verhédltnismaBig hohen
Konzentrationen vor, wird eine nicht unerhebliche Menge R-CHBE gebildet. Die
FasB scheint dann nicht in der Lage zu sein entsprechend mehr S-Enantiomer zu
bilden um trotz des gebildeten R-Enantiomers einen hohen Enantiomerenlberschuss
ees-cHee ZU erreichen.

Die Maximierung der Biotrockenmassekonzentration cx gelang ebenfalls. Sie konnte
von anfanglichen 20,6 g I" auf 42,2 g I'" verdoppelt werden. Der Gehalt der
komplexen organischen Mediumestandteile Pepton, Hefeextrakt und ,Corn-Steep-
Powder* wurde dazu lediglich von insgesamt 40 g I'" auf 62,9 g I erhéht. Die
vorgelegte Glucosekonzentration wurde mit 30 g I beibehalten. Die Steigerung
kénnte daher ihre Ursache in der Prozessfihrung und Medienzusammensetzung
haben. Allerdings muss beachtet werden, dass allein die Konzentration an
Hefeextrakt, der eine nahezu optimale Wachstumsgrundlage fir Hefen bildet, von
10 g I'" auf 37,1 g I" erhdht wurde.

Die direkte MaBstabstibertragung von Prozessen im Milliliter-Bioreaktor in den Liter-
Bioreaktor ist mdglich. Der vollstdndige Prozess der Biokatalysatorherstellung und
Biotransformation wurde in den Liter-MaBstab skaliert. Bei genauer Betrachtung
ergibt der Vergleich der Prozessverlaufe Unterschiede zwischen der Kultivierung im
Milliliter-MaBstab und im Liter-MaBstab. So erfolgt das Wachstum der Zellen im Liter-
Bioreaktor zeitlich um etwa acht Stunden verzégert zum Milliliter-Parallelreaktor. Am
Ende liegt in beiden Fallen jedoch eine maximale Biotrockenmassekonzentration von
gut 36 g I vor. Eine Ursache dafiir konnte nicht gefunden werden. In beiden Féllen
wird der pH auf die beiden Sollwerte geregelt. Im Fall des Milliliter-Prozesses erfolgt
dies mit einem Toleranzband von +0,2 pH, beim Literprozess mit 0,01 Einheiten. Im
Parallelbiorektor kommt es beim Wechsel des Sollwerts zu einer Ubertitration mit
Saure die sofort durch Basenzugabe korrigiert wird (siehe Abbildung 6.10).

Die Biotransformation im 400-Milliliterreaktor mit Biokatalysatoren aus dem Liter-
Bioreaktor reproduzierte das Ergebnis der parallelen Biotransformation im Mikroliter-
MafBstab ebenfalls. Der Enantiomereniberschuss liegt etwas unter dem Wert des
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Milliliter-Prozesses, daflr konnte die Produktkonzentration und damit auch die
Produktbildungskapazitat gesteigert werden. Die Abweichungen rihren am
wahrscheinlichsten von systematischen Fehlern bei der Versuchsdurchfihrung her.
So ist die Handhabung der verschiedenen Volumina der verwendeten Flissigkeiten
beim 400-Milliliterreaktor einfacher und genauer im Vergleich zum Mikroliter-Ansatz
in der ,Deep-Well“-Platte. Zusatzlich andert sich das Verhaltnis der freien Oberflache
in den jeweiligen Reaktoren zum Volumen der Biotransformationsansatze bei
zunehmender GréBe der Ansatze, gleichzeitig nimmt das Kopfraumvolumen ab. In
der ,Deep-Well“-Platte mit einem maximalen Arbeitsvolumen von 1950 ul befinden
sich 500 ul FlUssigkeit, wobei gerade einmal 50 ul organisches Lésungsmittel sind.
Der Kopfraum hat in diesem Fall ein Volumen von 1450 ul. Dadurch ist es denkbar,
dass der Verdunstungsverlust an Lésungsmittel der organischen Phase so groB3 wird,
dass es zu einer Beeinflussung der eigentlich zweiphasigen Biotransformation
kommt.

Alles in allem ist die mit Hilfe des parallelen Bioreaktorblocks durchgefiihrte
Prozessoptimierung aus der Sicht der Technologie ein voller Erfolg. Die sieben
Generationen wurden inklusive aller Arbeiten und Analytik von nur einem
Experimentator in insgesamt 14 Wochen durchgefthrt. Dabei wurden insgesamt 105
verschiedene Medienkompositionen und Prozessbedingungen untersucht. Mit einem
herkdmmlichen kommerziell erhaltlichen parallelen Laborbioreaktor hatten diese
Arbeiten bei vergleichbarem personellem Aufwand mindestens 42 Wochen gedauert.
Damit konnte gezeigt werden, dass der automatisierte Bioreaktorblock mit 48
parallelen Milliliter-RUhrkesselbioreaktoren effizient fir die Prozessentwicklung und
Optimierung eingesetzt werden kann.
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7 Zusammenfassung

Eine effiziente Bioprozessentwicklung und —optimierung bendtigt geeignete
Werkzeuge. Ein neues Werkzeug war ein Prototyp eines Bioreaktorblocks mit 48
magnetisch-induktiv angetriebenen Rihrkesselbioreaktoren im Milliliter-MaBstab zur
Kultivierung von Mikroorganismen unter technischen Prozessbedingungen
(Puskeiler, 2004). Dieser Prototyp war jedoch flir Bioprozessentwicklungen nur
bedingt nutzbar (Ausfall der Rudhrorgane, Korrosion, keine online Messung und
Kontrolle von pH und pO. in 48 Parallelreaktoren sowie extreme Aerosolbildung).
Zielsetzung dieser Arbeit war daher die reaktionstechnische Optimierung dieser
Parallelreaktoren um zuverlassig kontrollierte Bioprozesse unter technischen
Bedingungen durchfihren zu kénnen.

Als Ursache fur den haufigen Ruhrerausfall wurden zum einen die nicht gentgend
temperaturstabilen und korrosionsbestédndigen Dauermagnete in den Rihrorganen
identifiziert. Zum anderen flhrte der VerschleiB der Ruihrerlagerung auf der
Hohlachse zu einem unzuverldssigen Gleitlauf des RuUhrers. Die bisherigen
Magnetkerne verloren bei jedem zur Sterilisation notwendigen Autoklaviervorgang
einen Teil ihrer Magnetisierung und wurden zun&chst durch neue Dauermagnete aus
Samarium-Kobalt SmsCoq7 ersetzt. Dieses Magnetmaterial hat eine zuldssige
Dauereinsatztemperatur von 350°C und ist daher unproblematisch. Die Korrosion der
bisher offen liegenden Magnete wurde mit passgenauen Kappen verhindert. Diese
wurden zusammen mit den Magneten in entsprechende Bohrungen des Rihrorgans
eingepresst und versiegeln die Magnete hermetisch (siehe Abbildung 7.1).
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Abbildung 7.1: modifizierter = gasinduzierender Rihrer  mit
Gleitlagerbuchse und gekapselten Magnetkernen

Die Bohrung des Ruhrers zur Lagerung auf der Hohlachse unterlag durch die hohe
Drehzahl von bis zu 3000 U min™ und die lange Betriebsdauer einem starken
VerschleiB. Durch die nur einseitige Lagerung und die Kraftlbertragung vom
magnetisch-induktiven Antrieb auf die ROhrer unterhalb der Lagerung traten
zusatzliche Beanspruchungen auf. Es wurde daher eine eigens konstruierte
Lagerbuchse eingesetzt (siehe Abbildung 7.1). Diese wurde aus einem speziell fir
Gleitlager entwickelten Werkstoff (ZEDEX® ZX-530, PTFE mit eingelagerten
Keramikpartikeln) gefertigt und in den Rihrer eingepresst. Mit der neuen Lagerung
konnte ein Uber mehr als 1000 Stunden ein zuverlassiger Lauf sichergestellt werden.

Alternativ dazu wurde ein neues Rihrorgan entwickelt. Dieses verflgt Uber zwei
Gleitlager und unterliegt somit nicht der zusatzlichen Beanspruchung. AuBerdem
wurde im Vergleich zum bisherigen RiUhrer die Geometrie des Gasauslasses
verandert. Dadurch konnte die Sauerstoffeintragsleistung des Rihrers um bis zu
100% verbessert werden Beispielsweise sind volumetrische Stofflibergangs-
koeffizienten k,a von bis zu 0,48 s bei einer Drehzahl von 3800 U min™ (nicht
koaleszierendes newtonsches NaxSO4-Medium) mdéglich.

Als Ursachen flir die Korrosion der Sterilgasabdeckung wurden sowohl die
mangelnde Korrosionsbestandigkeit von Aluminium gegenlber basischen Lésungen
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als auch die Materialpaarung Aluminium und der darin eingeschraubten Hohlachsen
aus Edelstahl identifiziert. Durch den Ersatz der bisherigen Verdrangungskdrper aus
Aluminium durch Einsatze aus Polyetheretherketon wurde zum einen das Problem
der generellen Korrosion der medienberihrten Teile umgangen und zum anderen die
ungunstige Materialpaarung Aluminium-Edelstahl vermieden.

Zur Vermeidung der Aerosolfreisetzung wurde ein zuséatzlicher Absaugdeckel
entwickelt. Dieser ermdglicht auf einfache Weise die Absaugung der an jeder
Reaktorauslassbohrung entweichenden  Abluft.  Zusatzlich  wurde  die
Absaugvorrichtung aus Edelstahl gefertigt. Da diese auf der Sterilgasabdeckung
aufgelegt wird, ist die korrosionsanfallige Oberseite der Sterilgasabdeckung
geschutzt.

Mit einer neuen parallelen optischen Sensorik konnten erfolgreich online Messungen
des pO, und des pH in allen 48 Reaktoren des Bioreaktorblocks realisiert werden.
Die maximale Standardabweichung der Sauerstoffmessung wahrend einer parallelen
Kultivierung mit  Escherichia coli in 48 Reaktoren wunter identischen
Prozessbedingungen betrug beispielsweise £5,3%. Die pH-Messung wies in diesem
Fall eine maximale Standardabweichung von 0,044 pH im Bereich von
pH 5,5 bis 8,5 auf.

Mit Hilfe dieser online pH-Messung wurde eine funktionierende pH-Regelung
mehrerer Reaktoren beispielsweise bei parallelen Kultivierungen mit Saccharomyces
cerevisiae ermoglicht. Hierzu wurde ein herkdmmlicher Pl-Regler mit zusatzlicher
StellgréBenbeschrankung, Toleranzband und ,Anti-Windup“-Technologie verwendet.
Diese pH-Regelung war in der Lage in parallelen Kultivierungen den pH
entsprechend den individuellen Sollwerten der Ansatze exakt innerhalb des
Toleranzbandes von 0,2 pH zu regeln.

Mit den neuen und verbesserten Komponenten des Bioreaktorblocks und der
funktionierenden online pH- und online pO>-Messung sowie der realisierten
individuellen pH-Regelung wurde beispielhaft eine mehrstufige Prozessoptimierung
durchgefihrt. Der zu optimierende Prozess umfasste die Herstellung von
rekombinanten Saccharomyces cerevisiae FasB His6 als Biokatalysator fur die in
einem  zweiten  Schritt  durchgefihrte  Biotransformation von  4-Chlor-
Acetessigsaureethylester (4CI-ACE) zu (S)-4-Chlor-3-Hydroxybuttersaureethyl-ester
(S-CHBE). Die Ziele der Optimierung bestanden in der Maximierung der erreichbaren
Biotrockenmassekonzentration cx wahrend der Biokatalysatorherstellung, sowie in
einer Maximierung der erzielbaren Produktkonzentration cCschge und des
Enantiomerenlberschusses ees.cuge in der nachfolgenden Biotransformation. Die
Optimierung wurde mit Hilfe eines genetischen Algorithmus zur experimentellen
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Versuchsplanung in mehreren iterativen Stufen durchgefihrt. 15 verschiedene
Prozessbedingungen (Konzentration an Hefeextrakt, Pepton, ,,Corn-Steep-Powder,
Phosphat, Magnesium und Kalium im Medium sowie ein pH wahrend der
Biokatalysatoranzucht und ein pH zur Konditionierung vor der Biotransformation)
wurden in jedem Parallelansatz variiert (dreifache Anséatze). Insgesamt konnten so in
einem Zeitraum von nur 14 Wochen 105 verschiedene Medienkompositionen und
Prozessbedingungen experimentell und teilautomatisiert untersucht werden.

Es zeigte sich, dass hohe Enantiomerenlberschisse nur bei vergleichsweise
niedrigen Biotrockenmasse- und Produktkonzentrationen erzielt werden konnten. Auf
der anderen Seite wurden relativ hohe Konzentrationen an Biomasse und Produkt
nur bei niedrigerem Enantiomerenlberschuss erreicht. Die Ergebnisse der
Optimierung sind im Vergleich zur Ausgangslage in Tabelle 7.1 zusammengefasst.
Die Ubertragung  der  Reaktionsbedingungen  zur  Erzielung hoher
Produktkonzentrationen vom 10 MillilitermaBstab in den 23 | Rihrkesselreaktor
gelang unmittelbar (cx = 355 g I', eescwse = 65,2%). Die gewonnen
Biokatalysatoren setzen 4CI-ACE zu einer Produktkonzentration von 150,6 mM
S-CHBE um und Ubertrafen damit sogar den Milliliter-MaBstab.

Tabelle 7.1: Zusammenfassung der Ergebnisse der parallelen Optimierung im
Vergleich zur Ausgangslage; die jeweils maximalen Ergebnisse sind unterlegt

Reaktionsbedingungen zur
Erzeugung von

Ausgangslage €€s.CHBE,max  CX,max Cs-CHBE,max
Biotrockenmassekonzentration 20,6 g I’ 182g " TR R 36,691
Enantiomereniiberschuss 67,8% 100,0% 35,8% 68,0%

Produktkonzentration 90,5 mM 14,8 mM 21,7 mM 125,1 mM




Ausblick 133

8 Ausblick

In der vorliegenden Arbeit wurde der Prototyp des parallelen Milliliter-
Bioreaktorblocks weiter entwickelt und beispielhaft flr die Prozessentwicklung und
-optimierung eingesetzt. Dabei haben sich jedoch noch weitere Mdglichkeiten zur
Optimierung gezeigt.

Generell ware es winschenswert auf Aluminium beim Bau des Bioreaktorblocks zu
verzichten. Die starke Korrosionsneigung dieses Metalls stellt immer wieder ein
Problem dar. Der Verzicht geht jedoch sicherlich mit weit reichenden konstruktiven
Veranderungen einher.

Die diskontinuierliche Dosierung von pH-Korrekturmitteln und auch Nahrlésung
mittels eines Pipettierroboters kann nachteilig sein. Mittels einer zu entwickelnden
Mikrodosiertechnik, die beispielsweise in die Sterilgasabdeckung integriert werden
kénnte, kdnnte es méglich sein, quasi-kontinuierlich zu dosieren. Damit wlrde auch
die pH-Regelung erleichtert und ein Standard-PID-Regler wirde flr eine
zufriedenstellende  Regelung ausreichen. Zusatzlich wirde eine eigene
Mikrodosiertechnik den Pipettierroboter entlasten und somit Kapazitat freigeben fur
die automatisierte Durchfihrung aufwandiger atline-Analytik. Andererseits kénnte der
Bioreaktorblock zusammen mit einer Mikrodosiertechnik alleine ohne einen
Pipettierroboter betrieben werden. Das reduziert den finanziellen Aufwand bei der
Anschaffung und wirde einer Vermarktung der Technologie eventuell zuséatzliche
Absatzmdglichkeiten bieten. In diesem Fall misste allerdings eine Methode fur die
einfache und sterile Probenahme entwickelt werden. Die gangige Methode mittels
einer Handpipette ist bei 48 parallelen Reaktoren nur bedingt méglich.

Auch das RuiUhrsystem des parallelen Bioreaktorblocks bietet die Mdglichkeit far
weitere Arbeiten. Das momentan verwendete RUhrorgan ist auf die aerobe
Kultivierung von Mikroorganismen mit hohem Sauerstoffbedarf ausgelegt. Daher
leistet es auch einen vergleichsweise hohen Energieeintrag. Dadurch ist aber die
Kultivierung von beispielsweise myzel- und pelletbildenden Organismen nur schwer
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moglich, da diese bei zu hohem Leistungseintrag zerstért werden. Es misste ein
RUhrorgan entwickelt werden, das die besonderen Bedlrfnisse scherempfindlicher
Mikroorganismen berucksichtigt.

Neben dem bereits genannten maBstabsverkleinerten Industrieprozess zur
Riboflavinproduktion wurde erstmals eine Prozessoptimierung mit Hilfe des
parallelen Bioreaktorblocks durchgefihrt. Zur Demonstration der Méglichkeiten des
Parallelbioreaktors sind jedoch dringend weitere Prozessentwicklungen und
-optimierungen nétig. Nur durch den vielseitigen und intensiven Gebrauch kénnen
neue Informationen gewonnen und die Technik weiter verbessert werden.

Die im Rahmen dieser Arbeit gezeigten Mdoglichkeiten des parallelen Milliliter-
Bioreaktorblocks schépfen das Potential der Technologie sicherlich bei weitem noch
nicht aus. Daher werden sich in der Zukunft noch vielfaltige andere
Einsatzméglichkeiten finden lassen. Die Entwicklung gestaltet sich also weiterhin
spannend.
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10 Anhang A - Bilanzierung und Bewertung
biotechnologischer Prozesse

Neue Prozesse stehen immer in Konkurrenz zu bereits etablierten. Sie missen sich
daher an den bereits bestehenden Prozessen messen lassen. Besonders relevant
sind dabei die Wirtschaftlichkeit und die 6ékologischen Auswirkungen neuer Prozesse.
FOir den im Rahmen dieser Arbeit untersuchten Prozess zur biokatalytischen
Reduktion von 4CI-ACE zu S-CHBE wurde eine vergleichende Okonomische
Bilanzierung und ©6kologische Bewertung mit insgesamt drei konkurrierenden
Prozessen durchgefiinrt. Fir die Ganzzell-Biotransformationen wurden dabei
Saccharomyces cerevisiae FasB His6, Lactobacillus kefir (Wildtyp) und ein
rekombinanter Escherichia coli verwendet.

Die 6konomische und dkologische Bilanzierung wurde mit der Software Sabento® (ifu
Hamburg, Hamburg) durchgefthrt. Die ursprtinglich zur Verfligung stehende Version
der Software konnte nur einfache einstufige Prozesse im Satzverfahren und ohne
Aufarbeitung modellieren. Daher wurde durch die ifu Hamburg eine speziell an die
Anforderungen des hier betrachteten Prozesses angepasste Version zur Verfligung
gestellt. In ihr ist ein eigenes Modul ,Aufarbeitung“ enthalten. Dieses umfasst neben
einer einfachen Aufarbeitung die gesamte Biotransformation inklusive der
notwendigen Vorbereitung nach der Biokatalysatorherstellung.

Die zugrunde liegende Datenbasis zur Modellierung und Bewertung der drei
Prozesse mit rekombinanten Saccharomyces cerevisiae, Lactobacillus kefir und
rekombinanten Escherichia coliist in 10.3 aufgelistet.

10.1 Theorie der 6konomischen und 6kologischen Bilanzierung

Im allgemeinen Sprachgebrauch ist eine Bilanz die finanztechnische
Gegenulberstellung von Kapital und Vermégen eines Unternehmens. Bilanzen
spielen aber auch in vielen Bereichen von Wissenschaft und Forschung eine wichtige
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Rolle. Es ist beispielsweise oft die Rede von Stoff- und Energiebilanzen in der
Verfahrenstechnik, Kraftwerkstechnik und auch in der Mikrobiologie. Eine Bilanz gibt
fir ein fest umrissenes, klar definiertes System Aufschluss Uber die Quelle und den
Verbleib betrachteter Stréme. Im Fall einer ékonomischen Bilanz handelt es sich
hierbei um Geld. Die 6kologische Bilanzierung und damit auch die Bewertung
gestaltet sich hingegen schwieriger und soll im Folgenden naher erlautert werden.
Da die im Rahmen dieser Arbeiten durchgeflhrten Bilanzierungen mit Hilfe der
Software Sabento® (ifu Hamburg, Hamburg) erstellt wurden, orientiert sich die
theoretische Beschreibung auf die dabei verwendeten Bestandteile.

10.1.1 Okonomische Bilanzierung

Die hier behandelte O6konomische Bilanzierung hat zum Ziel einen
biotechnologischen Prozess von kaufmannischer Seite bewertbar zu machen. Dazu
bedient sie sich verschiedener Ergebnis- und Renditekennziffern:

Tabelle 10.1: Aufstellung der in Sabento® verwendeten Kennziffern

(Definitionen nach Olfert (2001))

Kennziffer Definition

Deckungsbeitrag um die variablen Kosten reduzierter Umsatz zur Deckung der Fixkosten

auf einen Zeitraum bezogener Uberschuss

Gewinn
Erfolg = Ertrage — Aufwendungen
fixe Kosten zeitabhangige und beschéftigungsunabhangige Kosten
variable Kosten beschéftigungsabhangige Kosten
. . Gewinn
Kapitalrendite Kabitalbasis 100%
Anschaffungskosten

A I .
mortisationszeit period. Kosten d. Ansch. + durchschn. Gewinn

Gewinn

Umsatzrendite -100%

Umsatz

Der finanzielle Gewinn eines biotechnologischen Prozesses wird nach dem in
Abbildung 10.1 gezeigten Schema berechnet.

Wie aus Abbildung 10.1 ersichtlich ist, flieBen in die Bilanzierung neben den
variablen Kosten, die direkt durch die Herstellung des Produkts entstehen, auch die
Fixkosten mit ein. Die variablen Kosten schlieBen neben den reinen Kosten fur die
Edukte und die aufzuwendende Energie auch Kosten fir die Entsorgung mit ein. Die
fixen Kosten erstrecken sich hauptsachlich auf investitionsabhangige Kosten flr
Apparate und Anlagen sowie Personalkosten.
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Ceom J®

Deckungsbeitrag © Fixkosten
Investitionsabhéngige Kosten
I: Anschaffungskosten (AK)
Kapitalkosten
e Reparatur/Wartung Abh. von AK

Fabrikationsgemeinkosten | [ Abh. von AK|

‘{ Personalkosten ‘ ‘ Abh. von Anz. Beschéftigte ‘

@ VD REEE <{ ert i ‘ ‘ Individuelle Festlegung ‘
g r

‘Absatzmenge‘ @ ‘ Verkaufspreis‘

‘ Materialkosten ‘ ©) ‘ ialprei ‘ @‘ Eir ‘
[ Energiekosten | (©) | Energiepreise | ()| Einsatzmengen |
ol = OF :

‘ Sondereinzelkosten FemgungNem\eb‘ ‘ Individuelle Festlegung ‘

Abbildung 10.1: Berechnungsschema des Gewinns eines
bilanzierten Prozesses

Das Kostenrechnungssystem ist einem Bericht zur o6ko-
nomischen Bilanzierung der Software Sabento® entnommen und
gibt das Ablaufschema zur Ermittlung des Gewinns wieder.

Da Details Uber viele dieser Kosten fir den Einzelnen nicht oder nur sehr schwer zu
beschaffen sind, wurden diese in Sabento® sinnvoll vorbelegt. So wird beispielsweise
der Bedarf an Dampf flr den Betrieb eines Bioreaktors, und damit die Kosten, in
Abhangigkeit der ReaktorgréBe automatisch berechnet.

10.1.2 Okologische Bilanzierung

Die Okologische Bilanzierung stellt sich als schwierigeres und weitreichenderes
Problem dar als die 6konomische Bilanzierung. Es gibt keine klaren Systemgrenzen,
an denen ein- und ausgehende Stréme betrachtet werden kdnnen. Stattdessen
mussen die Interaktionen eines Prozesses und seiner Stoffe mit ihrer Umwelt fir die
Bewertung herangezogen werden (Heinzle et al., 2006; Kholig und Heinzle, 2006).
Dazu werden sogenannte Umweltkennzahlen bzw. Umweltbewertungszahlen
errechnet. Diese stellen eine Normierung von Wirkungsindikatoren dar und lassen
somit eine Rangbildung zu (Kholig und Heinzle, 2006; Umweltbundesamt, 2000).

Die Umweltkennzahl UK eines Prozesses wird wie folgt berechnet:
YL TIK; - WE - M

UK ;
Z1 KJ'

(10-1)
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Dabei bezieht sich der Index i immer auf einen bestimmten Stoff, der Index |
beschreibt jeweils eine Wirkungskategorie der Stoffe. Die einzelnen Kategorien
werden untereinander durch die Wichtungsfaktoren K; der jeweiligen Kategorie
gewichtet.

Die Umweltkennzahl eines einzelnen Stoffes berechnet sich folglich nach:
_ Y K; - WFy;

UK; ;
21 Ki

i (10-2)

Jeder einzelne Stoff i in der Stoffbilanz eines Prozesses fihrt zu einem Materialindex
MI; der den Anteil des jeweiligen Massenstroms m; am Produkitmassenstrom mp
wiedergibt:

Die Summe aller Materialindices MI; ergibt den Massenindex Ml des Prozesses:

i
MI = 1 + z MII (10_4)
1

Der letzte Parameter ist der Wichtungsfaktor WF;; der sich aus der ABC-
Klassifizierung eines Stoffes in einer Wirkungskategorie j ergibt:

WF;; = B* (10-5)

Dabei ist die Basis B meist 10 (Standard) und der Exponent a wird entsprechend der
Klassenzuordnung gewabhilt:

Klasse a
A 2
B 1
C 0

Die ABC-Klassifizierung erfolgt nach einem Vorschlag von Heinzle et al. (1998). In
einer  jeweiligen  Wirkungskategorie  wie  z.B.  Treibhauseffekt  oder
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Wassereutrophierung wird ein Stoff in einer Klasse A, B oder C entsprechend einer
hohen, mittleren oder niedrigen Relevanz zugeordnet.

Far alle an einem Prozess beteiligten Stoffe und den gesamten Prozess werden nun
alle Indizes und Kennzahlen berechnet. Uber diese Kennzahlen, hauptsachlich die
Umweltkennzahl des Gesamtprozesses, ist nun ein Vergleich mit anderen
konkurrierenden Prozessen moglich. Dabei ist eine mdglichs kleine Kennzahl
erstrebenswert, da eine niedrige  Umweltkennzahl auf ein niedriges
Umweltwirkunspotenzial schlieBen l&sst.

10.2 Okonomische und dkologische Bilanzierung

Das Produkt des vorliegenden zu optimierenden Prozesses ist S-CHBE. Es wird, als
Ausgangsstoff bei der Herstellung von Cholesterinsenkern, in groBem MaBstab auf
klassischem kombinatorisch-chemischem Weg hergestellt. Dies erfolgt in der Regel
bei hohen Dricken und Temperaturen unter Zuhilfenahme groBer Mengen an
Lésungsmitteln und Schwermetallkatalysatoren. Uber diese Prozesse waren jedoch
keine 6konomischen Daten oder Angaben Uber 6kologische Auswirkungen und
Risiken in Erfahrung zu bringen. Daher wurde der vorliegende Prozess mit
Saccharomyces cerevisiae 6konomisch und 6kologisch bilanziert und mit den beiden
bereits genannten Prozessen mit L. kefir und E. coli verglichen. Uber den L. kefir-
Prozess liegen dabei detaillierte Daten vor, beim E. coli-Prozess mussten
weitreichende Annahmen getroffen werden.

Zur Vereinfachung wurde ein Prozessschema entwickelt, das alle drei Prozesse
vereinheitlicht und damit leichter bilanzierbar macht. Der wichtigste Schritt ist die
Entkopplung der Biokatalysatorherstellung von der eigentlichen Biotransformation.
Dadurch kénnen beide Teile unabhangig voneinander gewertet werden. Die zweite
Vereinfachung ist die getrennte Zugabe des Edukts und eines weiteren organischen
Lésungsmittels bei der Biotransformation. Dieses dient je nach Prozess als weitere
flissige Phase bzw. beim L. kefir-Prozess als Opfersubstrat der Umsetzung. Das hat
auf den praktischen Ablauf kaum einen Einfluss, ermdglicht jedoch eine einheitliche
Bilanzierung der verschiedenen Prozesse. Da die zu Grunde liegenden Daten zu
weiten Teilen spekulativ sind oder nur bedingt industriellen MaBstaben gentigen, ist
lediglich eine vergleichende Bilanzierung méglich. Keinesfalls kann die Bilanzierung
absolute Werte liefern oder gar Basis der Auslegung eines neuen Prozesses sein.
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Umsetzungs Losungs-
-medium Edukt mittel

i

Base Séure Medium
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J

Inokulum
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Batch

Biotrans-
formation

Prozessluft

Abbildung 10.2: Vereinheitlichtes Prozessschema zur Bilanzierung

Die Herstellung von S-CHBE gliedert sich in zwei entkoppelte Einzelprozesse. Zunachst
wird der Biokatalysator mit einer mikrobiellen Kultivierung herangezogen und am Ende
des Prozesses abgetrennt. Die anschlieBende Biotransformation nutzt die gewonnene
Biomasse um das Edukt zu S-CHBE umzusetzen.

Die 6konomische und 6kologische Bilanzierung war als Teilaspekt der vorliegenden
Arbeit ohne externe Hilfestellung nicht zu bewerkstelligen. Der Umfang der
notwendigen Arbeiten und des anfallenden Zeitbedarfs hatte den Rahmen des
Méglichen gesprengt und wirde den Schwerpunkt in eine nicht gewilinschte Richtung
verlagern. Aus diesem Grund wurde die Bilanzierung mit Hilfe des Werkzeugs
Sabento® (ifu Hamburg) durchgefilhrt. Diese Software wurde geschaffen um
biotechnologisch klar strukturierte Prozesse &6konomisch und &kologisch zu
bilanzieren sowie ihre sozialen Auswirkungen zu untersuchen. Die Bilanzierung
erfolgt nutzerfreundlich Uber die Abarbeitung von Assistenten. Dabei sind sehr viele
der notwendigen Daten mit sinnvollen Werten vorbelegt, beispielsweise die
anfallenden Kosten fir die Kiihlung eines Bioreaktors.

Die vollstandigen, der &6konomischen und o6kologischen Bilanzierung zugrunde
liegenden prozessspezifischen Daten der Biokatalysatorherstellung und der
anschlieBenden Biotransformation sind in 10.3 aufgefihrt.

10.2.1 Vergleichende 6konomische Bilanzierung

Zur 6konomischen Bilanzierung mussten fir die verwendeten Rohstoffe und das
Produkt handelsibliche Preise der Industrie in Erfahrung gebracht werden. Fir leicht
zu beschaffende Medienbestandteile wie z.B. Hefeextrakt war das mdglich, jedoch
bereits flr vergleichsweise glnstige Stoffe wie z.B Ethylacetatester werden von den
betreffenden Firmen keine Preise fir groBe Mengen genannt. Aus diesem Grund
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wurden die Preise fir alle verwendeten Stoffe und das Produkt den 2005/2006
Katalogen der Firmen VWR International GmbH, Darmstadt, und Sigma-Aldrich
Chemie Gmbh, Minchen, entnommen. Dabei wurde, soweit mdglich, der jeweils
gunstigste Preis bertcksichtigt. Alle erhobenen Preise wurden anschlieBend mit dem
Faktor 0,0688, der das Verhaltnis aus bestem VWR-Preis fir Hefeextrakt zum
GroBabnehmerpreis wiedergibt, gewichtet. Die sich ergebenden Preise spiegeln
sicher nicht die tatsachlichen Preise wider, ermdglichen jedoch in gewissen Grenzen
eine vergleichende Bilanzierung.

Da die Software Sabento® nur bedingt die sehr komplexen Zusammenhange der
biokatalysierten Herstellung von S-CHBE wiedergeben kann, mussten einige
Vereinfachungen vorgenommen werden. Die Prozessparameter erreichter
Enantiomerenlberschuss und Ausbeute der Biotransformation wurden zu einem
einzelnen Parameter selektive Ausbeute zusammengefasst. Der Umsatz des Edukts
betrug in jedem Fall 100%, die Menge an vorgelegtem Edukt und Biomasse wurde
auf der Basis der Produktbildungskapazitat berechnet und angepasst.

Die Bilanzierung wird fir neu anzuschaffende Anlagen bei einer Nutzung und
Abschreibung tber 10 Jahre durchgeflihrt. Es wird jeweils nur ein Bioreaktor flr die
Biokatalysatorherstellung und die Biotransformation verwendet. Dadurch ist der
Personalbedarf, unter der Annahme, dass Anlagen mit gréBerem Volumen nicht
mehr Bedienpersonal bendtigen, bei allen drei Prozessen gleich.

Basierend auf den ermittelten Preisen der Rohstoffe, der prozessspezifischen Daten
und den in Sabento® hinterlegten Daten fiir den Betrieb der Anlagen ergibt sich fiir
die Produktion von 50 t S-CHBE pro Jahr der in Tabelle 10.2 aufgelistete
Reingewinn.

Tabelle 10.2: Bilanzierter theoretischer Reingewinn
der betrachteten Prozesse

Gewinn /kg S-CHBE
rek. Saccharomyces cerevisiae 152,50 €
Lactobacillus kefir 181,68 €
rek. Escherichia coli 202,45 €

Diese Gewinne ergeben sich aus dem erzielten Umsatz fir das Produkt abziiglich
der variablen und fixen Kosten der Herstellung. Diese umfassen neben den Material-
und Energiekosten auch die Nebenkosten flr Entsorgung und den Betrieb sowie
Kosten fur Personal und Investitionen in Anlagen.
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Tabelle 10.3: Vergleich der variablen und fixen Kosten der betrachteten

Prozesse
rek. Lactobacillus  rek.
Saccharomyces  kefir Escherichia
cerevisiae coli
variable Kosten /kg S-CHBE
Materialkosten 56,77 € 21,63 € 8,53 €
Energiekosten 0,23 € 0,20 € 0,03 €
Entsorgungskosten 0,39 € 0,54 € 0,06 €
Betriebsstoffkosten 0,05 € 0,05 € 0,05 €
fixe Kosten /kg S-CHBE
Personalkosten 0,75 € 0,75 € 0,75 €
investitionsabhangige Kosten 14,90 € 36,39 € 10,30 €
10.2.2 Vergleichende Okologische Bewertung

Neben der 6konomischen Bilanzierung eines Prozesses ist auch seine 6kologische
Bewertung ein wichtiger Punkt. In Zeiten beginnender Ressourcenknappheit und
zunehmendem Umweltbewusstsein ist die nachhaltige Gestaltung biotechnologischer
Prozesse unabdingbar.

Die o6kologische Bewertung wurde fur alle drei zu vergleichenden Prozesse
durchgefihrt und die wichtigsten Ergebnisse werden hier vorgestellt. Des Weiteren
wird beispielhaft die Bewertung des Prozesses mit rekombinanten Saccharomyces
cerevisiae im Detail beziglich der verschiedenen Auswirkungen und Risiken
beschrieben.

Grundlage der 6kologischen Bewertung ist ein Stoff- und energiefluss-Diagramm, ein
sogenanntes Sankey-Diagramm (Schmidt, 2006). Fir den Saccharomyces-Prozess
ist dieses in Abbildung 10.3 dargestellt. Alle ein- und ausgehenden Stoff- und
Energiestréme sind darauf entsprechend ihres Umfangs eingetragen.
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Abbildung 10.3: Sankey-Diagramm des rek. Saccharomyces-Prozesses

Der liberwiegende Teil der eingehenden Stoffstrome sind Wasser und die notwendigen
Reagenzien des Mediums und der Biotransformation. Dies &uBert sich auch in der

Dominanz der Abwasserreinigung auf der Ausgangsseite.

Alle diese Stréme werden fir alle drei Prozesse zu entsprechenden Kennzahlen

zusammengefasst und sind in Tabelle 10.4 aufgelistet.
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Tabelle 10.4: Zusammenfassung der 6kologischen Bilanzierung

Kennzahl rek. Lactobacillus  rek.
Saccharomyces  kefir Escherichia
cerevisiae coli

Produktstrom /kg a”' 50000 50000 50000

Inputstrom /kg a’ 91298464 133245419 15817111

Abfallstrom /kg a” 91161255 133255276 15755301

Energiestrom /kJ a”' 6776978533 6158328338 951161306

Inputindex /kg kg™ 1826 2665 316

Abfallindex /kg kg™ 1823 2665 315

Energieindex /kJ kg™’ 135539 123167 19023

Zur besseren Veranschaulichung dient die Darstellung der Kennzahlen als
Balkendiagramm in Abbildung 10.4:.

1e+6
I rek. Saccharomyces cerevisiae
[ Lactobacillus kefir
I rek. Escherichia coli
1e+5 I [ i
Te+4
1e+3 -
1e+2 an - as an
2 L2 we 5\’6 o \\(@ WO
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Q¢ Ne) s e(\ ‘g P\‘o 6
Kennzahlen

Abbildung 10.4: Darstellung der Kennzahlen der ein- und
ausgehenden Stoff- und Energiestrome

Die Skalierung der Ordinate wurde zur bessern Darstellung
logarithmisch gewahlt.

Daneben wurden ebenfalls fir alle drei Prozesse nach den Gleichungen (10-1) bis
(10-5) die Umweltkennzahlen berechnet:



Anhang 157

Tabelle 10.5: Zusammenfassung der Umweltkennzahlen der
drei bewerteten Prozesse

Umweltkennzahl rek. Lactobacillus  rek.
Saccharomyces  kefir Escherichia
cerevisiae coli

Input 8106 2446 1098

Output 5848 1480 755

Gesamt 6751 1866 892

Zur besseren Visualisierung dient wieder die graphische Darstellung in Abbildung
10.5:
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Umweltkennzahlen

Abbildung 10.5: Vergleich der Umweltkennzahlen der drei
bewerteten Prozesse

Die Umweltkennzahlen bewerten integral die Auswirkungen der
ein- und ausgehenden Energie- und Stoffstrome eines Prozesses.
Dabei sind die Auswirkungen umso geringer, je niedriger die
Kennzahl ist.

Die einzelnen Wirkungskategorien der Eingangs- und Ausgangsseite und ihr Anteil
an der Gesamtwirkung werden in Abbildung 10.6 und Abbildung 10.7 exemplarisch
fir den Saccharomyces cerevisiae-Prozess gezeigt.
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Abbildung 10.6: Eingangsseitige Wirkungskategorien des
rekombinanten Saccharomyces cerevisiae Prozesses
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Abbildung 10.7: Ausgangsseitige Wirkungskategorien des rek.
Saccharomyces cerevisiae Prozesses

Bis zu 2/3 der Gesamtwirkung der Eingangs- und Ausgangsseite gehe auf das Konto
der thermischen Risiken. Daneben spielen auch die akute und chronische Toxizitat
sowie die Atmosphare beeinflussende Faktoren eine Rolle.

10.2.3 Diskussion

Alle simulierten Prozesse scheinen zunachst rentabel zu sein, wobei der E. coli-
Prozess den héchsten und der Saccharomyces-Prozess den niedrigsten Gewinn
aufweist. Die Differenz zwischen dem niedrigsten und hdchsten Gewinn liegt bei
knapp 50 € pro kg S-CHBE.
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Aus Tabelle 3.6 ist ersichtlich, dass nahezu ausschlieBlich die Materialkosten und die
investitionsabhé@ngigen Kosten einen Einfluss haben. Es zeigt sich jedoch auch, dass
der Saccharomyces-Prozess durch eine effizientere Biokatalysatorherstellung, durch
einen gesenkten Materialbedarf also, ein besseres Ergebnis bringt. Zusatzlich senkt
dies die Investitionskosten, da durch eine effizientere Zellanzucht kleinere Anlagen
bendtigt werden um die notwendige Biomasse zu erzeugen. Dieser Aspekt gilt
insbesondere fUr den L. kefir-Prozess, da dieser in der Biokatalysatorherstellung nur
vergleichsweise geringe Zelldichten erreicht und somit groBvolumige Anlagen
erfordert um die notwendige Biomasse herzustellen. Ebenso sinken in beiden Féllen
die Energie- und Entsorgungskosten. Der E. coli-Prozess, bei dem sehr weit
reichende Annahmen getroffen werden mussten, ist in der Realisierung sicherlich
weit wirtschaftlicher als in der hier durchgefiihrten Simulation.

Die vergleichende 6kologische Bewertung der ein- und ausgehenden Energie- und
Stoffstrome ergibt keine CUberaus groBen Unterschiede zwischen den beiden
Prozessen Saccharomyces und Lactobacillus. Da der Saccharomyces-Prozess eine
niedrige  Produktbildungskapazitdt hat und der L. kefir-Prozess niedrige
Zellkonzentrationen erreicht, fiihrt das im Endeffekt zu den hohen Kennzahlen der
Bewertung. Lediglich der E. coli-Prozess weist niedrigere Werte der Kennzahlen auf.
Dies kann jedoch, wie bereits in 6.5 angesprochen, auf die wesentlich hdhere
Produktbildungskapazitat zurlickgefihrt werden.

Bei den drei Umweltkennzahlen liegt der Saccharomyces-Prozess abgeschlagen an
dritter Stelle. Seine Kennzahlen sind teilweise fast achtfach héher als die des E. col-
Prozesses der die niedrigsten Werte hat. Die Umweltkennzahlen des L. kefir-
Prozesses liegen dazwischen, jedoch weit ndher am E. coli-Prozess. Auch dieses
Ergebnis kann mit der Produktbildungskapazitat begriindet werden. Zwar ist die des
Escherichia-Prozesses gut finfmal gréBer als die des L. kefir-Prozesses, daflr
verwendet dieser kein organisches Lésungsmittel als zweite Phase. Das zugegebene
Isopropanol dient nur als Opfersubstrat und muss daher nach dem Prozess nicht
verwertet werden. Das hat wesentlich niedrigere Umweltkennzahlen zur Folge. Die
hohen Werte aller drei Umweltkennzahlen des Saccharomyces-Prozesses deuten
auf ein vorhandenes groBes Verbesserungspotenzial hin. Der gréBte Gewinn ware
hierbei durch eine Erhéhung der Produktbildungskapazitdt des Prozesses zu
erzielen.

Die exemplarische Bewertung der einzelnen Wirkungskategorien der
Gesamtwirkungspotenziale des rekombinanten  Saccharomyces cerevisiae
Prozesses fuhrt zu einem jeweiligen Anteil der thermischen Risiken von Uber 60%.
Das kann jedoch leicht auf die groBen Mengen der leicht brennbaren organischen
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Lésungsmittel, die bei der Biotransformation Verwendung finden, zurlick gefiihrt
werden. Fir die akute und chronische Toxizitat sind hauptsachlich Edukt und Produkt
verantwortlich. Die Eutrophierung wird nahezu ausschlieBlich durch die komplexen
Medienbestandteile und den Phosphatpuffer hervorgerufen.

10.3 Datenbasis der o6konomischen und Okologischen
Bilanzierung

10.3.1 Biokatalysatorherstellung
e Medien

Tabelle 10.6: Medium zur Biokatalysatorher-
stellung des Saccharomyces cerevisiae-Prozesses

Komponente  Konzentration /g’ Kosten /€ kg™
CSL 20,00 2,51

Pepton 20,00 11,08
Hefeextrakt 10,00 7,50

Glucose 30,00 1,37

Tabelle 10.7: Medium zur Biokatalysatorherstellung des L. kefir-

Prozesses

Komponente Konzentration /g I’ Kosten /€ kg
Hefeextrakt 58,28 7,50
Natriumacetat 3,38 2,46

KoHPO, 2,97 2,44
di-Ammoniumhydrogencitrat 2,97 3,17
MgSQO,4-7H.0O 0,18 1,77
MnSO,4-H,0O 0,07 4,10

Glukose 142,88 1,37
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Tabelle 10.8: Medium zur Biokatalysatorherstellung des E. coli-

Prozesses

Komponente Konzentration /g I’ Kosten /€ kg
Pepton 20,00 11,08
Hefeextrakt 20,00 7,50
NaCl 5,00 1,18
KoHPO4 10,00 2,44
KH.PO, 13,00 2,18
(NH4)2SO, 2,00 1,39
MgSQO,4-7H,0O 1,00 1,77
NH,CI 0,20 1,62
NaH,PO,-2H,0 6,00 2,15
Spurenelementlsg. 8,00 0,08
Glucose 30,00 1,37
IPTG 0,02383 3894,50

e Prozessbedingungen

Tabelle 10.9: Ubericht {iber die Prozessbedingungen der
Biokatalysatorherstellung der bilanzierten Prozesse

rek. Lactobacillus  rek.
Saccharomyces  kefir Escherichia
cerevisiae coli
Temperatur /°C 30 30 37
Laufzeit /h 44 71 11
Biotrockenmasse /g1’ 20 10,8 15
10.3.2 Biotransformation
e Umsetzungsmedium
Tabelle 10.10: Umsetzungsmedium des

Lactobacillus kefir-Prozesses

Komponente Konzentration Kosten
/gl /€ kg

KoHPO, 34,83 2,44

Isopropanol 100,00 0,34

4CI-ACE 204,10 11,90
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Tabelle 10.11: Umsetzungsmedium des rek.
Saccharomyces cerevisiae-Prozesses
Komponente  Konzentration /g’ Kosten /€ kg
KoHPO, 34,83 2,44
Glucose 198,17 1,37
NaCl 5,84 0,62
NADP* 0,08 5979,36
n-Butylacetat 100,00 0,37
4CI-ACE 32,90 11,90
Tabelle 10.12: Umsetzungsmedium des rek.
Escherichia coli-Prozesses
Komponente  Konzentration /g 1" Kosten /€ kg™
Triton X-100 0,50 0,71
NADP* 0,06 5979,36
n-Butylacetat 500,00 0,37
Glucose 275,00 1,37
4CI-ACE 250,00 11,90

e Prozessbedingungen

Tabelle 10.13: Ubersicht iiber die Prozessbedingungen der Biotrans-

formation der der bilanzierten Prozesse

rek. Lactobacillus rek.

Saccharomyces  kefir Escherichia

cerevisiae coli
Laufzeit /h 8 16 34
Biotrockenmasse /g I’ 20 50 20
pH 7 6,5 6,5
Produktbildungskapazitat/ mM g’ 1,8 24 129
Ausbeute /% 94 97 85
EnantiomerenUlberschuss /% 95 99,5 100
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11 Anhang B — Tabellen und Verzeichnisse

11.1 Daten des Substrats und Produkts der Biotransformation

Tabelle 11.1: Chemische und physikalische
Eigenschaften des Substrats

Substrat 4CI-ACE

Summenformel  CgHoClO3

CAS-Nr. 638-07-3

Name Ethyl-4-Chloracetoacetat; 4-

Chlor-Acetessigsaureethylester;

Ethyl- 4-Chloro-oxobutanoate;

Reinheit > 98 % (VWR)
Molmasse 164,59 g mol’

pH 2,9 (10 g I in H,0)
Dampfdruck 10 Pa (20°C)
Siedepunkt 220 °C (1013 hPa)

Tabelle 11.2: Chemische und physikalische Eigenschaften des Produkts

Produkt R/S-CHBE
Summenformel CeH10CIO3
CAS-Nr. 86728-85-0 (S)
90866-33-4 ®
Name (S)-4-Chlor-3- Hydroxybuttersaureethylester;

(-)-Ethyl (S)-4-chloro-3- hydroxybutyrate;
Ethyl 4-chloro-3-hydroxybutanoate

Reinheit > 97 % (Sigma-Aldrich)
Molmasse 166,6 g mol
Dichte 1,187 gml’

Léslichkeit in Wasser 125 g I
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11.2 Abklrzungen

11.2.1 Material- und Medienbezeichnungen
CSL Corn Steep Liquor
CSP Corn Steep Liquor
GFP grun fluoreszierendes Protein
green fluorescent protein
LB-Medium Luria-Bertani-Medium
PBS Phosphate Buffered Saline
PE Polyethylen
PEEK Polyetheretherketon
POM Polyoxymethylen
PP Polypropylen
PS Polystyrol
PTFE Polytetrafluoethen
VE-Waser vollentsalztes Wasser
11.2.2 Mess- und ProzessgréBen
M Wachstumsrate, p = CXL'V"%'V
Mmax maximale Wachstumsrate
BTM Biotrockenmasse, g I
CS-CHBE S-CHBE-Konzentration, Produktkonzentration, mM
Cx Biotrockenmassekonzentration, g I
ee Enantiomerenlberschuss, Enantiomeric Excess, %
kLa volumenbezogener Stofflibergangskoeffizient, s
L, | Liter
logP Hansch-Parameter
logP Hansch-Parameter
mi Milliliter
oD optische Dichte
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OTR Sauerstoffeintragsrate, Oxygen-Transfer-Rate
P n-Oktanol-Wasser-Verteilungskoeffizient
pO> Sauerstoffpartialdruck
U min™ Umdrehungen pro Minute
Yx Glucose Zellertragskoeffizient bei Wachstum auf Glucose

11.2.3 Sonstige Abklrzungen und Indizes

1S
DLR
DSM
FDA
GA
MTP

real
SIP
SPEA

Einstrahlphotometer betreffend

Dual Lifetime Referencing

dynamische Sulfit Methode

Food and Drug Administration, USA
genetischer Algorithmus

Mikrotiterplatte

MTP-Photometer betreffend

die tatsachlichen Verhéltnisse betreffend
sterilization-in-place

Strength Pareto Evolutionary Algorithm
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