TECHNISCHE UNIVERSITAT MUNCHEN
Lehrstuhl fiir Bioverfahrenstechnik

Reaktionstechnische Untersuchungen zur Herstellung eines
hydrophoben Spinnenseidenproteins mit Escherichia coli

Georg Faust

Vollstandiger Abdruck der von der Fakultét fiir Maschinenwesen der Technischen
Universitdt Miinchen zur Erlangung des akademischen Grades eines
Doktors der Naturwissenschaften
genehmigten Dissertation.

Vorsitzender: Univ.-Prof. Dr. rer. nat. Oliver Lieleg
Priifer der Dissertation: 1. Univ.-Prof. Dr.-Ing. Dirk Weuster-Botz
2. Univ.-Prof. Dr. rer. nat. habil. Johannes Buchner

Die Dissertation wurde am 10.09.2014 bei der Technischen Universitat Miinchen

eingereicht und durch die Fakultat fiir Maschinenwesen am 17.11.2014 angenommen.






Danksagung

Die vorliegende Arbeit entstand wahrend meiner Tétigkeit als wissenschaftlicher Mit-
arbeiter am Lehrstuhl fiir Bioverfahrenstechnik der Technischen Universitdt Miinchen
unter der Leitung von Prof. Dr.-Ing. Dirk Weuster-Botz. Zu dieser Dissertation haben
viele Personen auf unterschiedliche Weise beigetragen und ich md&chte mich an dieser
Stelle bei allen herzlich bedanken!

Bei Prof. Dr.-Ing. Dirk Weuster-Botz bedanke ich mich sehr fiir die hervorragende Un-
terstiitzung, dem vertrauensvollen Einrdumung von Freiheiten, die hilfreichen Vorschlage
und Anregungen wahrend unserer freundlichen Gespriche sowie fiir die Moglichkeit ein
sehr aktuelles und anwendungsorientiertes Thema bearbeiten zu diirfen.

Beim Coreferenten Prof. Dr. rer. nat. Johannes Buchner und bei dem Priifungsvorsit-
zenden Prof. Dr. rer. nat. Oliver Lieleg bedanke ich mich fiir die Ubernahme der jeweiligen
Aufgabe.

Christoph Bendig, Martin Schmidt, Tobias Kraxenberger und Lin Rémer (AMSilk
GmbH) danke ich sehr fiir die konstruktive und offene Zusammenarbeit sowie die vielen
fachlichen Unterstiitzungen.

Bei allen (ehemaligen) Kollegen am Lehrstuhl fiir Bioverfahrenstechnik bedanke ich
mich herzlich fiir die wunderbare Zusammenarbeit und das grofartige Arbeitsklima.
Besonderer Dank gilt Christina Kantzow, Anna Groher, Christina Pfaffinger, Andreas
Schmideder, Benjamin Kick und Christoph Bendig fiir das Korrekturlesen und griindli-
che Durchsehen meiner Dissertation.

Bei Christian Burger, Jacob Lory, Christina Pfaffinger, Sasha Trunz, Lisa Baier, Ka-
thrin Doll, Simon Schulz, Mirko Beiftner, Janina Edion, Werner Nelson, Aledandra Stand
und Sebastian Meier bedanke ich mich fiir die ausgezeichnete Unterstiitzung im Rahmen
von studentischen Arbeiten.

Meiner Familie und meiner Frau Johanna danke ich schlieflich von ganzem Herzen
fiir ihre vollste Unterstiitzung und dass sie mir in der spannenden Zeit stets den Riicken
freigehalten haben.






Inhaltsverzeichnis i

Inhaltsverzeichnis
1 Einleitung 1
2 Problemstellung und Zielsetzung 3
3 Theoretische Grundlagen 7
3.1 Spinnenseide und Spinnenseidenproteine . . . . . .. ... 7
3.1.1 Eigenschaften und Aufbau von Spinnenseide . . . . . . . . ... .. 7
3.1.2 Anwendungen von Spinnenseidenproteinen . . . . . . . . .. .. .. 12
3.1.3 Rekombinante Herstellung von Spinnenseidenproteinen . . . . . . . 13
3.2  Kultivierung von Mikroorganismen . . . . . . . . .. .. .. ... ... 18
3.2.1 Kinetik von Wachstum und Produktbildung . . . . . . . ... ... 18
3.2.2 Bilanzierung des idealen Bioreaktors . . . . . .. .. ... ... .. 20
3.2.3 Kultivierung in Bioreaktoren verschiedener Mafstdbe . . . . . . . . 25
3.3  Kultivierung von FEscherichia coli zur rekombinanten Proteinexpression . . 30
3.3.1 Zentraler Metabolismus von Escherichia coli . . . . . . . . . .. .. 30
3.3.2  Hochzelldichtekultivierung von FEscherichia coli . . . . . . . . . .. 35
3.3.3 Proteinexpression in FEscherichia coli und das T7-Expressionssystem 36
3.3.4 Metabolische Last als Stress durch die Expression . . . . . . . . .. 39
3.3.5 Induktion mit Isopropyl-3-D-thiogalactopyranosid (IPTG) . . . . . 40
3.3.6 Autoinduktion . . ... ... oL 42
3.3.7 Escherichia coli-Stamme . . . . . . . ... 43
4 Material und Methoden 45
4.1 Mikroorganismen und gentechnische Arbeiten . . . . . . . ... ... ... 45
4.1.1  Escherichia coli-Stamme und Vektoren . . . . . . . ... ... ... 45
4.1.2 Molekularbiologische Methoden . . . . . . .. .. .. ... ... ... 46
4.2  Medien, Puffer und Losungen . . . . . . .. ... ... L. 48
4.3 Kultivierung von Escherichia coli . . . . . . . . . .. ... ... 53
4.3.1 Kultivierung im Schiittelkolben . . . . . . . . . ... ... ... .. 53

4.4

4.3.2 Parallele Kultivierung im Bioreaktorblock im Milliliter-Mafsstab . . 54
4.3.3 Parallele Kultivierung im Liter-Mafistab mit 0,5 L. Startvolumen . 58

4.3.4 Kultivierung in Riihrkesselreaktoren im Liter-Mafsstab . . . . . . . 59
Analytische Methoden . . . . . . . ... ... ... ... .. .. ... .. 63
4.4.1 Bestimmung der Zellkonzentration . . . . .. ... ... ... ... 63
4.4.2 Bestimmung der Cl16-Konzentration . . . .. ... ... ... ... 63
4.4.3 Fluoreszenzmessung der eGFP-Konzentration . . . . . ... .. .. 67

4.4.4 Bestimmung der Acetat-, Ammonium- und Zuckerkonzentrationen
sowie der Invertase-Aktivitdt . . . . . . ... ... oL 67



ii

Inhaltsverzeichnis

5

10

Skalierbarkeit zwischen Liter- und Milliliter-Malstab
5.1 Hochzelldichtekultivierung zur Herstellung von C16 . . . . . . . . . . . ..
5.2  Intermittierender Zulauf und Skalierung in den Milliliter-Mafstab
5.2.1 Hochzelldichtekultivierung im Milliliter-Mafsstab . . . . . . . . ..
5.2.2 Abhéngigkeit der Expression von der Zulaufstrategie . . . . . . ..
5.3 Satzkultivierung mit Autoinduktionsmedien . . . . . . ... ... ... ..
5.4 Einfluss des Leistungs- und Sauerstoffeintrags . . . . . . . .. .. ... ..
5.5 Einfluss moglicher Nebenprodukte . . . . .. ... .. .. ... ... ...

5.6  Verdiinnung des Mediums zum Einsatz verringerter Zelldichten . . . . . .

Medium

6.1 Hauptkomponenten im Satzmedium . . . ... ... .. ... .. .....

6.2 Zulaufmedium: Magnesium, Ammonium, Komplexbestandteile . . . . . . .

6.3 Weitere Komponenten im Satzmedium . . . . . .. ... .. ... .....
6.3.1 Calcium- und Natriumsalze . . . . .. ... .. ... ... .....
6.3.2 Spurenelemente Mangan und Cobalt . . . . . ... ... ... ...

Wachstum
7.1 Einfluss der Wachstumsrate auf die Proteinproduktion . . . . . . ... ..
7.2 Wachstum bei Hochzelldichtekultivierungen . . . . . . .. ... ... ...

Induktion und Expression

8.1 Optimierung der Induktion . . . . . . .. .. ... ... ... .. ...
8.1.1 IPTG-Konzentration und Zelldichte . . . . . ... ... ... ...
8.1.2 IPTG-Konzentration und Zulaufrate . . . . . ... ... ... ...
8.1.3 Induktionszeitpunkt . . . . . .. .. ... ... L.
8.1.4 Reproduzierbarkeit und Skalierbarkeit der schwachen Induktion . .

8.2 Autoinduktion . . . . .. ...

Alternative Kohlenstoffquellen
9.1 Glycerol, Fructose und Arabinose . . . . . . .. .. ... ... .......
9.2 Saccharose-verwertender Escherichia coli . . . . . . . . . ... ... ....
9.2.1 Vergleich mit Referenzstamm . . . . . . ... ... ... ... ...
9.2.2 Eingrenzung der Ursache fiir die schlechte Expression von C16 mit
dem Saccharose-verwertenden Stamm . . . . . ... ... ... ..
9.2.3 Einfluss der Induktion . . . .. . ... ... ... ... ... ..
9.2.4 Zuckerriibenmelasse als Substrat . . . .. ... ... ... ... ..

Zusammenfassung
Literaturverzeichnis

Symbol- und Abkiirzungsverzeichnis
Abbildungsverzeichnis
Tabellenverzeichnis

Anhang

69
69
72
72
75
80
83
87
90

93

146
150
153

157
162
181
183
186
189



Einleitung 1

1 Einleitung

Das Thema der vorliegenden Arbeit, die Herstellung synthetischer Spinnenseidenpro-
teine, kann im weitesten Sinne der Bionik zugeordnet werden. Der Begriff Bionik (auch
Biomimetik, engl. biomimetics) wurde in den 1960er Jahren geprégt (Bhushan, 2009) und
beinhaltet die Untersuchung von biologischen Materialien, Mechanismen und Prozessen
in der Natur, zu dem Zweck, diese auf technische Losungen zu iibertragen.

Praktiziert wird Bionik bereits wesentlich langer und es gibt mittlerweile zahlreiche ein-
drucksvolle Beispiele, von denen einige im Folgenden in Anlehnung an Bhushan (2009)
exemplarisch dargestellt werden. So liefs sich Leonardo da Vinci vom Vogelflug inspirie-
ren und fertigte Konstruktionszeichnungen fiir Fluggerite an. Auch die Entwicklung von
Flugzeugen wurde von der Natur beeinflusst. Das Prinzip von Klettfriichten wurde in
Form des weit verbreiteten Klettverschlusses bionisch umgesetzt. Weitreichende Folgen
bionischer Entwicklung zeigte die sogenannte ,Riblet“-Folie. Diese verringert den Rei-
bungseffekt turbulent iiberstromter Oberflichen und wurde von den feinen Rillen der
Haifischschuppen inspiriert. Damit kann der Widerstand um 5—10 % verringert werden.
Anwendung findet dies bei Flugzeugen, Schiffen oder Schwimmanziigen. So wurden bei
der Sommerolympiade 2008 vor allem aufgrund neuartiger Schwimmanziige zahlreiche
Weltrekorde gebrochen. Zu den bekanntesten Beispielen fiir Bionik zahlt der ,Lotus-
Effekt”, bei dem Wasser von speziellen Oberflaichen aufgrund einer sehr hohen Hydro-
phobizitat in Tropfen abperlt und dabei Schmutzpartikel auf der Oberfliche mitnimmt.
Dies hat zur Entwicklung selbstreinigender Oberflichen beispielsweise bei Fenstern und
Fassadenfarben gefiihrt.

Ein Feld der Bionik ist die Materialforschung und zu diesem Feld zahlt auch Spinnen-
seide. Die Fasern sind ungewonlich stark und resistent gegen Wind, Regen und Sonnen-
licht (Bhushan, 2009). Unabhéngig vom bionischen Ansatz wird Spinnenseide aufgrund
seiner besonderen Higenschaften schon lange vom Menschen als Material genutzt. Mit
natiirlichen Spinnennetzen wurden bereits in der Antike blutende Wunden abgedichtet
und Aborigines in Australien verwenden bis heute Netze oder Féaden aus Spinnenseide
zum Fischen. Bis zum zweiten Weltkrieg wurden Spinnenseidenfdden als Fadenkreuze in
optischen Gerdten wie Mikroskopen oder Zielfernrohren eingesetzt (Heim et al., 2009;
Gerritsen, 2002). Im Jahr 2012 wurde im Victoria and Albert Museum in London ein
Umhang vorgestellt, der in 8 Jahren Arbeit komplett aus natiirlicher Spinnenseide her-
gestellt wurde. In diesem Kunstprojekt wurden in Madagaskar mit unverhéltnismafigem
Aufwand etwa 1,2 Millionen Goldene Radnetzspinnen gesammelt und deren Seiden ge-
erntet (Chung et al., 2012). Entstanden war das grofste aus natiirlicher Spinnenseide
produzierte Kleidungsstiick.

Eine wirtschaftliche Produktion von Spinnenseide oder zumindest dem Grundstoff, den
Spinnenseidenproteinen, ist hingegen nur mit Hilfe der Biotechnologie realisierbar. Gen-
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technisch lassen sich heterologe, also ,fremde* Gene in Bakterien und Hefen einschleusen
und durch die Expression heterologe Proteine herstellen. Zu den Vorteilen biotechno-
logischer Prozesse gehort das schnelle Wachstum der Mikroorganismen und die damit
einhergehende rasche Biomasse- und Produktbildung. Die Prozesse sind grundsétzlich
skalierbar, die Produktionskapazititen lassen sich problemlos erweitern und damit ist
grundsétzlich eine beliebige Menge an Zielprotein herstellbar. Zudem sind eine Vielzahl
biotechnologischer Prozesse industriell etabliert. Neben organischen Séduren oder Alkoho-
len als Zwischenprodukte der chemischen Industrie werden vor allem fiir die pharmazeu-
tische Anwendung Peptide wie Insulin oder komplexe Proteine wie Antikorper mit Hilfe

von Mikroorganismen im groften Mafsstab hergestellt.
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2 Problemstellung und Zielsetzung

Spinnenseide ist in Bezug auf ihre mechanischen Eigenschaften ein herausragendes Ma-
terial (Gosline et al., 1999), kann jedoch in der natiirlichen Form nur von Spinnen produ-
ziert werden. Daneben wird Seide auch von Insekten wie beispielweise dem Seidespinner
produziert. Die Raupen dieses Schmetterlings werden vom Menschen seit langem fiir die
Herstellung von Seide genutzt. Im Gegensatz zu Seidenspinnern sind Spinnen nicht fiir
eine industrielle Massentierhaltung geeignet. Griinde hierfiir sind der Kannibalismus und
das Territorialverhalten der Spinnen sowie die niedrige Qualitat der Seide, die von Spin-
nen in Gefangenschaft produziert wird (Heidebrecht und Scheibel, 2013). Eine rekombi-
nante Produktion von Spinnenseidenproteinen wird daher von Forschung und Industrie
mit verschiedenen Ansétzen angestrebt. Vielversprechend und industriell am weitesten
entwickelt ist vor allem die Expression in Escherichia coli (E. coli) (Scott, 2014).

Scheibel (2004) und seine Arbeitsgruppe haben an der TU Miinchen durch spezielle
Klonierungsstrategien erfolgreich Spinnenseidengene in E. coli eingeschleust und Spin-
nenseidenproteine produziert. Die Proteinsequenz der Spinnenseidenproteine wurde un-
ter Nutzung der FE. coli-Codonverteilung in die DNA-Sequenz ,revers” translatiert, die
einzelnen repetitiven Motive (sogenannte Module) wurden synthetisiert und mit Hilfe
spezieller Klonierungskassetten multimerisiert. Fiir einen Zulaufprozess mit komplexem
Medium und optischen Dichten (ODggg) von 4050 wurde zunéchst der E. coli-Stamm
BLR(DE3) gewéahlt. Mit Hilfe des mit Isopropyl-8-D-thiogalactopyranosid (IPTG) in-
duzierbaren T7-Expressionssystems konnte eine Reihe verschiedener synthetischer Spin-
nenseidengene intrazellular produziert und nach Aufschluss der Zellen gewonnen werden
(Huemmerich et al., 2004a).

Der Prozess wurde auch bereits im 10 L-Mafistab realisiert. Hierbei wurde ein defi-
niertes Medium basierend auf Korz et al. (1995) mit Glucose als einziger Kohlenstoff-
quelle eingesetzt. Allerdings zeigte der verwendete E. coli BLR(DE3) im definierten Me-
dium eine Auxotrophie fiir Isoleucin (Schmidt et al., 2007). Daher wurde auf E. coli
HMS174(DE3) umgestellt, der genauso wie der E. coli BLR(DE3) defizient in der recA
Rekombinase ist (Hardy und Scheibel, 2009). Aufgrund der fehlenden Rekombinase sind
in diesen E. coli-Stdmmen auch grofte repetitive Gene stabil. Mit diesem Stamm war
nun der Einsatz komplett definierter Medien moglich. Produktkonzentrationen von iiber
500mg L~! Spinnenseidenprotein konnten damit erreicht werden (Hardy und Scheibel,
2009). Dies ist jedoch weit von den Produktkonzentrationen entfernt, die bei anderen
rekombinant erzeugten Proteinen erreicht werden (~10gL~!, Choi et al., 2006).

Spinnenseidenproteine sind schwierig zu exprimieren. Griinde hierfiir sind die repeti-
tive Struktur, der hohe Gehalt der DNA-Basen Guanin und Cytosin in der Gensequenz
(GC-Gehalt) und der hohe Glycin-Anteil der Proteine (Xia et al., 2010). Spinnenseiden-
proteine sind zudem sehr grofs. Bei natiirlichen Proteinen des Abseilfadens betrigt das
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Molekulargewicht 250 —350 kDa (Heim et al., 2009; Xia et al., 2010). Die von der Scheibel-
Arbeitsgruppe entwickelten synthetischen Spinnenseidenproteine sind zwar etwas kleiner,
liegen aber dennoch bei 40—120 kDa (Hardy und Scheibel, 2009). Die vorliegende Arbeit
fokussiert sich auf eines dieser Proteine, das rekombinante Araneus diadematus Fibro-
in 4 beziehungsweise eADF(C16) oder kurz C16. Das synthetische Spinnenseidenprotein
C16 hat eine Grofse von 47,7 kDa und enthélt gerade mal acht verschiedene Aminosduren
(Huemmerich et al., 2004a). Die Aminoséureverteilung ist mit 34 % Glycin, 23 % Alanin,
17 % Prolin und 26 % anderen Aminosauren sehr einseitig. Nur eine von 35 Aminosauren
ist sauer (Glutaminsdure) und keine einzige basisch. Damit ist das Protein sehr unpolar,
hydrophob und sehr schlecht wasserloslich (Huemmerich et al., 2004a), wodurch die re-
kombinante Produktion zusétzlich erschwert wird. Gleichzeitig aber gehort C16 zu den
am besten untersuchten synthetischen Spinnenseidenproteinen und zahlreiche verschiede-
ne Morphologien und Anwendungen wurden fiir dieses Protein entwickelt (Hardy et al.,
2008).

Ziel dieser Arbeit ist es daher den mikrobiellen Herstellungsprozess des hydropho-
ben C16-Spinnenseidenproteins mit F. coli reaktionstechnisch zu analysieren und damit
Wege zur Prozessintensivierung aufzuzeigen. Hierfiir standen Bioreaktoren verschiedener
Mafstédbe zur Verfiigung, unter anderem ein Bioreaktorblock mit 48 parallelen Riihrkes-
selreaktoren im Milliliter-Mafstab (Puskeiler et al., 2005a; Weuster-Botz et al., 2005).
Die hohe Parallelisierung sollte eine Vielzahl von Kultivierungen und damit eine schnelle
und effiziente Prozessentwicklung erméglichen. In diesem System wurden bereits zahl-
reiche Anwendungen erfolgreich gezeigt (Hortsch und Weuster-Botz, 2010b). Darunter
fallt auch die Expression von Proteinen in E. coli, allerdings nur in Satzmedien (Hortsch
und Weuster-Botz, 2010a). Die Untersuchung von Zulaufprozessen mit hohen Zelldichten
fiir die Proteinproduktion in F. coli war bisher jedoch im Milliliter-Mafsstab noch nicht
erfolgt.

In einem ersten Schritt muss daher der im Liter-Mafistab im Riihrkesselreaktor eta-
blierte Referenzprozess zur Herstellung des C16-Proteins mit FE. coli in den Milliliter-
Mafstab tibertragen werden. Hierbei ist eine Fragestellung, wie ein Zulaufprozess zur

Erzielung hoher Zelldichten in diesem Mafstab realisiert werden kann.

Prozessintensivierung bedeutet in der vorliegenden Arbeit primér die Erhohung der
Produktkonzentration und Minimierung der Kosten fiir die Einsatzstoffe. Je hoher die
Produktkonzentration, desto geringer kénnen die Kosten fiir die Einsatzstoffe sein und
desto glinstiger ist oftmals die Produktaufbereitung. Auch kann bei hoheren Produkt-
konzentrationen die Raum-Zeit-Ausbeute verbessert sein. Um die Produktkonzentration
zu steigern, sind bei intrazellularen Produkten hohe Zelldichten von Vorteil. Hochzell-
dichtekultivierungen sind mit E. coli gut durchfihrbar und bekannt, gehen aber auch
mit Nachteilen, wie hohen Kosten fiir die Sauerstoffversorgung bei hohen Zelldichten,
einher. Hier gilt es eine geeignete Prozessfithrung zu erarbeiten, um schnelles Wachs-
tum und nachfolgend optimale Produktbildung unter Beriicksichtigung einer begrenzten

Sauerstoffversorgung zu ermoglichen.

Gerade bei intrazelluldren Produkten ist die Erzielung hoher Zielproteinanteile in den
Zellen von grofser Bedeutung. Die rekombinante Produktbildung wird durch die Zugabe
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eines Induktors (IPTG) gestartet. Die Identifizierung geeigneter Induktionszeitpunkte
und geeigneter Induktorkonzentrationen kann daher beitragen, maximale Zielprotein-
mengen in E. coli zu erreichen.

Ein effizienter Ansatz zur Minimierung der Kosten fiir Einsatzstoffe ist schliefslich die
Verwendung kostengiinstiger Kohlenstoffquellen (Haupteinsatzstoff neben dem Losemit-
tel Wasser). Bei dem bisher eingesetzten definierten Medium wird Glucose als einzige
Energie- und Kohlenstoffquelle verwendet. In Hochzelldichteprozessen ist der Bedarf an
Glucose entsprechend hoch. Alternative giinstigere Kohlenstoffquellen kénnen Saccharose

oder Melasse sein, wenn damit die Produktbildung aufrecht erhalten werden kann.
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3 Theoretische Grundlagen

3.1 Spinnenseide und Spinnenseidenproteine

In diesem ersten Kapitel der theoretischen Grundlagen werden Spinnenseide und Spin-
nenseidenproteine, deren Vorteile, Anwendungsmoglichkeiten und Herstellungsverfahren
erlautert.

3.1.1 Eigenschaften und Aufbau von Spinnenseide

Seide wird nicht nur von Spinnen, sondern auch von Insekten wie dem bekannten und in-
dustriell verwendeten Seidenspinner (Bombyz mori, ein Schmetterling) produziert. Spin-
nenseiden sind jedoch aufgrund der herausragenden mechanischen Eigenschaften von
weitaus groferem wissenschaftlichen und wirtschaftlichen Interesse. Dabei handelt es sich
vor allem um die Seiden der Webspinnen (Aranea) und insbesondere der Unterordnung
Echter Webspinnen (Araneomorphae) aus der Klasse der Spinnentiere (Arachnida) (Hei-
debrecht und Scheibel, 2013; Swanson et al., 2009). Die in dieser Arbeit untersuchten
Spinnenseidenproteine leiten sich von einer Seide der Gartenkreuzspinne ab (Araneus
diadematus, Abbildung 3.1).

Abbildung 3.1: Gartenkreuzspinne Araneus diadematus. Bildmaterial von Lucarelli 2009 unter GNU
Free Documentation License verdffentlich.

Araneus diadematus-Weibchen kénnen als echte Webspinnen sieben verschiedene Spin-
nenseidenfiden herstellen, von denen fiinf fiir das Spinnennetz verwendet werden (Heide-
brecht und Scheibel, 2013; Romer und Scheibel, 2008; Scheibel, 2009). Da die Seiden in
verschiedenen Driisen hergestellt werden (Abbildung 3.2), werden sie meist nach diesen
benannt. Der wegen seinen Eigenschaften fiir eine industrielle oder medizinische Anwen-
dung interessanteste Faden ist der sogenannte Abseilfaden. Er kommt aus der grofen
Ampullendriise (MAS, Major Ampullate Spidroins) und wird wie der Name sagt als Ab-
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seilfaden und Rettungsfaden sowie fiir den Rahmen und die Speichen des Netzes verwen-
det. Der Abseilfaden hat im Vergleich zu den anderen Faden die hochste Zahigkeit und
dient der Form und Stabilitdt des Netzes (Heim et al., 2009; Heidebrecht und Scheibel,
2013).

Die Flagelliform-Seide ist die zweite wichtige Seide fiir das Netz und bildet die Fangspi-
rale. Sie wird zwischen den Speichen des Netzes gespannt, ist extrem dehnbar und kann
kinetische Energie auftreffender Beute besonders gut aufnehmen. Bei der Konstruktion
des Netzes verwendet die Spinne zusétzlich als eine Art Geriist einen Hilfspiralfaden,
der in der kleinen Ampullendriise hergestellt wird (MIS, Minor Ampullate Spidroins).
Die Verbindung der Fangspirale mit dem Rahmen sowie die Befestigung des Netzes am
Untergrund erfolgt durch eine spezielle Seide aus der Piriformdriise. Die Flagelliform-
Seide der Fangspirale ist nicht klebrig. Um die Beute im Netz zu halten, wird daher
eine klebrige Beschichtung aus der Aggregatdriise angebracht. Zwei weitere Seiden aus
der Tubuliform- und Aciniformdriise werden fiir den &uferen Schutz beziehungsweise die
Verpackung und Einbettung der Eier genutzt. Die Seide der Aciniformdriise wird auch
zum Einwickeln der gefangenen Beute verwendet. (Romer und Scheibel, 2008; Scheibel,
2009; Heim et al., 2009)

Minor
Cylindrical Ampullate

Aggregate
Aciniform

Flagellif
agelliform Cylindrical:

dufere Hiille
zum Schutz
der Eier

Major
Ampullate

Piriform

oo Aggregate:

—{
¢ sacacac ™ | |ayrige Hiille
e i ko (|0 Kornfadens
Flagellifor Ay ——)
JE= —/

Aciniform:

Verpackung

{ Aﬁm late:
Hilfsspiralen

Abbildung 3.2: Echte Webspinnen wie Araneus diadematus kénnen bis zu sieben verschiedene Spin-
nenseidenfidden produzieren, die aus verschiedenen Spinnendriisen kommen und teilweise nach diesen
benannt sind. Die Seidenfdden unterscheiden sich in Struktur und Eigenschaften und sind fiir verschie-
dene Anwendungen spezialisiert. Modifiziert nach Ackerschott (2007); Vollrath (2000).

Die mechanischen Eigenschaften der Spinnenseide werden anhand mehrerer Parameter
beschrieben, die sich aus dem sogenannten Spannungs-Streckungs-Diagramm (Abbildung
3.3) ableiten lassen (Gosline et al., 1999; Omenetto und Kaplan, 2010): Die Spannung
ist definiert als 0 = F'/A, also die Kraft, die auf den Anfangsquerschnitt wirkt. Die Stre-
ckung oder Dehnung ist € = AL/Lg mit Lo als Lange der Faser vor der Dehnung und
AL als Veranderung der Léange. Die Steifigkeit ist die Steigung der Kurve aus dem Span-
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nungs-Streckungs-Diagramm. Der maximale Wert fiir die Spannung, die vor dem Bruch
erreicht wird, ist die Festigkeit (0ynqz, Strength). Der maximale Wert fiir die Streckung
ist die Dehnbarkeit €,,4,. Die Fldche unter der Spannungs-Streckungs-Kurve ist schliefs-
lich die Zahigkeit, die angibt, wie viel Energie bis zum Bruch des Materials notwendig
ist, beziehungsweise wie viel Energie vom Material aufgenommen werden kann, bevor es
bricht oder reifst.

Bruch
Gmax
/7

ﬁg ;. Steifigkeit
5 ,’.‘/
2 2
p=}
& )/ Zahigkeit

/7

/

Streckung ¢, - €max

Abbildung 3.3: Spannungs-Streckungs-Kurve nach Omenetto und Kaplan (2010): Die Spannung o
ist gegen die Streckung beziehungsweise Dehnung e aufgetragen. Die Steigung im linearen Bereich ist
die Steifigkeit, wihrend die Flache unter der Kurve die Zéhigkeit dargestellt. Die maximalen Werte fiir
Spannung und Dehnung beim Bruch des Materials sind die Zugfestigkeit oyq. und die Dehnbarkeit €42 .

In Tabelle 3.1 sind die mechanischen Eigenschaften des Abseilfadens von Araneus dia-
dematus im Vergleich zu weiteren Materialien aufgelistet. Spinnenseide ist bezogen auf
die Dichte 3—4 mal so zugfest wie Stahl und hat eine wesentlich héhere Zéhigkeit. Die
Zahigkeit tibertrifft auch Hochleistungsmaterialen und ist etwa dreimal so groft wie bei
Kevlar und etwa doppelt so grofs wie bei Nylon. In der Kombination von Zugfestigkeit,
Dehnbarkeit und Zahigkeit ist Spinnenseide herausragend (Tokareva et al., 2014).

Tabelle 3.1: Mechanische Eigenschaften von Spinnenseide im Vergleich zu weiteren Materialien. Die
Angaben variieren je nach Quelle (Heidebrecht und Scheibel, 2013; Heim et al., 2009; Gosline et al.,
1999)

Material Dichte, Zugfestigkeit, Steifigkeit, Dehnbarkeit, Zahigkeit,
gecm 3 GPa GPa - MJ m3
Araneus diadematus'® 1,3 0,7-1,1 10 0,27-0,30 150—-160
Abseilfaden
Bombyz mori® Kokon 1,3 0,6 7 0,18 70
Seide
Elastin® 1,3 0,002 0,001 0,15 2
Nylon 6,6 1,1 0,95 5 0,18 80
Kevlar 1,4 3,6 130 0,027 50
Stahl 7,8 1,5 200 0,008 6
Gummi 0,9 0,05 0,001 8,5 100
Carbonfaser 1,8 4,0 300 0,013 25

I Gartenkreuzspinne; 2Seidenspinner; 3Faserprotein in Wirbeltieren
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Spinnenseide ist auferdem antimikrobiell, hypoallergen, biokompatibel und nur lang-
sam biologisch abbaubar (Vendrely und Scheibel, 2007; Schacht und Scheibel, 2014). Die
Biokompatibilitdt wurde unter anderem durch subkutane Implantationen in Schweinen
gezeigt (Vollrath et al., 2002). Abhéngig von der Feuchtigkeit ist Spinnenseide zu Super-
kontraktion in der Lage. Bei hoher Luftfeuchtigkeit oder Tau verkiirzen sich die Faden,
was die Spannung und Stabilitdt von Spinnennetzen dauerhaft erhoht (Guinea et al.,
2003; Blackledge et al., 2009).

Das Molekulargewicht der Proteine des Abseilfadens liegt etwa im Bereich von 250 bis
350 kDa, mit Transkripten von iiber 10.000 Basenpaaren und tiber 3000 Aminosduren
(Omenetto und Kaplan, 2010; Heim et al., 2009; Scheibel, 2004). Die Proteingrofe ist
entscheidend fiir die Eigenschaften. Kiinstliche Spinnenseide muss aus vergleichbar grofien
rekombinanten Proteinen aufgebaut sein, um &hnlich gute Eigenschaften wie natiirliche
Spinnenseide aufzuweisen. Dies ist laut Xia et al. (2010) mit kleineren Proteinen nicht
moglich.

Spinnenseidenproteine wie das Araneus diadematus Fibroin 4 (ADF4, Abbildung 3.4)
bestehen aus einer repetitiven Kerndoméne und nicht repetitiven N- und C-terminalen
Doménen. Die wesentlich grofere Kerndoméne (bis zu 90 % der Sequenz) ist dhnlich ei-
nem Blockcopolymer organisiert, das heifft die Proteine bestehen aus mehreren verschie-
denartigen Monomereinheiten, die in ldngeren Sequenzen geblockt sind. In Spinnensei-
denproteinen liegen verschiedene alternierende Konsensusmotive (1050 Aminosiuren)
mit unterschiedlichen Eigenschaften vor, die sich bis zu mehrere hundert Male wiederho-
len. Alaninreiche kristalline Regionen (Poly(A) oder Poly(GA)) und weniger kristalline
(GGX oder GPGXX) wechseln sich ab (Tokareva et al., 2013). Spinnenseidenproteine ha-
ben einen aufsergewohnlich hohen Anteil der fiinf Aminosduren Glycin, Glutamin, Alanin,
Prolin und Serin (Heim et al., 2009). Die nicht-repetitiven N- und C-terminalen Doménen
sind hoch konserviert, trotz ihrer relativ geringen Groéfe von etwa 130 Aminoséuren beim
N-Terminus und 100 Aminoséuren beim C-Terminus (Omenetto und Kaplan, 2010).

Abseilfaden von Naturliche Spinnenseideproteine Rekombinante Spinnenseidenproteine
Araneus diadematus ADF3 und ADF4 eADF3 und eADF4

( AQAL A (Q — m?:
in n=24
C g —
n L Th=16

C-Modul: GSSAAAAAAAASGPGGYGPENQGPSGPGGYGPGGP

Abbildung 3.4: Der Abseilfaden der Gartenkreuzspinne Araneus diadematus besteht aus den beiden
Proteinen ADF3 und ADF4 (Araneus diadematus Fibroine 3 und 4). Diese Spinnenseidenproteine beste-
hen aus nicht repetitiven terminalen Sequenzen (griin und gelb) sowie einer Kerndoméne aus Wiederho-
lungen der Module A und Q oder des Moduls C. Das rekombinante Spinnenseidenprotein AQ24NR3 ist
von ADF3 abgeleitet und besteht aus 24 Wiederholungen der Module A und Q sowie der nicht repetiti-
ven Sequenz NR3. Das in der vorliegenden Arbeit vorwiegend untersuchte eADF(C16) oder vereinfacht
C16 besteht aus 16 Wiederholungen des Moduls C. Dieses Modul ist sehr Glycin-reich (blau) und hat
einen Poly(A)-Abschnitt (orange). Daneben wurden weitere Varianten mit unterschiedlicher Anzahl des
C-Moduls hergestellt. Modifiziert nach Humenik et al. (2014) und Huemmerich et al. (2004a).
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Die Aminosiuresequenz von eADF4(C16) wurde von der natiirlichen Sequenz von
ADF4 von Araneus diadematus iibernommen (Abbildung 3.4). Die Kerndoméne besteht
aus Wiederholungen eines Poly(A)-reichem Motivs mit hohem Glycin-Gehalt, welches als
Modul C bezeichnet wird. eADF(C16) oder kurz C16 besteht aus 16 Wiederholungen des
Moduls C mit einer Molekularmasse von 47,7 kDa (Huemmerich et al., 2004a). Es sind je-
doch keine N- oder C-terminalen Sequenzen in C16 vorhanden, welches zudem kleiner ist
als das natiirliche ADF4. Daneben wurden weitere rekombinante Spinnenseidenproteine
wie das AQ24NR3 hergestellt, das sich von ADF3 ableitet und aus 24 Wiederholungen
der beiden Module A und Q sowie der nicht repetitiven terminalen Sequenz NR3 besteht.

Die Priméarstruktur der Seide spielt eine bedeutende Rolle fiir die charakteristischen
Eigenschaften des Fadens, was sich aus der starken Konservierung der Konsensusmotive
und dem sehr niedrigen Anteil an geladenen (sauren oder basischen) Aminoséuren ablei-
ten lasst (Heim et al., 2009). In Spinnenseide bildet sich eine Art elastische Matrix mit
anisotropen Einschliissen (= gestapelte S-Faltblattstrukturen). Die Glycin-reichen amor-
phen Regionen tragen zur Dehnbarkeit und Flexibilitat bei (Hayashi et al., 1999). Die
p-Faltbléatter aus Poly(A)- oder Poly(GA)-Doménen bilden Nanokristalle, die sich ent-
lang der Faserachse ausrichten (Scheibel, 2009; Keten et al., 2010). Die besondere Stérke
der Spinnenseide resultiert aus diesen [-Faltblatt-Nanokristallen (Abbildung 3.5). Schwa-
che, aber zahlreiche intermolekulare Wechselwirkungen zwischen Bereichen benachbarter
Proteine sorgen insgesamt fiir eine stabile Struktur. Nach Alam (2014) finden bei der
Dehnung von Spinnenseide mehrere Prozesse statt. Durch Scherung brechen zunéchst
grofere Nanokristalle in kleine auf, die eine noch hoéhere Steifigkeit haben. Die Entfal-
tung der S-Faltbléatter benotigt noch mehr Energie und findet erst danach statt.

Streckung

B-Faltblatt-
Nanoknstalle
1] E y
||
Amorphe

rﬂ Strukturen
ﬁtreckung

Abbildung 3.5: Hypothese zur mehrstufigen Entfaltung von Spinnenseide nach Alam (2014). Spinnen-
seide besteht aus amorphen Strukturen und kristallinen Untereinheiten mit S-Faltbldttern (A). Werden
die Seidenféden gestreckt, so strecken sich zunéchst die amorphen Strukturen (nicht gezeigt). Die Stérke
der Spinnenseide resultiert jedoch aus den (-Faltblatt-Nanokristallen (B). Bei einer Streckung trennen
sich zuerst die -Faltbldtter aus den Nanokristallen (C) und schliefilich entfalten sich die -Faltbldtter
(D).

Die mechanischen Eigenschaften natiirlicher Spinnenseide resultieren aus der Struktur
der Proteine und dem Spinnprozess (Omenetto und Kaplan, 2010). Der Assemblierungs-
prozess von Spinnenseidenfaden ist sehr komplex und erst wiahrend der Assemblierung
strukturieren sich die Seidenproteine. Es erfolgt eine Fliissig-fliissig-Phasentrennung und



12 Theoretische Grundlagen

eine Fliissig-fest-Phasentrennung, ein Streckprozess und Verdunstung von Wasser. Die
Spinnenseidenproteine sind biochemischen Verdnderungen, verschiedenen pH, Losungs-
mitteln und Salzkonzentrationen, Elongations- und Scherkréften ausgesetzt (Heim et al.,
2009). Spinnenseidenfiden werden nicht aus den Driisen herausgedriickt, sondern werden
zum Beispiel durch die Beine der Spinne herausgezogen (Omenetto und Kaplan, 2010).

3.1.2 Anwendungen von Spinnenseidenproteinen

Neben Fasern beziehungsweise Faden kénnen Spinnenseidenproteine in eine Vielzahl an-
derer Formen verarbeitet werden: Partikel, Kapseln, Hydrogele, Schdume, Faservliese und
Filme (Hardy et al., 2008; Omenetto und Kaplan, 2010; Schacht und Scheibel, 2014). Dies
ist alleine mit einem einzigen Protein, dem C16, moglich (Abbildung 3.6). Eigenschaf-
ten wie Abbaubarkeit und Stabilitdt konnen zudem durch die Verarbeitung modifiziert
werden. Daneben sind aber auch chemische Modifikationen méglich und durch die Varia-
bilitdt der Module lassen sich bereits auf gentechnischer Ebene verschiedene Varianten
darstellen.

Partikel beziehungsweise Kiigelchen und Kapseln aus Spinnenseide eignen sich zum
Beispiel fiir eine gezielte Medikamentenfreisetzung im Korper (Lammel et al., 2011; Hardy
et al., 2013). Niedrigmolekulare Medikamente sowie Proteine konnen in C16-Partikel auf-
genommen werden. Diese werden nur langsam biologisch abgebaut, was sich durch Her-
stellungsbedingungen und Quervernetzung steuern liasst (Schacht und Scheibel, 2014). Es
kénnen auch wasserunlosliche Molekiile eingekapselt werden, die beispielsweise im Magen
intakt bleiben und im Diinndarm freigesetzt werden. Zudem kénnen die Kiigelchen poros
gestaltet werden, was eine Diffusion von kleinen Partikeln erméglicht (Humenik et al.,
2011). Erst kiirzlich wurden auferdem C16-Kapseln entwickelt, in denen geschiitzt En-
zymreaktionen fiir potentielle technische und medizinische Anwendungen ablaufen (Bliim
et al., 2014).

Aufgrund der Biokompatibilitdt sowie der langsamen Abbaurate sind Spinnenseiden-
proteine gute Biomaterialien fiir Gewebekonstruktionen (tissue engineering). Insbeson-
dere Schaume und Hydrogele, die sehr elastisch und iiber Wochen stabil sind, kénnen als
Geriist dienen (Humenik et al., 2011; Tokareva et al., 2013; Schacht und Scheibel, 2014).

Spinnenseidenproteine wurden als Oberflache fiir Zelladhésion (Hardy et al., 2014)
sowie als Matrizen fiir neuronale Stammzellen oder Schwannsche Zellen (Stiitzzellen, die
das Axon einer Nervenzelle umhiillen) untersucht (Allmeling, 2006; Lewicka et al., 2012).
Schwannschen Zellen konnten entlang natiirlicher Abseilfiaden wachsen und damit wurden
die Ergebnisse bei Nerventransplantationen verbessert (Allmeling et al., 2007).

Filme aus Spinnenseidenproteinen sind vielversprechend als Beschichtung von Implan-
taten, wie an Silikonimplantaten gezeigt wurde. Damit konnen die Biokompatibilitdt und
Oberflacheneigenschaften verbessert und postoperative Komplikationen, wie Fibrose, ver-
ringert werden (Zeplin und Maksimovikj, 2014; Schacht und Scheibel, 2014).

Spinnenseidenproteine sind auch fiir kosmetische Produkte interessant, wie beispiels-
weise Hautpflege, Shampoos, Seifen, Haar- und Nagelpflege (Vendrely und Scheibel,
2007). Von AMSilk GmbH (im folgenden AMSilk) wurden mit der ,Spidersilk Skin Care*-
Linie erstmalig Spinnenseidenprodukte kommerzialisiert (AMSilk, 2014b). Daneben ent-
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Hydrogel

Schaum Film

Kapseln

Faden

Abbildung 3.6: Verschiedene Morphologien, die mit nur einem rekombinant hergestellten Spinnen-
seidenprotein, dem eADF4(C16), hergestellt werden konnen. Abbildung modifiziert nach Hardy et al.
(2008).

wickelt AMSilk auch Produkte fiir die Wundheilung. Ein Seidenfilm soll dabei die Haut
rehydrieren und eine Barrierefunktion wiederaufbauen (AMSilk, 2014a). Zudem kann die
Adhésion und Proliferation von Fibroblasten durch Spinnenseidenproteine begiinstigt
werden (Schacht und Scheibel, 2014).

Kiinstliche Fasern wiirden schlieflich fiir viele industrielle Anwendungen in Frage kom-
men, wie Hochleistungskabel, Fallschirme, Verbundwerkstoffe fiir die Luftfahrt und be-
schusshemmenden Westen (Vendrely und Scheibel, 2007; Chung et al., 2012; Scott, 2014).

3.1.3 Rekombinante Herstellung von Spinnenseidenproteinen

Aufgrund der vielen Anwendungsméglichkeiten besteht ein wirtschaftliches Interesse an
der Herstellung von Spinnenseidenproteinen. Die massenhafte Haltung von Spinnen ist
allerdings aus mehreren Griinden nicht wirtschaftlich realisierbar (Heidebrecht und Schei-
bel, 2013): Kannibalismus ist unter Spinnnen weit verbreitet, vor allem bei hohen Po-
pulationsdichten in Laborversuchen (Wise, 2006). Neben sexuellem Kannibalismus und
dem Kannibalismus als Nahrungssuche sowie weiteren Formen spielt der agonistische
Kannibalismus (verbunden mit Rivalitit) beziechungsweise das kannibalistische Territo-
rialverhalten eine wichtige Rolle. Zudem wurde gezeigt, dass Spinnen in Gefangenschaft
weniger Seide und von schlechterer Qualitdt produzieren und die Qualitdt zudem stark
von ihrer Nahrung abhéngt (Craig et al., 2000).

Die biotechnologische Herstellung von Spinnenseide ist ebenfalls schwierig. So sind
Spinnenseidengene hoch repetitiv, was Sequenzierung und PCR-Methoden erheblich er-
schwert (Scheibel, 2009). Weitere Schwierigkeiten umfassen Limitierungen des Trans-
skriptions- und Translationsapparats und die schlechte Loslichkeit der produzierten Pro-
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teine (Heidebrecht und Scheibel, 2013; Scott, 2014). Bei der Produktion in Bakterien
ist die Grofle von natiirlichen Spinnenseidenproteinen genauso problematisch wie die ab-
weichende Codon-Verwendung von Bakterien und Spinnen. Die genetische Instabilitét
resultiert vor allem aus der Grofse und der hohen Repetitivitdt der Spinnenseidenprotei-
ne. Die Fahigkeit von Bakterien zur homologen Rekombination kann zu einer ungewollten
Verkiirzung der Gene fithren (Vendrely und Scheibel, 2007). Der hohe GC-Gehalt (teil-
weise iiber 70 %) und die Glycin- und Alanin-reiche Struktur der Seidenproteine und der
damit einhergehende Verbrauch der tRNA- und Aminosdurevorréte der Zelle erschweren
zusétzlich die Expression (Xia et al., 2010; Heim et al., 2009).

Verschiedene rekombinante Ansatze

Einen Uberblick iiber verschiedene Wirte und Strategien fiir die Expression von Spinnen-
seidenproteinen geben Rising et al. (2011), Chung et al. (2012), Tokareva et al. (2013)
und Heidebrecht und Scheibel (2013). Auf einige Ansétze wird hier genauer eingegangen.
Insgesamt wurden einerseits natiirliche Spinnenseidengene in transgenen Tieren (M&use
und Ziegen), tierischen Zellen (COS-1, MAC-T und BHK), Insekten (Seidenspinner Bom-
byx mori), Insektenzellen (Spodoptera frugiperda), Hefen (Pichia pastoris) und Bakterien
(Escherichia coli) exprimiert. Meistens wurden dabei Gene der Spinnen Nephilia clavipes
oder Araneus diadematus verwendet, aber auch von Argiope aurantia, Argiope trifasciata,
FEuprothenops australis und Latrodectus hesperus. Die erzielten Produktkonzentrationen
lagen jedoch nur bei bis zu maximal 105150 mg L~! (Tokareva et al., 2013; Heidebrecht
und Scheibel, 2013).

Andererseits wurden synthetische Spinnenseidengene in E. coli und Salmonella typhi-
murium, in der Hefe Pichia pastoris, in den Pflanzen Arabidopsis thaliana, Tabak (Ni-
cotiana tabacum), Kartoffeln (Solanum tuberosum), in Insektenzellen (Bombyx mori), in
transgenen Seidenspinnern (Bombyx mori) und Ziegen hergestellt. Die Expression und
extrazelluldre Anreicherung eines Spinnenseiden-analogen Proteins mit Bacillus subti-
lis wurde zwar in einem Patent (Fahnestock, 1994), aber in keiner Publikation erw&hnt
(Heidebrecht und Scheibel, 2013).

Mit Pichia pastoris konnten bis zu 2,940,3g L~ von dem seideniihnlichen Protein
EE24 exprimiert werden (Werten et al., 2008) — die héchste bekannte Konzentration
(Heidebrecht und Scheibel, 2013). Schon deutlich frither konnte das synthetische, spin-
nenseidenédhnliche Protein DP-1B in Pichia pastoris mit einer Produktkonzentration von
immerhin 1gL~! hergestellt werden, allerdings erwies sich die Aufarbeitung aufgrund
von Aggregationen als schwierig (Fahnestock und Bedzyk, 1997).

Eukaryotische Wirte haben unter anderem die Vorteile, dass die Codon-Verwendung
dghnlicher zu Spinnen ist, die Rekombinationsfrequenz gering ist und es keine so starke
Limitierung der Gengrofe gibt. Zudem sind tierische Zellen zur Sekretion in der Lage,
was die Produktaufreinigung vereinfacht (Vendrely und Scheibel, 2007; Heidebrecht und
Scheibel, 2013). Mit eukaryotischen Expressionssystemen sind zudem posttranslationale
Modifikationen mdoglich. Phosphorylierungen von Tyrosin- und Serin-Resten wurden in
Spinnenseidengenen gefunden, allerdings ist der Einfluss auf die physikalischen Eigen-
schaften der Spinnenseide unklar (Michal et al., 1996; Rising et al., 2011).
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Insektenzelllinien diirften Spinnen phylogenetisch am &hnlichsten sein (Huemmerich
et al., 2004b). So wurden von der Gruppe um Scheibel zunéchst partielle cDNA der
Spinnenseidengene ADF3 und ADF4 in Sf-9 exprimiert, einer immortalisierten Zellli-
nie aus Spodoptera frugiperda, einem Eulenfalter (Schmetterling). Die cDNA wurde mit
Baculoviren, die genetisch leicht manipulierbar sind, in die Zellen transformiert. Zwar
war die Expression erfolgreich und die Primérstruktur korrekt, allerdings konnten nur
relativ geringe Produktkonzentrationen von etwa 30 mgL~! erreicht werden (Huemme-
rich et al., 2004b; Vendrely et al., 2008; Hardy und Scheibel, 2009). Da die Kultivierung
von Insektenzellen wegen langer Generationszeiten vergleichsweise teuer ist, sind diese
Ertrage fiir eine kommerzielle Anwendung zu gering (Vendrely und Scheibel, 2007). Die
Proteinloslichkeit war ein weiteres Problem. ADF3 ist relativ gut 16slich (30 mgL~!),
ADF4 hingegen ist wegen des hohen [-Faltblatt-Gehalts deutlich schlechter 16slich (et-
wa 1 mgL~!) und neigt zur Selbstassemblierung in filamentose Strukturen (Huemmerich
et al., 2004b; Hardy und Scheibel, 2009).

Wahrend sich Insektenzelllinien in Bioreaktoren kultivieren lassen, ist die Produktion
von Spinnenseidenproteinen in Pflanzen schwierig mit mikrobiellen Produktionsprozes-
sen zu vergleichen. Alternative Expressionssysteme und -methoden wie Multimerisierung,
eine mogliche Akkumulation in Organellen oder Pflanzenteilen (Blatter, Wurzeln), post-
translationale Modifikationen sowie Stabilitdt von Genen kénnten Vorteile von Pflanzen
darstellen und es wurden erfolgreich verschiedene Pflanzen wie Tabak, Kartoffeln und
Arabidopsis thaliana eingesetzt. Allerdings scheinen Produktmengen wie 0,5—-2 % des
Gesamtproteins beziehungsweise 1,8 mg pro 50 g Blattgewicht relativ gering (Heim et al.,
2009; Tokareva et al., 2013; Scheller et al., 2001; Hauptmann et al., 2012). Vielverspre-
chend waren beziehungsweise sind einige Ansétze mit transgenen Tieren, insbesondere
Ziegen und dem Seidenspinner. Da hieraus teilweise Unternehmen hervorgegangen sind,
sollen die Ansétze in dem letzten Abschnitt in diesem Kapitel genauer diskutiert werden.

Die Grofe natiirlicher Spinnenseidenproteine ist eines der Hauptprobleme fiir die re-
kombinante Herstellung. Insgesamt konnten mit rekombinanten Spinnenseidenproteinen
aus F. coli oder Ziegen Fasern gesponnen werden, die Spinnenseiden &hnlich, aber im-
mer noch unterlegen sind. Im Gegensatz zur Herstellung von Fasern ist die Grofe der
Spinnenseidenproteine fiir viele Anwendungen wie Filme, Hydrogele und Partikel nicht
entscheidend. (Heidebrecht und Scheibel, 2013)

Produktion von Spinnenseidenproteinen mit Escherichia coli

Am héufigsten wurde Escherichia coli (E. coli) fiir die Expression von Spinnenseiden-
proteinen eingesetzt und verschiedene Gruppen konnten erfolgreich rekombinante Spin-
nenseidenproteine oder Proteine, die sich davon ableiten, in E. coli herstellen (Tokareva
et al., 2013; Heidebrecht und Scheibel, 2013). E. coli ist gentechnisch leicht verdnderbar,
gut untersucht und hat eine kurze Generationszeit. Vor allem lésst sich E. coli relativ
glinstig in definierten Medien, zu hohe Zelldichten und im grofsen Mafstab kultivieren.
Zudem wurden verschiedene Klonierungsstrategien fiir die repetitiven Spinnenseidengene
in E. coli entwickelt (Tokareva et al., 2013).

Limitierend fiir die Produktion von Spinnenseidenproteinen waren jedoch geringe Er-
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trage, die meist schlechte Proteinléslichkeit, die Codon-Verwendung, unerwiinschte Re-
kombinationsereignisse und damit verkiirzte Gene, Produktinhomogenitdten, mRNA-Se-
kundérstrukturen, Transkriptionsfehler, Auszehrung des tRNA-Pools, Translationspau-
sen und Bildung von Einschlusskorperchen. Der Proteinertrag verringerte sich zudem
deutlich, wenn grofere Proteine (iiber 43 kDa) exprimiert wurden (Heim et al., 2009;
Rising et al., 2011; Tokareva et al., 2013; Heidebrecht und Scheibel, 2013).

Die hochste mit E. coli hergestellte Konzentration wurde von Xia et al. (2010) berichtet.
Durch die Uberexpression von glyA zur Anhebung des Glycyl-tRNA-Vorrats konnten bis
zu2,7g L=t in E. coli BL21(DE3) von dem kleinsten untersuchten Protein erreicht werden
(32mer). Bei dem 92mer (285 kDa) lag die Produktkonzentration bei 0,5-0,8gL~!. Nach
der Aufreinigung konnten aus 1 L Reaktionslésung immerhin 1,2 g des 32mer Proteins
gewonnen werden.

Die Gruppe um Scheibel etablierte ebenfalls einen Prozess zur Expression von Spinnen-
seidenproteinen in E. coli, zunédchst in E. coli BLR(DE3) (Huemmerich et al., 2004a) und
schlieflich in E. coli HMS174(DE3), einem E. coli K12-Derivat (Schmidt et al., 2007). Ein
entwickeltes Klonierungssystem ermoglichte die Bildung kiinstlicher Spinnenseidengene
durch eine nahtlose Verkniipfung von Festphasen-synthetisierten Oligonucleotiden. Neben
C16 (Abbildung 3.4) wurde eine Reihe weiterer rekombinanter Spinnenseidenproteine er-
stellt, mit Molekulargrofien zwischen 40 und 120 kDa. Mit Hochzelldichte-Kultivierungen
konnten Produktkonzentration von iiber 500 mg L~! erzielt werden (Huemmerich et al.,
2004a; Hardy und Scheibel, 2009).

Kommerzielle Herstellung von Spinnenseidenproteinen

Gleich zwei grofse Unternehmen, DuPont und BASF, erforschten die industrielle Her-
stellung von Spinnenseidenproteinen, stellten ihre Bemiithungen jedoch ein (Scott, 2014).
Eine Reihe kleiner Unternehmen ist hingegen auf dem Weg oder hat bereits erste Pro-
dukte mit Spinnenseide kommerzialisiert (Tabelle 3.2).

Das Kanadische Unternehmen Nexia Biotechnologies entwickelte ein Konzept zur Her-
stellung von Spinnenseidenproteinen in der Milch von transgenen Ziegen (Vendrely und
Scheibel, 2007). Die gentechnische Modifikation von Ziegen ist jedoch wesentlich schwie-
riger und zeitaufwendiger im Vergleich zu Mikroorganismen. Zu den weiteren Problemen
gehorten die relativ geringen Konzentrationen und die schwierige Aufarbeitung von Spin-
nenseidenproteinen aus der Milch, insbesondere die Abtrennung vom Casein (Heidebrecht
und Scheibel, 2013). Obwohl bereits eine Herde von transgenen Ziegen bei Nexia Biotech-
nologies vorhanden war, hat sich das Model als nicht wirtschaftlich erwiesen. Nach der
Schlieffung von Nexia Biotechnologies wurden einige Ziegen an ein Museum {ibergeben
(CBC News, 2012).

Demgegeniiber hat das Konzept von Kraig Biocraft Laboratories mit transgenen Sei-
denspinnern den Vorteil, dass die Gewinnung von Seide aus Seidenspinnerraupen seit
Jahrhunderten etabliert ist und in grofem industriellem Mafstab erfolgen kann. Es wird
jedoch eine hybride Seide aus Seiden der Seidenspinnerraupe und aus Spinnenseide produ-
ziert, mit einem Anteil von nur maximal 5 % Spinnenseide (Teulé et al., 2012). Dennoch
sind die mechanischen FEigenschaften der hybriden Seide im Vergleich zur natiirlichen
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Tabelle 3.2: Kommerzielle Entwicklung von Spinnenseidenproteinen. Nach Scott (2014), erweitert um
Spiber Technologies (Rising et al., 2011; Rising, 2012) und Nexia Biotechnologies (CBC News, 2012).

Organisation Wirt

Erste Produkte

Entwicklungsstand

AMSilk GmbH,
Planegg, Deutschland

E. coli

Araknitek, Inc., E. coli, Ziegen,

Delaware, USA Seidenspinner
KBLB*', Michigan, Seidenspinner
USA

MBEL?, KAIST, E. coli
Daejeon, Siidkorea

Spiber Inc., E. coli
Yamagata, Japan

Spiber Techno- E. coli

logies AB, Uppsala,

Schweden

Nexia Biotech- Ziegen

nologies, Kanada

Hautpflegeprodukte,
Zellkultur-Kits

Fasern fiir medizinische
Anwendungen

Monster Silk™: Hybride
Spinnen-Seidenspinner-
Fasern fiir Textilien

Fasern starker als Kevlar

Fasern und Filme

Zellkultur, Wundheilung

Bereits kommerzialisiert

Aufbau einer Pilotanlage

Transfer in
kommerziellen Mafsstab
durch Warwick Mills

Partnerschaft mit einem
Unternehmen angestrebt

Massenproduktion 2015
geplant mit Kojima
Industries Corporation
Staatliche Férderung zur

Entwicklung von
Wundheilungsprodukten

In Konkurs gegangen

IKraig Biocraft Laboratories Inc.; 2Metabolic and Biomolecular Engineering National Research Laboratory

Seide deutlich iiberlegen. Die Erzeugung und Nutzung transgener Tiere oder Pflanzen

kann jedoch, gerade in Deutschland, ethische Bedenken und eine schlechte Akzeptanz

auslosen (Vogt, 2004). Alle anderen in Tabelle 3.2 genannten Unternehmen setzen auf

E. coli als Expressionswirt.


http://www.amsilk.com/
http://www.araknitek.com/index.html
http://www.kraiglabs.com/
http://mbel.kaist.ac.kr/lab/index_en.html
http://www.spiber.jp/en/
http://www.spiber.se/
http://www.spiber.se/
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3.2 Kultivierung von Mikroorganismen

In diesem Abschnitt wird zunéchst allgemein auf das Wachstum von Mikroorganismen
und auf den idealen Riihrkesselreaktor eingegangen. Acetatbildung und Substratinhibie-
rung sind im Zusammenhang mit Satz- und Zulaufverfahren von Bedeutung. Schlieflich

wird die Mafsstabsiibertragung in Bioreaktoren genauer betrachtet.

3.2.1 Kinetik von Wachstum und Produktbildung

Die mathematische Betrachtung von Zellen im Bioreaktor erfolgt am h&ufigsten und ein-
fachsten mit unstrukturierten und unsegregierten Modellen (Chmiel, 2011). Die Zellen
werden als eine Komponente und Zelleigenschaften als Mittelwerte gesehen. Es gibt kei-
ne unterscheidbaren Komponenten in den zelluldren Systemen (strukturiert) und keine
Subpopulationen (segregiert). Dadurch konnen viele wichtige Parameter fiir das Zell-
wachstum und die Prozessfilhrung einfach definiert werden. Die mathematischen Be-
schreibungen in diesem Kapitel sind vorwiegend nach Chmiel (2011) und Katoh und
Yoshida (2009) dargestellt, falls nicht anders angemerkt.

Die Wachstumsrate rx ist einer der wichtigsten Parameter und beschreibt die Veréan-
derung der Biomasse cx iiber die Zeit t. Unter nicht-limitierenden Bedingungen ist die
Wachstumsrate proportional zur Biomasse cx, was mit einer autokalalytischen Gleichung

beschrieben werden kann:

dCX
=—=U- 3.1
X dt K- Ccx (3.1)
mit rXx: Wachstumsrate, g L= h=!
cx: Biomasse, g L ™!
t: Zeit, h
W spezifische Wachstumsrate, h™?

Die spezifische Wachstumsrate p ist damit definiert als:

1 dCX
—_— 3.2
Cx dt ( )

7

Die Wachstumsrate kann entscheidend fiir die Proteinexpression sein (Siurkus et al.,
2010; Hellmuth et al., 1994; Luo et al., 2006). Wichtige globale Parameter wie die Ver-
fiigharkeit von RNA-Polymerasen und Ribosomen hingen von der Wachstumsrate ab
(Klumpp et al., 2009). Die Wachstumsrate zeigt dabei unterschiedliche Einfliisse, je nach
dem wie die Genexpression gemessen wird (Trinskription, mRNA oder Proteinkonzen-
tration). Héhere Wachstumsraten koénnen zudem das Zellvolumen erhdhen und die Ex-
pression konstitutiv exprimierter Gene beeinflussen (Klumpp et al., 2009), wihrend mit
niedrigeren Wachstumsraten ein hoherer Plasmid-Gehalt gemessen wurde (Bentley et al.,
1990).

In einem definiertem Medium ist das Wachstum von einer Komponente, iiblicherweise
der Kohlenstoffquelle, begrenzt. Monod (1949) beschrieb einen formalen Zusammenhang
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zwischen der spezifischen Wachstumsrate p und dem wachstumslimitierendem Substrat
¢s in Form einer Séttigungsfunktion.

cs
= — 3.3
M= HUmax cs + Kg ( )
mit Umax: maximale spezifische Wachstumsrate, h~!
cs: Substratkonzentration, g L~!
Kg: Sattigungskonstante des limitierenden Substrats, g L~

Die maximale Wachstumsrate pmax wird theoretisch erreicht, wenn cg sehr viel gro-
Rer ist als Kg. Die Konstante Kg ist die Substratkonzentration, bei der die spezifische
Wachstumsrate halb so grofs ist wie die maximale Wachstumsrate fimax.

Analog zur Wachtumsrate werden auch die Produktbildungsraten (rp, gp) sowie die
Substrataufnahmeraten (rg, gg) definiert. Dabei sind r; (in g L=! h™!) die volumetrischen
und ¢; (in h™!) die spezifischen Raten.

dcg
= — =gqs- 3.4
rs = =dscex (3.4)
dep
=—=gqp- 3.5
TP = =apcx (3.5)
mit rg: volumetrische Substrataufnahmerate, gL='h~!
qs: spezifische Substrataufnahmerate, gg=' h™!
rp: volumetrische Produktbildungsrate, g L~ h~!
qp: spezifische Produktbildungsrate, gg='h~!
cp: Produktkonzentration, g L~?

Die Substratkonzentration cg aus dem empirischen Monod-Modell lasst sich mit der
Biomasse cx tber den Ausbeutekoeffizienten beziehungsweise Biomasseausbeute Yy/g
verkniipfen. Die Biomasseausbeute (yield) ist die gebildete Biomasse pro verbrauchtem
Substrat, was auch als Selektivitidt bezeichnet werden kann (Chmiel, 2011).

gebildete Biomasse I rx dcx
verbrauchtes Substrat qs  Tg dcg
mit Yx/s  Biomasseausbeute, gg~!

Damit werden tiber Yy g die Wachstumsrate und die Substrataufnahmerate zueinander

in Beziehung gesetzt:
7

- _r 3.7
Yos (3.7)

qs

Dies gilt jedoch nur, wenn ausschlieflich Wachstum stattfindet. Die Gleichung kann
um den Term fiir den Erhaltungsstoffwechsel mg und um die Substrataufnahme fiir die
Produktbildung ¢s p erweitert werden:

qs = YL +mgs + qs,p (3.8)
X/
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mit mg Substrataufnahme fiir den Erhaltungsstoffwechsel, gg=' h~!
qs,p Substrataufnahme fiir die Produkbildung, gg='h~!

Werden Produkte mit vergleichsweise geringer Wertschépfung bei gleichzeitig teurem
Substrat hergestellt, ist die Produktausbeute wesentlich fiir die Wirtschaftlichkeit des

Prozesses. Die Produktausbeute Yp/g ist die Masse an gebildetem Produkt pro ver-

1

brauchtem Substrat und wird wie die Biomasseausbeute in gg~" angegeben:

gebildetes Produkt gp _ rp _ dcp

(3.9)

Yp/o = =—= ==
p/s verbrauchtes Substrat — qg rs dcs

In dieser Arbeit wurde die Expression von Spinnenseidenproteinen in verschiedenen
Mafistdben mit unterschiedlichen Zelldichten durchgefiihrt. Um die Ergebnisse besser
miteinander vergleichen zu kénnen, kann daher die Produktkonzentration relativ zur
Biotrockenmassekonzentration betrachtet werden. Diese wird unter anderem als zells-
pezifische Proteinkonzentration, spezifische Produktivitdt oder spezifische Produktaus-
beute bezeichnet: Cell-specific protein concentration (Li et al., 2011), specific product
concentration (Striedner et al., 2010), specific protein content (Pinsach et al., 2008), spe-
cific productivity (Huber et al., 2011), specific (product) yield (Khalilzadeh et al., 2004;
Schlottbom et al., 2013; Kensy et al., 2009) und product yield (Borja et al., 2012). In
dieser Arbeit soll der Begriff zellspezifischer Proteingehalt verwendet werden, da dies am
wenigstem missverstandlich scheint. Als Symbol wird meist Yp x verwendet (Striedner
et al., 2010; Borja et al., 2012; Kensy et al., 2009; Schlottbom et al., 2013) und soll hier
ibernommen werden. Das X reprasentiert dabei die Biotrockenmasse. Yp x wird wie die

1

Produktausbeute in gg™" angegeben.

gebildetes Produkt — cp
Yo v — =X 3.10
P/x gebildete Biomasse  cx ( )

Da sich Biotrockenmasse nicht immer linear zur optischen Dichte verhélt und vor allem
im kleinen Mafstab nicht immer die Biotrockenmasse bestimmt werden kann, wird zudem
die Proteinkonzentration relativ zur optischen Dichte, gemessen bei 600 nm (ODgoo),
angegeben und analog als Yp,op bezeichnet. Da die optische Dichte keine Einheit hat,
wird Yp/op in g L~! angegeben.

gebildetes Produkt cp
Ypiop = — . —— = (3.11)
gebildete optische Dichte  ODggg
3.2.2 Bilanzierung des idealen Bioreaktors
Laut Chmiel (2011) ist ein Bioreaktor ,ein abgegrenzter Raum bzw. Aparat |...|, in dem

in Anwesenheit und unter Mitwirkung eines Biokatalysators eine Stoffumwandlung statt-
findet”. Die klassische Bauform fiir Bioreaktoren sind die sogenannten Riihrkesselreak-
toren (STR) mit Scheibenrithrern (schematisch in Abbildung 3.7). Die Riihrkessel sind
die wichtigsten Produktionsreaktoren in der Biotechnologie (Weuster-Botz, 2006). Zu
den Aufgaben eines Bioreaktors zéhlt vor allem das Durchmischen (Homogenisieren).
Dazu kommt sowohl das Suspensieren von Feststoffen (Zellen) sowie das Dispergieren
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der Gasphase. Zudem muss in Bioreaktoren die Temperatur geregelt und eine Sterilbar-
riere aufrecht erhalten werden. Ein idealer Bioreaktor ist isotherm (T=konst.), isobar
(p=konst.) und isotrop: Die Konzentrationen aller Reaktionskomponenten, die physikali-
schen Eigenschaften und Reaktionsraten sind rdumlich konstant. Die Stoffbilanzgleichung
fiir den idealen Riihrkesselreaktor als Reaktionsraum lautet wie folgt (Chmiel, 2011):

d(Vg - ¢
(fi:tZ) = Fein - Ciein — Fous - Ci,aus +7r;- VR (312)
mit Vr Reaktorvolumen, L
Fein, Fous Zulauf- und Ablaufvolumenstrom, Lh™!

Ciy Ciein, Ci,aus Konzentrationen der Komponente i in dem Reaktor

sowie im Zulauf- und Ablaufvolumenstrom, g L~!

Ty Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i, gL~ h™!
Fein Faus
—
Ci, ein Ci, aus
ad

¢ | Vg
Oo——0
Oo——0

T =konst.; p = konst.

3 [
O

Abbildung 3.7: Ein Riihrkesselreaktor (stirred tank reaktor, STR) im kontinuierlichem Betrieb mit
dem Reaktionsvolumen Vg, dem Zulaufvolumenstrom F¢;, und dem Ablaufvolumenstrom Fj,s aus dem
Reaktor. ¢;, ¢; ein und ¢; qus sind die Konzentrationen der Komponente ¢ in dem Reaktor sowie im Zulauf-
und Ablaufvolumenstrom und r; ist die Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i.

Bei der Reaktionsfiihrung beziehungsweise Betriebsweise wird zwischen offenen Syste-
men (kontinuierlichen Betrieb) mit Zu- und Ablauf, teiloffenen Systemen (Zulaufverfah-
ren, fed-batch) ohne Ablauf und geschlossenen Systemen (Satzverfahren, batch) unter-
schieden (Chmiel, 2011).

Satzverfahren

Beim Satzverfahren handelt es sich um ein geschlossenes System in Bezug auf die Fliis-
sigphase. Die Begasung sowie die Zugabe kleiner Mengen von Sadure oder Base zur pH-
Regelung werden in der Praxis vernachléssigt und in der Gleichung daher nicht mehr
beachtet. Das Volumen Vj ist ndherungsweise konstant, Fe;, und F,s sind Null. Damit
kann die Gleichung 3.12 deutlich vereinfacht werden:

dCZ’

— = 3.13
ikl (3.13)
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Nach dem Monod-Modell ist die Wachstumsrate p bei einer ausreichend hohen Sub-
stratkonzentration maximal. Fiir die Sattigungskonstante Kg von FE. coli fiir Glucose
werden sehr geringe Werte zwischen 0,058 und 8 mg L~! angegeben (Lendenmann et al.,
2000). Die Wachstumsrate ist daher im unlimitierten Satzwachstum iiber einen langen
Zeitraum naherungsweise konstant. Die Gleichung 3.1 kann damit integriert werden und
man erhélt die Gleichung fiir das exponentielle Wachstum (cxg ist die Anfangsbiomasse):

cx = cxo - et (3.14)

In Abbildung 3.8 sind die iiblicherweise im Satzbetrieb beobachtbaren Wachstumspha-
sen gezeigt (Monod, 1949; Katoh und Yoshida, 2009). Nach der Inokulation miissen sich
die Zellen zundchst an die neue Umgebung, beispielsweise mit anderen Substraten, anpas-
sen. Ein Wachstum ist in der Verzégerungsphase nicht messbar und die Zellen sind zum
Beispiel mit der Expression neuer Enzyme beschéftigt. Die Lange der Verzégerungsphase
héngt von der Art der Zellen, ihrem Alter, der Anzahl, der Wachstumsphase (wachsend
oder stationdr), in der sie geerntet wurden und weiteren Faktoren ab. Nach der Anpassung
fangen die Zellen in der Ubergangsphase 1 mit dem Wachstum an. Die Wachstumsrate
nimmt hier zu und erreicht ein Maximum in der exponentiellen Wachstumsphase. Hier

wachsen die Zellen mit fy,q, und Gleichung 3.14 kann angewendet werden.

Ubergangs- o
Phase 2 Stationare

Phase Absterbe-

Phase

Exponentielle
Phase

Ubergangs-
Phase 1

Inc,

Verzdgerungs-
Phase

Zeit, h

Abbildung 3.8: Typischer Wachstumsverlauf im Satzbetrieb: Verzégerungsphase, Ubergangsphase 1,
exponentielle Phase, Ubergangsphase 2, stationire Phase und Absterbephase. Geéindert nach Monod
(1949); Katoh und Yoshida (2009).

Die Verringerung der Wachstumsrate und damit das Ende der exponentiellen Wachs-
tumsphase kann durch eine Limitierung des Substrats bedingt sein, was im Monod-Modell
beschrieben wird. cg ist nicht mehr viel grofser als Kg. Die stationédre Phase beginnt noch
bevor Glucose vollstéindig verbraucht ist, bei Konzentrationen von 107" M (Notley und
Ferenci, 1996). Neben Glucose kénnen auch andere Nahrstoffe die Verringerung der Bio-
massebildung auslosen, wie zum Beispiel bei einer Phosphatlimitierung (Huber et al.,
2011).

In der stationdren Phase sind Wachstums- und Absterberate gleich und die Biomas-

sekonzentration konstant. Im Vergleich zu exponentiell wachsenden Zellen sind Zellen
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in der stationdren Phase resistenter gegeniiber Stress (Huber et al., 2011). Schlieflich
iberwiegt in der letzten Phase das Absterben der Zellen (Lyse) und die Biomassekon-
zentration sinkt.

Satzkultivierungen werden {iberlicherweise in einfachen Bioreaktoren wie Mikrotiter-
platten oder Schiittelkolben durchgefiihrt, meist mit relativ geringen Zelldichten. In Riihr-
kesselreaktoren im Labormafstab wurden mit E. coli jedoch Glucosekonzentrationen von
bis zu 100gL™! eingesetzt und Biotrockenmassekonzentrationen von 40gL~! erreicht.
Allerdings wurde hierfiir das Glucose-PTS-Aufnahmesystem gentechnisch ausgeschaltet
und eine Galactose-Permease iiberexprimiert, um eine zu starke Acetatbildung zu ver-

meiden und ein schnelles Wachstum zu ermoglichen (Borja et al., 2012).

Zulaufverfahren

Zulaufverfahren sind halboffene Systeme. Die Prozesse werden mit einer geringen Sub-
stratkonzentration gestartet und es erfolgt eine intermittierende oder kontinuierliche Zu-
gabe des (oft limitierenden) Substrats. Zulaufverfahren werden auch in der Industrie
vorzugsweise eingesetzt, um die volumetrische Produktivitiat zu erhohen (Hewitt et al.,
2000; Weuster-Botz et al., 2007). Zudem werden Substratiiberschuss-Inhibierungen und
ein zu hoher Sauerstoffverbrauch durch unlimitiertes Wachstum vermieden.

Das Volumen ist im Zulaufprozess nicht konstant und Fg;, > 0. Da zudem F,; = 0,

kann die Gleichung 3.12 wie folgt vereinfacht werden:

d(Vg - ¢
(th) = Fein - Ciein +7i - VR (3.15)
bezichungsweise:

de; dVgr

Vi S0 TR
Ry TG g

= Fein - Ciein + 75 - VR (3.16)

Die Volumenénderung ist gleich dem Volumenzustrom:

% = F.i, (3.17)
Damit gilt:
Vg - % + ¢i - Fein = Fein * Ciein + 75 - VR (3.18)
und: de;  Fe
ditl = ‘Z: (Cirein — Ci) + 13 (3.19)

In einem Zulaufprozess kann die Substratkonzentration geregelt werden. Dies erfor-
dert jedoch die Messung der Substratkonzentration und einen Regelkreis. Einfacher ist
es, mit einem vordefinierten exponentiellen Zulaufprofil die Wachstumsrate zu begren-
zen (Korz et al., 1995). Dabei sollte die eingestellte Wachstumsrate unter der kritischen
Wachstumsrate liegen, um Acetatanreicherung zu vermeiden. Schwankende Ausgangsbio-
massen wiirden bei einem geregeltem System zu schlechter Reproduzierbarkeit fiihren.
Mit einer eingestellten Wachstumsrate pset, die deutlich geringer ist als pmax, kann sich
das System hingegen von selbst stabilisieren (Jenzsch et al., 2006).
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Bei einem substratlimitierenden Zulauf sollte die Substratkonzentration sehr gering

und ndherungsweise konstant sein (ddif = 0). Damit gilt fiir den Zulaufstrom:
Vg -rs
Foirp = ——m——— 3.20
o (CS,ein - CS) ( )
Mit ry = gg-cx (Gleichung 3.4) und g5 = ﬁ/s (Erhaltungsstoffwechsel vernachlassigt,

Gleichung 3.7) sowie mit der Annahme, dass p = piger = konst. und damit cx = ¢ Xyo-e“seft
(Gleichung 3.14) kann ein exponentielles Profil berechnet werden (Korz et al., 1995;
Jenzsch et al., 2006):

VR,O * Mset * €X0 . eHsett

Fip =
M (cSein —cs) - Yy/s

(3.21)

Da bei Substratlimitierung die Substratkonzentration im Reaktor nahe Null sein soll-
te und damit cg < cgein ist, kann cg vernachldssigt und die Gleichung noch weiter

vereinfacht werden:
B VR0 " tset - €x0 . phsett

Foin = 3.22
o CS ein * YX/S ( )

Kontinuierliches Verfahren

Kontinuierliche Verfahren sind offene Systeme, mit Zulauf- und Ablaufstrom. Das Volu-
men kann dabei konstant gehalten und der Prozess in ein sogenanntes Fliefsgleichgewicht

(steady state) gebracht werden. Dabei sind die Zustandsgrofen cx, ¢g und cp konstant
dCi

und die zeitliche Anderung ist gleich Null. Damit vereinfacht sich Gleichung 3.12 zu:

dt
d(Vg - ¢
(};tl) = 0= Feip - Ciein — Fous - Ciaus + Ti * Vr (323)
Bei einem konstantem Volumen ist F' = Fg;, = Fyys. Zudem wird die Verdiinnungsrate
D (dilutions rate) definiert als:
F
D=— 3.24
- (3:24)

Der Kehrwert der Verdiinnungsrate ist im ideal durchmischten Riihrkesselreaktor die
Verweilzeit 7 |

=5 (3.25)

Gleichung 3.23 ldsst sich damit vereinfachen zu:
r=D- (Ci7aus - ci,ein) (326)

Unter der meist giiltigen Annahme, das Zulaufmedium sei steril und damit cx ¢ip = 0,
ergibt sich fiir die Biomasse (rx = p - cx):

p=D (3.27)

Wenn D kleiner als pi,q, ist, was vorgegeben werden kann, stellt sich ein (auto)stabiler
Zustand ein. Dies entspricht der chemostatischen Betriebsweise. Daneben kdnnen weitere
Prozessregelungen fiir einen kontinuierlichen Betrieb eingestellt werden wie beispielsweise
ein Nutristat (iiber online-Messung der Substratkonzentration) oder Turbidostat (iiber
online-Messung der Triibung) (Sahm et al., 2013).
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3.2.3 Kultivierung in Bioreaktoren verschiedener MaBstibe

Die Entwicklung von biotechnologischen Prozessen findet in sehr unterschiedlichen Mafs-
stdben statt. Fiir die hier vorliegende Arbeit standen parallele Riihrkesselreaktoren im
Milliliter-Mafsstab zur Verfiigung. Der Sauerstoffeintrag ist bei aeroben Kultivierungen
mit hohen Zelldichten zentral und kann vor allem in sehr kleinen Mafstaben (Milliliter)
und in sehr grofsen Mafstdben (Produktionsmafstab) problematisch werden.

Zulaufprozesse in parallelen Miniatur-Bioreaktoren

Die Selektion von Biokatalysatoren beziehungsweise Stammen sowie die erste Prozess-
entwicklung erfolgt iiblicherweise in verschiedenen Parallelsystemen wie Mikrotiterplat-
ten und Schiittelkolben. Damit soll eine ,Hochdurchsatz-Bioprozessentwicklung* (high-
throughput technology, HTP oder high-throughput bioprocess development, HIBD) ermég-
licht werden. Die Kultivierung im Mikroliter-Mafstab (1 pL.-100 pL) unterscheidet sich
grundlegend von Kultivierungen im Milliliter-Mafistab (beziehungsweise Mini-Mafstab,
100 nL.—10 mL) oder Liter-Mafsstab (Labor-Mafstab, 100 mL—10 L), was iiberwiegend
auf die stérkeren Oberflichenphénomene zuriickzufiihren ist (Gernaey et al., 2012). Zu-
dem unterscheidet sich der maximale Sauerstoffeintrag von Mikrotiterplatten und Schiit-
telkolben teilweise stark von Riihrkesselreaktoren (Hortsch, 2011).

In industriellen Prozessen werden meist Zulaufverfahren verwendet (Gernaey et al.,
2012; Bower et al., 2012). Wie in Abschnitt 3.2.2 beschrieben, kénnen durch Substratli-
mitierung im Zulaufprozess Hochzelldichtekultivierungen leicht und robust realisiert wer-
den. Eine Vielzahl von Bioreaktorkonzepten wurde in den letzten Jahren entwickelt und
publiziert (Puskeiler et al., 2005b; Betts und Baganz, 2006; Hortsch und Weuster-Botz,
2010b; Lee et al., 2006; Long et al., 2014). Nur wenige der Miniatur-Bioreaktoren bieten
jedoch die Moglichkeit fiir einen Zulaufprozess und in Miniatur-Bioreaktoren ist die Im-
plementierung eines komplett skalierbaren kontinuierlichen Zulaufs schwierig. Parallele
Zulaufprozesse im Milliliter-Mafstab wurden zum Beispiel durch eine intermittierende
Glucosezugabe mit einem Pipettierroboter realisiert (Puskeiler et al., 2005b). Die meis-
ten Bioreaktorkonzepte wurden auferdem nur mit geringen Zelldichten (ODggg < 30)
evaluiert (Bareither und Pollard, 2011). Die Prozessoptimierung sollte jedoch unter Be-
dingungen ablaufen, die méglichst vergleichbar zum industriellen Mafsstab sind. Auch fiir
die ersten Schritte, die Auswahl der richtigen Stdmme und Klone, sind Zulaufprozesse
vorzuziehen. Stdmme, die im Satzprozess am besten exprimieren, konnen in Zulaufpro-
zessen unter den anderen physiologischen Bedingungen schlechtere Leistung zeigen, was
fiir die Expression von eGFP in Hansenula polymorpha beispielhaft demonstriert wurde
(Scheidle et al., 2010).

Um Zulaufprozesse in Miniatur-Bioreaktoren zu ermoglichen, wurden Freisetzungssys-
teme entwickelt, wie die FeedBead®-Technologie (Jeude und Dittrich, 2006) oder die
EnBase®-Kultivierungsplattform (Panula-Perili et al., 2008). In dem FeedBead®-Sys-
tem wird Glucose durch Diffusion aus Silikon-Elastomeren freigesetzt. In Schiittelkolben
wurde eine Biotrockenmasse (BTM) von 23,4 gL~ mit Hansenula polymorpha erreicht.
Bei EnBase® erfolgt die Glucosefreisetzung durch enzymatische Hydrolyse von Stér-
ke. Optische Dichten (ODggp) von 20—30 wurden in Schiittelkolben und 96-Wellplatten
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erreicht (entsprechend 6-9gL~' BTM). Mit dem modifiziertem EnBase® Flo Kulti-
vierungssystem, welches eine manuelle Zugabe von Wachstumsmedium erfordert, wa-
ren ODggo von bis zu 51,3 beziehungsweise 10-15gL~" BTM méglich (Krause et al.,
2010). Eine direkte Mafstabsiibertragung und tatsichliche Hochzelldichtekultivierung
(mit mehr als 50 g L~! Biotrockenmasse) im Milliliter-MaRstab ist jedoch bisher nicht
beschrieben.

Bestimmung und Anpassung des Sauerstoffeintrags in Bioreaktoren

Aufgrund der schlechten Sauerstoffiéslichkeit und des hohen Sauerstoffbedarfs, insbeson-
dere bei hohen Zelldichten, gehort die Sauerstoffversorgung zu den wichtigsten Prozess-
grofken bei aeroben Kultivierungen. Die volumetrische Sauerstoffaufnahmerate (ozygen
uptake rate, OUR) ist analog zur Substrataufnahmerate (Gleichung 3.4) das Produkt der
spezifischen Sauerstoffaufnahmerate go, und der Biomassekonzentration cx.

OUR = qo, - cx (3.28)

mit OUR  Sauerstoffaufnahmerate, gL~ h™!
q0, spezifische Sauerstoffaufnahmerate, gg='h=!

Der Sauerstoffeintrag in Bioreaktoren lasst sich mit dem Penetrationsmodell, der Theo-
rie der Oberflachenerneuerung oder durch die Zweifilmtheorie beschreiben, wobei letztere
in der Praxis am haufigsten verwendet wird (Chmiel, 2011). Bei der Zweifilmtheorie liegt
der gesamte Stofftransportwiderstand auf der Seite des Fliissigkeitsfilms. Die Sauerstoff-
transportrate, auch OTR (ozygen transfer rate), lasst sich durch den fliissigkeitsseitigen
Konzentrationsgradienten in der Grenzschicht an der Phasengrenzfliche zwischen Gas-
blase und Fliissigkeit (02‘32’ L~ Co,, 1) sowie den Stoffiibergangskoeffizienten k; und die
spezifische Phasengrenzfliche a beschreiben.

OTR =kpa-(co, 1 — o) (3.29)

mit OTR  Sauerstofftransportrate, g L= h=!
kra volumenbezogener Sauerstofftransportkoeffizient, s~
€o,  Sauerstoffkonzentration in der Flissigkeit, gLt

€O, Sauerstoffkonz. an fliissigkeitsseitigen Phasengrenze, gLt

Es gibt eine Reihe chemischer und physikalischer Messmethoden fiir die Bestimmung
des kpa (Hortsch, 2011). Wahrend einer Kultivierung lasst sich am besten die statische
Methode mit Hilfe von Messungen des Abgasstroms iiber eine Abgasanalytik anwenden.
Die OUR wird durch eine Massenbilanz des Sauerstoffs in Zu- und Abluft bestimmt:

in T a - F
OUR — (yOg,en ‘y/jz, us) G ]wpo (3_30)
2
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mit YOs,cin Molanteil des Sauerstoffs in der Zuluft, -
YOs.aus  Molanteil des Sauerstoffs in der Abluft, -
Fgq Gasvolumenstrom, Lh~!
VL, Fliissigkeitsvolumen, L
p Dichte von Sauerstoff, g L=*
Mo, Molmasse von Sauerstoff, g mol~!

Aus der Dichte p von Sauerstoff und der Molmasse Mg, lédsst sich das molare Volumen
berechnen. Zur Berechnung des kra wird angenommen, dass OTR und OUR gleich sind,
solange sich die Sauerstoffkonzentration wahrend einer aeroben Kultivierung nicht oder
nur geringfiigig dndert. Damit kann Gleichung 3.29 umgewandelt werden:

T
P L S— (3.31)

* e
oo, ~ €0y, €0o,L T €0,,L

Die Gelostsauerstoffkonzentration 0,1, an der Phasengrenze kann beispielsweise iiber
das Henry-Gesetz abgeschétzt werden (Storhas, 2000), wihrend sich die Differenz cf,, ; —
Co, 1, BUS der online-Messung des Sauerstoffpartialdrucks pOso ableiten ldsst.

Die Sauerstofftransferrate wird unter anderem durch den Leistungseintrag pro Volu-
meneinheit (kleine Gasblischen und gréferes a, zudem Anderung der Grenzschicht und
damit kz moglich), die Temperatur (Loslichkeit von Og), das Antischaummittel (beein-
flusst a), den Druck (Bldschen kleiner und cf,, ; hoher), die Gasleerrohrgeschwindigkeit
(beeinflusst a) und die Sauerstoffanreicherung in der Zuluft (cf,, ; hoher) beeinflusst.

Eine minimaler Sauerstoffpartialdruck beziehungsweise eine konstante Sauerstofftrans-
ferrate gehoren zu den wichtigsten Kriterien fiir die Mafstabsiibertragung. Dennoch kon-
nen hohe Sauerstoffkonzentrationen aus mehreren Griinden fiir die Expression in F. coli
schédlich sein (Konz et al., 1998): Es kann zur Oxidation der Plasmid-DNA, der Amino-
sduren und dem heterologen Protein kommen und der Abbau reaktiver Sauerstoffspezies
muss reguliert werden. Anoxische Bedingungen andererseits wirken iiber den Zitronen-
sdurezyklus auf die Aminosduresynthese sowie auf die Plasmid-Replikation.

Eine Erhohung des Sauerstoffeintrags durch héheren Leistungseintrag kann zu kriti-
schen Scherraten fithren und kostet Energie. Die Verringerung der Temperatur ist im
Produktionsmafstab mit hohen Zelldichten ebenfalls mit hohen Kosten verbunden. Ei-
ne Sauerstoffanreicherung ist sehr teuer, da viel reiner Sauerstoff verbraucht wird. Der
Druck lésst sich in bestimmten Grenzen hingegen leicht erhohen.

Ma et al. (2010) zeigte, dass bei Expression von Kollagen mit hohen Zelldichten eine Er-
hoéhung des Drucks zur Steigerung des OTR vorteilhafter ist als Sauerstoffanreicherung.
Castan et al. (2002) konnte bei der Expression von menschlichem Wachstumshormon
zwar mit einer Sauerstoffanreicherung ein exponentielles Wachstum lénger aufrecht hal-
ten, allerdings mit sinkenden Wachstumsraten und Ertragskoeffizienten sowie mit einer
geringeren Produktbildung als erwartet.

Ein Uberdruck zur Steigerung des Sauerstofftransfers ist ebenfalls nicht immer vor-
teilhaft fiir den Prozess, da die Loslichkeit und der potentiell schiadliche Effekt von COs9
erhoht wird (Tripathi et al., 2009). COz-Partialdriicke von iiber 0,3 bar beziehungsweise
tiber 10 % COg im Zulaufstrom kénnen das Wachstum von E. coli verringern (Lee, 1996;
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Castan et al., 2002). Andererseits gelten Driicke von bis zu 10—11 bar als nicht direkt
schédlich fiir Bakterien und wurden erfolgreich angewendet, um die Produktivitdt bei
E. coli zu erhohen (Knoll et al., 2007; Follonier und Panke, 2012). Ein COq-Partialdruck
von 0,8 bar beeinflusste dabei das Wachstum nicht.

Kriterien zur Malstabsiibertragung

Bei der Ubertragung aus dem Labor- in den Produktionsmafistab werden bei Zulauf-
und insbesondere Hochzelldichte-Prozessen mit E. coli oft schlechtere Ertrége beobachtet.
Effekte auf Biomasseausbeute, Zellphysiologie und -lebensfédhigkeit wurden gezeigt, wobei
letztere sogar teilweise erhoht war. (Xu et al., 1999; Hewitt et al., 2000)

Biologisch sind in groffen Mafstdben unter anderem Generationenzahl, Mutations-
wahrscheinlichkeit, Kontaminationsrisiko, Plasmidstabilitdt und Translationsfehler durch
metabolischen Stress zu beachten. Chemisch kénnen beispielsweise Redoxpotential, Ti-
trationsmittel, Reinheit der Substanzen und die Schaumbildung abweichen. Physikalisch
sind gegebenenfalls Begasung, Riihrerdrehzahl, (hydrostatischer) Druck, Mediensterili-
sation und vor allem die Durchmischung anders als im Labormafstab. (Junker, 2004;
Schmidt, 2005)

Zirkulierende Zellen erfahren in groften Produktionsbioreaktoren schnell wechselnde
Bedingungen, insbesondere in Bezug auf Sauerstoff- und Substratversorgung (Hewitt
et al., 2000). Bei 30 gprm L' und unlimitiertem Wachstum wiirde E. coli den maxi-
mal im Medium gelosten Sauerstoff (unter 10mgL~!) in weniger als 2 s aufbrauchen
(Konz et al., 1998). Die Zellen sind in der Lage innerhalb von Sekunden auf Gradien-
ten und Anderungen der Sauerstoff- und Substratkonzentration durch transkriptionelle
Mechanismen zu reagieren (Schweder et al., 1999). Zwar bildet E. coli schon bei niedri-
gem Glucoseiiberschuss (ab 30 mg L~!) Acetat (Schmidt, 2005) und verbraucht es durch
glucoselimitiertes Wachstum wieder (Neubauer et al., 1995), allerdings ist eher fiir die
verminderte Biomasseausbeute die Tatsache verantwortlich, dass in Sauerstoff-reichen
und -armen Zonen im Bioreaktor die Produkte der gemischten Séuregérung abwechselnd
gebildet und verbraucht werden (Xu et al., 1999).

Es gibt unterschiedliche Auslegungskriterien fiir den Transfer vom Labor- in den Pro-
duktionsmafstab, die einzeln oder in Kombination konstant gehalten werden koénnen.
Eine Ubersicht hierzu geben beispielsweise Junker (2004) und Schmidt (2005), was im fol-
genden zusammengefasst wird. Die meisten Skalierungs-Kriterien und -Parameter bezie-
hen sich auf bekannte physiologische Effekte, vor allem auf Sauerstoffversorgung, Warme-
transport und Durchmischung. Mafstabsiibertragungen sind selten geradlinig und kom-
plett Modell- oder Strategie-basiert, sondern das Ergebnis von Prozessentwicklung und
-optimierung in jedem Mafstab. Die Konstanz eines Parameters fiihrt oft zu Anderun-
gen anderer Variablen, die ungilinstig oder technisch nicht umsetzbar sind. In grofiem
Mafistab sind iiberlicherweise die COo-Konzentrationen durch den héheren Druck héher,
die Scherkréfte weniger einheitlich und die Durchmischung schlechter. Das Verhéltnis
Flache/Volumen zum Beispiel fiir den Warmetransport ist ebenfalls geringer.

Ein gleichbleibender Leistungseintrag (P/V') als naheliegendes Kriterium ldsst sich
oft aus wirtschaftlichen oder technischen Griinden nicht realisieren (Sahm et al., 2013);
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zudem nehmen die Mischzeit und Riihrerspitzengeschwindigkeit stark zu (Storhas, 2000).

Geometrische Ahnlichkeit zwischen Bioreaktoren verschiedener Mafstibe ist zwar eine
wichtige Voraussetzung fiir viele Korrelationen, in der Praxis aber nicht immer erreich-
bar. Die Riihrerspitzengeschwindigkeit ist wiederum zu beachten, wenn eine Beziehung
zwischen Scherrate und Morphologie besteht. Dies ist gerade bei mycelbildenden Mikro-
organismen und weniger bei Bakterien oder Hefen der Fall (Junker, 2004).

Der Sauerstofftransfer beziehungsweise kra ist wegen der schlechten Loslichkeit von
Sauerstoff im Medium oft am wichtigsten. Daher ist der kpa, der mit dem Leistungs-
eintrag, der Begasung und der Viskositdt zusammen héngt, eines der am héaufigsten
angewendeten Kriterien. In industriellen Bioreaktoren liegt der kra bei 0,110,225
(Junker, 2004). Der kra ist jedoch prozessspezifisch, im Prozessverlauf nicht immer kon-
stant und daher fiir die Ubertragung gegebenenfalls schwierig zu verwenden (Junker,
2004). Gradienten in der gelosten Sauerstoffkonzentration konnen auferdem trotz glei-
chem kra die Mafstabsvergrofserung stéren. Durch Zugabe von Substrat an einer Stelle,
meist oben am Reaktor, entstehen Gradienten aus Substrat, die zu lokalen Sauerstofflimi-
tierungen und gemischter Sduregérung von E. coli fithren (Xu et al., 1999). Zudem spielt
die Oberflichenbegasung bei kleineren Reaktoren im Vergleich zum Produktionsmafistab
eine deutlich grofere Rolle.

Im Vergleich zum kpa ist die Einhaltung eines minimalen Sauerstoffpartialdrucks pOs
einfach und robust (Schmidt, 2005). Fiir E. coli oder Hefe-Kultivierungen kann ein un-
terer Grenzwert von 10-30 % ausreichend sein (Junker, 2004). Der pOs kann wie der
kpa durch die Riithrerdrehzahl und die Begasung geregelt werden, wobei der Leistungs-
eintrag nur soweit wie notig erhoht werden muss. Beim pOg als Kriterium miissen jedoch
ebenfalls Gradienten in grofsen Mafsstdben berticksichtigt werden. Hier kann es jedoch
zielfiihrend sein, den pOsy an den kritischen Stellen zu messen. Der festgelegte untere
pOs-Grenzwert darf an diesen Messpunkten nicht unterschritten werden.

Eine konstante Beliiftungsrate als weiteres Skalierungskriterium kann bei unterschied-
lichen Reaktor-Geometrien zu unterschiedlichen Gasleerrohrgeschwindigkeiten und kp a-
Werten fithren (Sahm et al., 2013). Hohe Begasungsraten fiithren zudem zu vermehrter
Schaumbildung.

Konstante Mischzeiten sind ebenfalls nicht einzuhalten und liegen in Laborreaktoren
typischerweise im niedrigen Sekundenbereich (5 s fiir 10 L), wihrend Produktionsreak-
toren mehrere Minuten (70140 s fiir 60.000-120.000 L) benétigen (Junker, 2004).

In der Praxis werden hauptséchlich pOs, k1a oder OTR als Kriterium im ersten Durch-
gang verwendet (Junker, 2004). Danach kann zum Beispiel der Einfluss der Mischzeit un-
tersucht werden. Insgesamt muss fiir eine effiziente Prozessentwicklung und den Transfer
in Produktionsmafstab bekannt sein, welche Grofsen den Prozess mafgeblich beeinflus-

sen.
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3.3 Kultivierung von Escherichia coli zur rekombinanten
Proteinexpression

Fiir die rekombinante Proteinexpression gibt es neben dem oft bevorzugten E. coli viele
alternative Wirtsorganismen (Terpe, 2006; Gopal und Kumar, 2013), von denen auch
einige fiir die Produktion von Spinnenseidenproteinen untersucht wurden (vgl. Abschnitt
3.1.3). Diese Arbeit konzentriert sich aber auf E. coli, da dieser Ansatz industriell am
weitesten entwickelt ist (vgl. Tabelle 3.2).

E. coli ist ein fakultativ anaerobes, gramnegatives Enterobakterium, das in der Lage ist,
viele Kohlenstoffquellen fiir heterologes Wachstum zu nutzen (Forster und Gescher, 2014).
Es wird haufig als Wirtsorganismus fiir die rekombinante Proteinexpression verwendet,
da es sich leicht gentechnisch verédndern lasst und sich fiir Hochzelldichtekultivierung
eignet (Gopal und Kumar, 2013; Marisch et al., 2013a). Zudem gibt es verschiedene
Expressionssysteme mit zahlreichen Stdmmen, Plasmiden und Promotoren (Terpe, 2006).

Zunéachst wird der Metabolimus von FE. coli sowie die Moglichkeit zur Hochzelldich-
tekultivierung (HCDC, high cell density cultivation) genauer betrachtet. Dann wird die
Proteinexpression vor allem mit dem T7-Expressionssystem und die resultierende meta-
bolische Last erldutert. Die Induktion mit IPTG (Isopropyl-3-D-thiogalactopyranosid)
beziehungsweise die Autoinduktion werden daraufhin dargestellt und schlieflich ein paar
alternative FE. coli-Stdmme vorgestellt.

3.3.1 Zentraler Metabolismus von Escherichia coli
Glucoseaufnahme, gemischte Siuregirung und Uberflussmetabolismus

Der Glucosetransport bei E. coli funktioniert primér iiber das bekannte glucosespezifische
PEP-Phosphotransferase-System (Glucose-PTS, Steinsiek und Bettenbrock, 2012). Glu-
cose wird dabei unter Umwandlung von PEP zu Pyruvat phosphoryliert (Abbildung 3.9).
Nach Ferenci (1996) erfolgt jedoch bei mikromolaren Glucosekonzentrationen der Trans-
port von Glucose iiber ein ABC-Transportsystem (ABC: ATP binding cassette) mit hoher
Affinitét und ist unabhéngig vom PTS. Laut Steinsiek und Bettenbrock (2012) wird Glu-
cose auch tiber das Manose-PTS sowie die ABC-Transporter fiir Galactose und Maltose
aufgenommen. Da die Glucose dabei unphosphoryliert in die Zelle gelangt, wird sie un-
abhéngig vom Transport von einer Glucokinase zu Glucose-6-P phosphoryliert (Steinsiek
und Bettenbrock, 2012).

Nach der Aufnahme erfolgt der Abbau von Glucose iiber die Glykolyse zu Pyruvat.
Pyruvat ist im Stoffwechsel ein zentraler Knotenpunkt. Bei aerobem Metabolismus wird
es zu Acetly-CoA umgewandelt, das in den Citratzyklus (TCA, tricarboxylic acid cycle)
eintritt. Im Citratzyklus wird Acetyl-CoA zu Kohlenstoffdioxid und Wasser oxidiert und
die freigesetzte Energie in ATP und NADH umgewandelt. In der Atmungskette wird
NADH schliefslich schrittweise mit Hilfe von Sauerstoff unter Bildung von Wasser oxidiert
und weiteres ATP gebildet. (Chmiel, 2011)

Unter anaeroben Bedingungen ist keine Atmungskette moglich und der Citratzyklus
inaktiv. Wenn keine anderen Elektronenakzeptoren vorhanden sind, wandelt E. coli in der
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Abbildung 3.9: Vereinfachte Darstellung zur Glucoseaufnahme, Uberflussmetabolismus und gemisch-
ter Sduregdrung in FE. coli. Im glucosehaltigen Medium wird Glucose iiber das glucosespezifische PEP-
Phosphotransferase-System (PTS) aufgenommen. Bei glucoselimitierten Bedingungen hingegen expri-
miert E. coli einen ABC-Transporter mit hoher Affinitét zu Glucose. Bei aerobem Glucose-Uberschuss
wird Acetat {iber den ackA-pta (exponentielle Phase) oder pozB-Weg (stationire Phase beziehungsweise
sauerstofflimitiert) gebildet. Unter anaeroben Bedingungen verwertet E. coli Glucose durch die gemischte
Sauregdrung, wobei Succinat, Lactat, Formiat, Ethanol und Acetat entstehen.

glk: Glucokinase; poxB: Pyruvat-Oxidase; pdh: Pyruvat-Dehydrogenase; pfiB: Pyruvat-Format-Lyase;
pta: Phosphat-Acetyltransferase; ackA: Acetat-Kinase. Zusammengestellt nach Ferenci (1996); Xu et al.
(1999); Dittrich et al. (2003).

sogenannten gemischten Sauregérung Glucose zu einer Mischung von Sduren um (Clark,
1989). Dabei werden Succinat, Lactat, Formiat, Ethanol und Acetat gebildet. Nach Fuchs
und Schlegel (2007) gelten dabei die folgenden stochiometrischen Verhéltnisse:

Glucose — 0,29 Succinat + 0,84 Lactat 4+ 0,02 Formiat + 0,42 Ethanol + 0,44 Acetat (3.32)

Der Acetatstoffwechsel spielt eine wichtige Rolle fiir Zulaufprozesse mit E. coli, da
hohere Acetatkonzentrationen das Wachstum und die Expression heterologer Proteine
hemmen kénnen (Xu et al., 1999; Eiteman und Altman, 2006). Acetatkonzentrationen
von iiber 5g L' bei pH 7 verringern die Wachstumrate, die Biomasseausbeute und die
maximale BTM in Hochzelldichtekultivierungen (Lee, 1996). Die Inhibierung der Wach-
tumsrate erfolgt nach einem nicht-kompetetiven Modell (Xu et al., 1999). Eine Ursache
ist die Inhibierung des Methioninbiosynthesewegs. Dadurch fehlt den Zellen Methionin
und das toxische Zwischenprodukt Homocystein akkumuliert. Beides fiihrt zu einer Hem-
mung des Wachstums (Roe et al., 2002). Die Zugabe von Methionin kann die Inhibierung
durch Acetat verringern, aber nicht komplett aufheben. Acetat hat folglich weitere nega-
tive Einfliisse auf die Zelle.
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Acetat wird sowohl anaerob in der gemischten Sduregérung als auch bei aerobem Glu-
coseiiberschuss gebildet. Bei diesem sogenannten Uberflussmetabolismus (overflow meta-
bolism) tibersteigt die Glucoseaufnahmerate durch das sehr effiziente PTS den biosynthe-
tischen Bedarf und die Kapazitét der Respiration (Lee, 1996). Acetyl-CoA kann damit
nicht in den Citratzyklus eintreten und wiirde akkumulieren.

Dittrich et al. (2003) beschreibt zwei Wege fiir acrobe Acetatbildung: tiber poxB oder
iiber ackA-pta. Der ackA-pta-Weg ist aktiver wihrend dem exponentiellen Wachstum
und der porB-Weg wihrend der stationdren Phase. Der porB-Weg ist aufferdem nur
unter mikroaeroben beziehungsweise sauerstofflimitierten Bedingungen aktiv (Jantama
et al., 2008). Der ackA-pta-Weg hingegen konnte auch bei Anwesenheit von Sauerstoff
iiberschiissiges Acetyl-CoA in Acetat umwandeln.

Es wurde ein starker Zusammenhang zwischen der Acetatbildung und dem Redox-
Potential festgestellt (Vemuri et al., 2006). Da bei der Acetatbildung im Gegensatz zum
Citratzyklus kein NADH entsteht, konnte es ein Weg fiir die Zelle sein, die NADH-
Akkumulation zu verhindern (Vemuri et al., 2006). Zudem wird die Acetatbildung vom
sauren pH beeinflusst: Der ackA-pta-Weg wird gehemmt und der poxrB-Weg aktiviert
(Dittrich et al., 2003). In HCDC von E. coli W3100 wurden bei pH 6,0 und 6,5 bis zu
6g Lt bei pH 7,5 hingegen bis zu 12gL~! Acetat gebildet (Kleman und Strohl, 1994).

Die Acetatbildung wird stark von der Wachstumsrate beeinflusst. Die kritische Wachs-
tumsrate, ab der es zur Acetatbildung kommt, hingt wiederum von Stamm und Medium
bezichungsweise der Kohlenstoffquelle ab (Lee, 1996). So findet mit Glycerol keine aerobe
Acetatbildung statt (Holms, 1996) beziehungsweise erst deutlich spéter als mit Glucose
(Nakano et al., 1997). Auf der anderen Seite gelten fiir Glucose Wachstumsraten von
iiber 0,2-0,35h~! als kritisch (Tripathi et al., 2009). Wihrend einer Glucoselimitierung
wird Acetat wiederum von den Zellen abgebaut (Luli und Strohl, 1990), was unter Anwe-
senheit von Glucose dreimal schneller erfolgt als in kompletter Abwesenheit von Glucose
(Xu et al., 1999). Eine Limitierung des Wachstums durch einen substratlimitierenden
Zulauf ist daher eine der einfachsten und héufigsten Strategien zur Vermeidung von Ace-
tatbildung. Dialyse und Mediumerneuerung als Strategien fiir Acetatverringerung sind
hingegen schwer in den Produktionsmafstab zu iibertragen (Lee, 1996).

Neben prozesstechnischen Loésungen sind zahlreiche gentechnische Ansétze publiziert,
um die Acetatbildung zu vermeiden: Dazu ziéhlen die Deletionen von pta (Hahm et al.,
1994), ptsG (Chou et al., 1994), arcA sowie die Uberexpression einer NADH-Oxidase
(Vemuri et al., 2006). Contiero et al. (2000) untersuchte das Ausschalten mehrerer Gene,
die bei der Acetatbildung beteiligt sind. Mit einer pozB-Mutante wurde sogar eine héhere
Acetatbildung gemessen. Deletionen in pta oder ackA fiihrten zwar zu weniger Acetat,
aber zugleich auch zu geringeren Biotrockenmassekonzentrationen bei Hochzelldichtekul-
tivierungen. Die besten Ergebnisse konnten erreicht werden mit der Deletion von rposS,

einem Sigma-Faktor, der in Stressreaktionen involviert ist.

Katabolitrepression und lac-Operon

Bakterien wie E.coli sind sehr gut an ihre Umwelt angepasst, was zum Beispiel die
sogenannte Katabolitrepression zeigt. Katabolitrepression findet statt, wenn mehr als
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eine Kohlenstoffquelle zur Verfiigung steht und eine davon bevorzugt verwertet wird
(Deutscher, 2008). Oftmals ist dabei das PEP-Phosphotransferasesystem (PTS) beteiligt,
das die Kohlenhydrate transportiert und phosphoryliert.

Ein typisches Beispiel fiir die Katabolitrepression ist die Funktion des lac-Operons und
die Inhibierung der -Galactosidase-Expression (LacZ) in E. coli (Kimata et al., 1997).
Das lac-Operon enthélt die Gene fiir Lacl, LacZ, LacY und LacA und wird durch mehrere
Mechanismen reguliert (Abbildung 3.10).

A Lactose Glucose B

. ‘ P Lactose I@

Glucose-6-P Allolactose @
®
Lacl Teframer
Lacl Tetramer T

| lacZ

lacZ lacY  lacA

cAMP *
@ > ‘[}.7 Transkription

Abbildung 3.10: Katabolitrepression und Lac-Operon (blau): Bei Anwesenheit von Glucose (A) wird
Glucose iiber das Glucose-Phosphotransferasesystem (ptsG, orangerot) aufgenommen. Die wichtigsten
Bestandteile des Systems sind EIIBC und EITA. Vom letzteren wird Glucose bei dem Import phospho-
ryliert. Die dephosphorylierte Form von EITA hemmt die Lactose-Permease LacY. Der Lactoserepressor

lacY  lacA

Lacl bindet an den lac-Operator und verhindert die Transkription. Erst wenn Glucose fehlt (B), kann Lac-
tose aufgenommen werden. Die S-Galactosidase LacZ wandelt als Nebenreaktion Lactose in Allolactose
um. Allolactose bindet und inaktiviert den Repressor Lacl, der dadurch nicht mehr an den lac-Operator
binden kann. Zusammen mit der Anwesenheit von CRP-cAMP (CRP: cAMP receptor protein), welches
die Affinitdt der RNA-Polymerase zum Promoter erhéht, konnen die Gene des lac-Operons transkribiert
werden. Modifiziert nach Deutscher et al. (2006); Kimata et al. (1997); Inada et al. (1996).

Der Repressor Lacl wird seperat und konstitutiv exprimiert, bildet ein Tetramer und
verhindert die Expression des lac-Operons durch Bindung an den Operator. Die RNA-
Polymerase kann nur in Abwesenheit von Lacl die Gene transkribieren. Fiir eine effiziente
Bindung der Polymerase ist zudem der Komplex aus CRP (cAMP receptor protein) und
cAMP nétig, auch als CAP-cAMP bezeichnet (catabolite activator protein). Urspriinglich
wurde eine Verringerung der cAMP-Konzentration durch Glucose als Grund fiir den
Einfluss der Glucose auf die Expression des lac-Operons angesehen. Inada et al. (1996)
konnte jedoch zeigen, dass die cAMP-Konzentration gleich hoch ist in Anwesenheit von
Lactose oder Glucose allein oder in Anwesenheit beider Substrate. Weitere Hinweise gegen
die Wirkung von Glucose iiber cAMP liefert die Erkenntnis, das die Inaktivierung des
Lacl oder die Zugabe von IPTG die Katabolitrepression verhindert. Die Aufnahme von
Glucose verhindert die Aufnahme von Lactose iiber das PTS, was als Induktor- Ausschluss
bezeichnet wird (inducer exclusion, Inada et al., 1996; Kimata et al., 1997). Bei der
Aufnahme wird Glucose phosphoryliert und das Protein EIIA wird dephosphoryliert.
Dieses gehort zum Enzymkomplex EIT und ist Teil des PTS. Dephosphoryliertes EITA



34 Theoretische Grundlagen

hemmt die Lactose-Permease LacY, wodurch Lactose erst gar nicht in die Zelle gelangt.
CRP-cAMP spielt auch eine Rolle bei dem Induktor-Ausschluss, da es die Expression der
PTS-Gene aktiviert (Kimata et al., 1997).

Weitere Kohlenstoffquellen

Neben der oft eingesetzten Glucose ist F. coli in der Lage weitere Kohlenstoffquellen wie
Arabinose, Galactose, Glycerol, Maltose, Mannose, Sorbitol oder Xylose zu nutzen (Xia
et al., 2012; Lin et al., 2005; Desai und Rao, 2010; Forster und Gescher, 2014). Inter-
essanterweise geht die Katabolitrepression {iber Glucose hinaus, da E. coli beispielsweise
Arabinose vor Xylose verstoffwechselt (Desai und Rao, 2010).

Definierte Medien mit einer Kohlenstoffquelle kénnen zu einem langsameren Wachstum
und schlechterer Expression fiihren. Sie werden trotzdem verwendet, da die Proteinkon-
zentrationen reproduzierbarer sind und die Prozesskontrolle sowie die Aufarbeitung des
heterologen Proteins einfacher sein konnen. Es ist zudem erstrebenswert, die Zulaufme-
dien so einfach wie moglich zu gestalten. (Tripathi et al., 2009)

Ein weiteres mogliches Substrat ist Fructose, das von F. coli iiber drei Hauptwege ver-
wertet wird (Kornberg, 2001). Das PTS spielt bei zwei Wegen eine entscheidende Rolle.
Der wichtigste Weg beinhaltet Gene eines Fructose-Operons: Das Membranspannende
Protein fruA, die 1-Phosphofructokinase fruB und den Repressor fruR. Beim Import
wird Fructose zunéchst zu Fructose-1-Phosphat und dann zu Fructose-1,6-bisphosphat
phosphoryliert. Der zweite Weg fiihrt {iber Membran-spannende Proteine, die mehrere
Zucker erkennen konnen, insbesondere Mannose (manXYZ), Glucitol (gutA) und Man-
nitol (mtlA), und bei hohen Fructosekonzentrationen auch Fructose aufnehmen. Dabei
wird jedoch im Gegensatz zum Fructose-PTS zunéchst 6-Fructophosphat und erst im
zweiten Schritt Fructose-1,6-bisphosphat gebildet. Ist E. coli durch Deletionen zu den
ersten beiden Wegen nicht in der Lage, kann es durch weitere Mutationen die Fahigkeit
zu einem dritten Weg erwerben. Fructose kann dann durch eine Isoform der Glucose-
Permease in die Zelle diffundieren. Dabei ist das PTS nicht beteiligt und Fructose wird
beim Import nicht phosphoryliert. Die Phosphorylierung erfolgt stattdessen intrazellu-
lar durch die Manno(fructo)kinase. Wie die ersten beiden Wege fiihrt auch dieser zu
Fructose-1,6-bisphosphat, welches ein Intermediat der Glykolyse ist.

Aus Sicht der industriellen Biotechnologie ist es ungiinstig, dass etwa die Hélfte der
E. coli-Stadmme, darunter auch die im Labor meist verwendeten E. coli K12 und F. coli B,
nicht in der Lage sind, Saccharose zu verstoffwechseln (Lee et al., 2010; Forster und Ge-
scher, 2014). Der wesentliche Vorteil von Saccharose wére der niedrigere Preis, vor allem
bei saccharosehaltigen Melassen, die als Riickstdnde bei der Saccharoseherstellung anfal-
len (Peters, 2006). Saccharose soll zudem einen positiven Einfluss auf den Erhalt der Pro-
teinstruktur haben und die Zellen vor Stress durch Oxidation, Hitze oder Sduren schiitzen
(Lee et al., 2010). Melasse enthélt neben der Saccharose noch Mineralien, Vitamine und
Stickstoffquellen, die sich positiv oder gegebenenfalls auch negativ auf Kultivierung aus-
wirken konnen (Peters, 2006). Melasse wurde bereits erfolgreich fiir die Produktion von
PHB (Polyhydroxybuttersidure) und fiir die Expression von PsCR (Carbonyl-Reductase)
und BmGDH (einer Glucose-Dehydrogenase) verwendet (Liu et al., 1998; Ye et al., 2010).
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Es sind vor allem drei verschiedene Saccharose-Verwertungssysteme in der Literatur be-
schrieben (Lee et al., 2010; Hoefel et al., 2012): Zum einen wird eine -Fructofuranosidase
beziehungsweise Invertase heterolog exprimiert und sekretiert. Die Saccharose wird ex-
trazelluldr gespalten. Die Aufnahme von Glucose und Fructose erfolgt iiber die zellei-
genen Glucose- und Fructose-Phosphotransferasesysteme. Bei einem Substratiiberschuss
ist aber die Katabolitrepression durch Glucose zu beachten. Das zweite System ist ein
Saccharose-spezifisches PTS. Die Aufnahme von Saccharose und Umwandlung zu Saccha-
rose-6-P erfolgt analog zum Glucose-PTS gleichzeitig iiber die Gene scrY und scrA. Die
Spaltung zu Fructose und Glucose-6-P erfolgt dann intrazelluldr durch scrB. Schlieflich
findet die Umwandlung von Fructose zu Fructose-6-P durch scrK statt. Das dritte Sys-
tem ist ein Saccharose-Permease-System, das in manchen E. coli-Stdmmen vorkommt.
Die Aufnahme von Saccharose findet ohne Phosphorylierung iiber cscB statt. Es folgen
die Spaltung zu Fructose und Glucose durch die Invertase cscA und die Umwandlung
von Fructose zu Fructose-6-P durch cscK.

3.3.2 Hochzelldichtekultivierung von Escherichia coli
Hochzelldichtekultivierung im Liter-MaRstab

Hochzelldichtekultivierungen (HCDC) von E. coli wurden in mehreren Ubersichtsarti-
keln beschrieben (Lee, 1996; Riesenberg und Guthke, 1999; Shiloach und Fass, 2005).
Mit einem limitierenden Glycerolzulauf wurden 145 ggry Lt (Korz et al., 1995) bezie-
hungsweise mit einem nicht-limitierenden Glucose-geregelten Wachstum 148 gy Lt
(Horn et al., 1996) erzielt. Mit einem sog. ,,model-based adaptive control* mit Hilfe ei-
ner Permitivititssonde wurden 154 ggry L' in weniger als 17 h erreicht (Horta et al.,
2012). Die hochsten Biotrockenmassekonzentrationen konnten in Dialysereaktoren reali-
siert werden: 180 und 190 ggwm L' mit Glycerol und Glucose (Nakano et al., 1997).
Mit Hilfe von HCDC lassen sich héhere Produktkonzentrationen und volumetrische
Produktivitédten erreichen, Reaktordimensionen und Anlageninvestitionen kénnen kleiner
gehalten und beispielsweise Abwasser eingespart werden (Lee, 1996; Choi et al., 2006).
Nachteile von HCDC konnen Substratinhibierungen (bei hohen Substratkonzentratio-
nen), begrenzte Sauerstofftransferkapazitét, hoher CO9-Gehalt, Bildung wachstumshem-
mender Nebenprodukte, Plasmidverlust und begrenzter Warmeabtransport sein (Tripa-
thi et al., 2009; Baneyx, 1999). Substratiiberschussinhibierungen und Nebenproduktbil-
dung lassen sich mit einem substratlimitierendem Zulauf vermeiden. Auch der Bedarf
an Sauerstoff und die CO9-Bildung lassen sich durch die Zulaufrate steuern. Um den
Plasmidverlust zu begrenzen, sind stabile Antibiotika (zum Beispiel Kanamycin statt
Ampicillin), ein moglichst ,dichter* Promoter ohne basale Expression sowie moglichst

geringer Stress durch die Proteinproduktion von Vorteil.

Hochzelldichtekultivierung im Milliliter-MaRstab

Hochzelldichtekultivierungen wurden vor kurzem auch in kleinen Bioreaktoren mit einem
Volumen von < 250 mL realisiert. In E. coli -Zulaufkultivierungen wurden BTM von bis
zu 70 g L=1 (Bareither et al., 2013) und sogar iiber 80 g L~! (Schlottbom et al., 2013) er-
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reicht. In einem neu entwickelten 1 mL Mikrobioreaktor wurden ODggg — 40—60 erzielt
(Bower et al., 2012). Es sind jedoch keine HCDC mit iiber 50 g L~! BTM im Milliliter-
Makstab bekannt. Die hochsten Zelldichten, die in diesem Mafistab mit einem intermit-
tierenden Zulauf erreicht wurden, liegen bei 36,9g L~ mit E. coli und 30-35gL~! mit
Bacillus substilis (Puskeiler et al., 2005b; Knorr et al., 2007; Hortsch und Weuster-Botz,
2010b).

Ein intermittierender Zulauf kann verschiedene Effekte auf die Zellen haben. Insbeson-
dere schwankt die Verfiigbarkeit von Glucose nach jeder Zugabe. Ferenci (2001) definierte
verschiedene Auspriagungen von ,Hunger: hunger und starvation. Ersteres findet statt,
wenn Glucose in geringen Mengen vorhanden ist, also eine Glucoselimitierung vorliegt.
Die Wachstumsrate ist weder maximal noch Null (0< g < fimae). Im zweiten Fall fehlt
Glucose (nahezu) vollstandig, weswegen kein Wachstum stattfindet (x4 = 0) und die Zellen
verhungern. Nach jeder einzelnen Zugabe bei einem intermittierenden Zulauf liegt zuerst
ein Uberschuss an Glucose vor und die Zellen wachsen maximal (14 = Hmaz). Durch das
Wachstum wird die Glucosekonzentration verringert bis sie limitierend fiir das Wachs-
tum wird. Schlieflich ist die Glucose aufgebraucht und das Wachstum bricht ein. E. coli
ist in der Lage, innerhalb von Sekunden auf Anderungen der Substratkonzentration zu
reagieren (Schweder et al., 1999). Schwankende Umgebungsbedingungen koénnen die Zell-
physiologie beeinflussen und die Biomasseausbeute verringern (Hewitt et al., 2000). Hete-
rogenitdten in der Glucose-Versorgung gehen mit einer verringerten Expression von GFP
einher (Brognaux et al., 2012). Ein Glucoseiiberschuss kann zum Uberflussmetabolismus
und Acetatbildung fiihren. Auf der anderen Seite entstehen durch starke Schwankungen
im Sauerstoffpartialdruck vor allem bei hohen Zelldichten voriibergehende Sauerstofflimi-

tierungen, die wiederum die gemischte Sduregiarung auslosen konnten (Xu et al., 1999).

3.3.3 Proteinexpression in Escherichia coli und das T7-Expressionssystem

Fiir E. coli gibt es eine Vielzahl von Strategien zur heterologen Expression von Proteinen,
darunter viele verschiedene Vektoren und unterschiedliche Induktionsstrategien (Terpe,
2006). Neben dem sehr verbreiteten T7-Expressionssystem kommen vor allem die Pro-
motorsysteme py, tetA, araBAD und rhaPpap fiir die Proteinproduktion in E. coli zum
Einsatz. Diese werden durch Erhéhung der Temperatur (py) oder Zugabe von Tetracyclin
(tetA), Arabinose (araBAD) und Rhamnose (rhaPp4p) induziert.

Je nach Expressionssystem variiert die Kopienzahl der Plasmide und damit die Gendo-
sis genauso wie die Stérke der Promoters. Neben dem Promoter spielen weitere Teile des
genregulatorischen Bereichs am 5’-Ende fiir die Transkription ein Rolle (Baneyx, 1999).
Die mRNA-Stabilitdt (30 s bis 20 min in F. coli), die Sekundérstrukturen der mRNA so-
wie die Shine-Dalgarno-Sequenz und die Downstream Box kdnnen die Translation steuern
(Baneyx, 1999; Swartz, 2001). Der zytoplasmatische Abbau ist ebenfalls relevant. So ist
der hiufig verwendete Expressionsstamm F. coli BL21 defizient in den Proteasen lon und
ompT.

Noch komplizierter wird es, wenn eine korrekte Faltung des Proteins erwiinscht bezie-
hungsweise erforderlich ist, da nur so die Funktionalitéit erhalten wird. Die Co-Expression
von Chaperonen kann hierbei die Loslichkeit der Proteine wesentlich erhéhen (de Marco,
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2007). Die Expression von Fusionsproteinen wie beispielsweise dem maltosebindenden
Protein (MBP) fiihrt ebenfalls oft zu einer besseren Loslichkeit (Baneyx, 1999). Zudem
gibt es E. coli-Stdmme, die Disulfid-Bindungen im Zytoplasma oder Periplasma ermog-
lichen (Sahdev et al., 2008). Neben der zytoplasmatischen Expression besteht auferdem
die Moglichkeit der periplasmatischen oder extrazelluldren Expression (Swartz, 2001).

Zu den Nachteilen der Proteinproduktion mit E. coli gehort die Akkumulation von
Lipopolysacchariden (LPS), die als Endotoxine im Menschen pyrogen wirken (Terpe,
2006). Zudem kann E. coli keine posttranslationalen Modifikationen durchfithren sowie
nur schlecht sekretieren und Disulfid-Bindungen ausbilden (Marisch et al., 2013a). Die
Stabilitdt der exprimiterten Proteine kann durch die Aktivitdt von Proteasen verringert
werden und stark tiberexprimierte Proteine aggregieren oft in Einschlusskérperchen (Choi
et al., 2006).

Fiir die Expression des Performanceproteins C16 sind keine Disulfidbindungen und
keine korrekte Faltung erforderlich, da keine enzymatische Aktivitat vorliegt. Daher stel-
len die genannten Schwierigkeiten beziehungsweise Nachteile der Proteinexpression in
E. coli kein Problem fiir die in dieser Arbeit verfolgte Zielsetzung dar. Durch die sehr
schlechte Loslichkeit und die Selbstassemblierung (siehe Abschnitt 3.1.3) ist die Bildung
von Einschlusskorperchen oder Proteinaggregaten (inclusion bodies) nicht zu vermeiden.
Strategien zur Erhohung der Loslichkeit wie Fusionsproteine kénnten die Eigenschaften
der Spinnenseidenproteine unerwiinscht verdndern. Der Fokus dieser Arbeit lag zudem
nicht in der gentechnischen Modifizierung und Stammentwicklung, sondern auf der reak-
tionstechnischen Untersuchung von E. coli HMS174(DE3) und der C16-Expression unter
Kontrolle des T7-Expressionssystems.

Das T7-Expressionssystem wurde von Studier und Moffatt (1986) entwickelt und ent-
hélt unter anderem den Promoter und die RNA-Polymerase des Phagen T7. Es gilt als
eines der stiarksten in E. coli und die T7-basierten pET-Plasmide sind die am h&ufigs-
ten benutzten Systeme zur Proteinpreparation (Sgrensen und Mortensen, 2005; Terpe,
2006; Tripathi et al., 2009). Fiir die Expression verwendete Stdmme tragen chromosomal
codiert ein \-DE3 Lysogen, welches das Gen fiir die T7-RNA-Polymerase unter der Kon-
trolle eines lacUV5-Promoters trigt (Abbildung 3.11). Der lacUV5 (teilweise auch L8-
UV5 genannt) leitet sich vom lac-Promoter ab. Durch drei Punktmutationen ist lacUV5
im Vergleich zum [ac-Promoter stirker und weniger sensitiv gegeniiber CRP-cAMP und
Glucose, wird aber genauso durch Lacl inhibiert. Auf dem pET-Plasmid wird das Zielgen
hinter einem hybriden T7/lac-Promoter codiert, der nicht (oder kaum) von der E. co-
li-RNA-Polymerase erkannt wird. Die lac-Operatorstelle beim T7-Promoter dient als
zusétzliche Sicherung gegen eine ungewollte Expression. Falls die T7-RNA-Polymerase
unspezifisch exprimiert wird, kann das Zielgen trotzdem nicht transkribiert werden, da
die Bindung von LacI den hybriden T7/lac-Promoter blockiert. Lacl wird sowohl vom
lac-Operon des FE. coli-Chromosom als auch zusétzlich von den pET-Plasmiden codiert,

um ausreichend Repressor fiir beide Promotoren bereitzustellen.

Die Induktion kann wie beim lac-Promoter mit IPTG oder Lactose erfolgen. IPTG
bindet den Lacl-Tetramer, der dadurch nicht mehr an die Operator-Sequenz binden kann.
Nach der Induktion wird zunéchst das T7-Gen von der E. coli-RNA-Polymerase tran-
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Abbildung 3.11: Das T7-Expressionssystem: (A) Sowohl vom E. coli-Genom als auch vom pET-Plasmid
wird der Repressor Lacl exprimiert. Dieser bindet an die Operatorstellen vor dem chromosomal codierten
Gen fiir die T7-RNA-Polymerase sowie auf dem Plasmid beim T7-Promoter vor dem Zielgen. (B) Wird
IPTG zugegeben, bindet es an Lacl und verdndert dessen Konformation. Dadurch kann der Repressor
nicht mehr an den Operator binden. Es wird zunéchst die chromosomal codierte T7-RNA-Polymerase
exprimiert. Diese erkennt spezifisch den T7-Promoter auf dem pET-Plasmid und transkribiert das Zielgen
(zum Beispiel C16). Modifiziert nach Sgrensen und Mortensen (2005).

skribiert und die T7-RNA-Polymerase somit exprimiert. Diese ist etwa fiinf Mal schneller
als die E. coli -RNA-Polymerase und bindet an den T7-Promoter auf den pET-Plasmiden.
Das Zielgen wird nun transkribiert und die gebildete mRNA kann translatiert werden.

Die Optimierung der Proteinexpression in F. coli ist stark proteinabhéngig (Sahdev
et al., 2008; Long et al., 2014) und basiert weitgehend auf Versuch und Irrtum (Makino
et al., 2011), wobei Parameter wie Expressionsvektoren, Medien und Temperatur variiert
werden (Makino et al., 2011; Hortsch und Weuster-Botz, 2010a). Aufgrund der Komple-
xitét biologischer Systeme gibt es keine allgemein giiltigen Richtlinien fiir die Auswahl
des besten Expressionssystems (Busso et al., 2011; Long et al., 2014).

Tabelle 3.4: Hohe heterologe Proteinexpression in FE. coli

Protein Stamm Protein, BTM, Yp/x, Quelle
gL™! gL™!  gg™!

Humanes E. coli 7 < 0,12  Shin et al. (1997)
Mini-Proinsulin BL21(DE3)
Bone morphogenetic  E. coli TG1 8,6 75 0,11 Vallejo et al. (2002)
protein 2 (BMP-2)
Insulin-like growth E. coli 9,69 183 0,05 Hu et al. (2004)
factor-2 (IGF-2) BL21(DE3)
Human leptin E. coli 9,7 52 0,19 Jeong und Lee (1999)

BL21(DE3)

In den letzten beiden Jahrzehnten wurden bei Herstellungsprozessen fiir rekombinante
Proteine dennoch grofe Fortschritte erzielt mit Proteinkonzentrationen von 2-10gL~*
(Scott, 2008). Dabei gelten 35 g L~! als iiblich und 8 - 10 g L. ! als erreichbar (Guldager,
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2009). Laut der Ubersicht von Choi et al. (2006) liegen die hochsten Proteinkonzentra-
tionen fiir Expressionsprozesse in E. coli bei 7-9,7gL~!. Dabei wird ein zellspezifischer
Proteingehalt Yp,x von 0,05 bis 0,19¢ g~ ! erreicht (vgl. Tabelle 3.4).

3.3.4 Metabolische Last als Stress durch die Expression

Die metabolische Last wird definiert als die Menge an Ressourcen (zum Beispiel Energie),
die vom Wirtsmetabolismus zur Erhaltung und Expression der fremden DNA abgezogen
werden miissen und stellt bei Produktionsprozessen ein haufiges Problem dar (Tripathi
et al., 2009).

Vor allem die Expression mit dem T7-System ist eine hohe metabolische Last fiir
die Zellen, die zum Verlust der Zellviabilitat beziehungsweise zum Zelltod fithren kann
(Striedner et al., 2003). Mogliche Ursachen fiir die metabolische Last sind die Replika-
tion der Plasmide sowie der Bedarf an ATP und tRNAs fiir die Translation heterologer
Proteine. Die Uberexpression fithrt auferdem zu einem Riickgang der rRNAs sowie zu
einem Verlust von Ribosomen und der Proteinsynthesekapazitat (Dong et al., 1995).

Die erste sichtbare Folge der metabolischen Last ist oft ein verlangsamtes Wachstums.
Zudem sind Plasmidverlust und Anderungen der Zellmorphologie méglich. Schnelle mo-
lekulare Stressantworten wie die Regulation vieler Stressgene und die verstarkte Expres-
sion von Proteasen wurden bei E. coli beobachtet (Gill et al., 2000; Hoffmann und Rinas,
2004). Es wird jedoch angenommen, dass Proteine, die sich in Einschlusskorperchen ein-
lagern, vor Proteasen weitestgehend geschiitzt sind. Der Stress wahrend der Proteinex-
pression kann auch schédlich fiir die Qualitit des exprimierten Proteins sein (Hoffmann
und Rinas, 2004).

Das Ausmafs an metabolischer Last hingt von den Eigenschaften des rekombinanten
Proteins ab (Hoffmann und Rinas, 2004). Bei der Untersuchung der Expression von fiinf
verschiedenen Proteinen wirkte sich die Expression abhéngig vom Protein unterschiedlich
auf das Wachstum aus, trotz dhnlicher Aktivierung von Stressgenen (Gill et al., 2000).

Als Folge einer bestimmten metabolischen Last kann es zu einer ,stringenten Antwort*
kommen (engl. stringent response oder stringent control). Dies ist eine Anpassung des
Stoffwechsels von F. coli an die Unterversorgung beispielsweise mit Aminosduren oder
tRNAs. Die Genexpression wird stark verdndert und Gene fiir die Transkriptions- und
Translationsapparate herunterreguliert. Die Synthese stabiler RNAs (tRNA und rRNA)
wird gestoppt. (Serensen und Mortensen, 2005; Hoffmann und Rinas, 2004)

Ein Mangel an Aminosduren kann vor allem dann entstehen, wenn die Zusammen-
setzung des rekombinanten Proteins stark von den durchschnittlichen F. coli-Proteinen
abweicht. Dies fiihrt zudem direkt zu hoheren Protease-Aktivitét. Eine Zugabe der betrof-
fenen Aminosédure kann den Stress und den proteolytischen Abbau verringern. (Ramirez
und Bentley, 1993; Hoffmann und Rinas, 2004; Sgrensen und Mortensen, 2005)

Fiir seltene Codons, wie beispielsweise Tryptophan, liegen nur wenige tRNAs in der
Zelle vor. Das hiufige Vorkommen von in E. coli seltenen Codons (hungry codons) fiihrt
dazu, dass Ribosomen bei fehlenden tRNAs pausieren oder sogar zum Stillstand kommen
(ribosome stalling), was fiir die Expression von Minigenen gezeigt wurde (Roche und
Sauer, 1999; Tenson et al., 1999; Li et al., 2006; Ito et al., 2011). Es entstehen nicht



40 Theoretische Grundlagen

produktive Translationskomplexe (non-productive translation complexes, NTCs), die aus
Ribosom, Peptidyl-tRNA und mRNA zusammengesetzt sind. Diese Komplexe kénnen
aufgrund der fehlenden tRNAs auch einen Teil der mRNA iiberspringen (Lindsley et al.,
2003).

Aufgrund einer stringenten Antwort oder allgemein einer zu hohen metabolischen Last
kann die rekombinante Genexpression nur fiir eine kurze Zeit aufrecht erhalten werden.
Dies gilt vor allem fiir starke Expressionssysteme. Nach mehreren Stunden Expression
mit einer T7-RNA-Polymerase sind die Zellen nicht mehr lebensfdhig (Striedner et al.,
2003; Dong et al., 1995). Die Expressionszeit ist verkiirzt und daher kann der maximal
mogliche Ertrag oft nicht erreicht werden.

In dem in dieser Arbeit untersuchten C16 sind laut der Codon Usage Database keine
seltene Codons von E. coli K12 enthalten (Nakamura, 2007), jedoch weicht die Ami-
nosaureverteilung stark von F. coli-Proteinen ab. Die Sequenz des Moduls C von C16
besteht aus 35 Aminosiduren, wobei nur acht verschiedene Aminosiduren vertreten sind.
Diese werden von 16 Codons codiert, insgesamt gibt es hingegen 61 mogliche Codons.
Glycin (12x), Alanin (8x), Prolin (6x) und Serin (4x) sind in C16 stark iiberreprisen-
tiert. Vor allem ein Glycin- und ein Serin-Codon sind 9—10 mal haufiger verwendet als
im E. coli-Genom. Dies konnte mutmaflich zu einem Mangel entsprechender tRNAs und
einer stringenten Antwort fithren. Dies wiederum wiirde das Wachstum nach Induktion
stoppen und die Expressionszeit verkiirzen.

Zusatzlicher Stress durch die Expression kann bei der Sekretion auftreten, da durch die
heterologe Expression die Sekretionssysteme stark belastet werden (Yoon et al., 2010).
Enzymatische Aktivitat oder Toxizitat des exprimierten Proteins konnen die Expression
ebenfalls stoppen. Sekretion, enzymatische Aktivitdt oder Toxizitdt liegen im Fall von
C16 jedoch nicht vor.

3.3.5 Induktion mit Isopropyl-B-D-thiogalactopyranosid (IPTG)

Die Expressionsrate hingt vor allem von der Gendosis, der Promoterstiarke, der mRNA-
Stabilitdt und der Effizienz der Translationsinitiation ab (Swartz, 2001). Natiirlich kann
sich auch die Induktionskonzentration auf die Expressionsrate auswirken. Beim T7-Sys-
tem werden Lactose oder IPTG als Induktor verwendet. Ein grofier Nachteil von Lactose
ist, dass es von der Zelle verbraucht wird. Eine konstante Induktionsstéarke ist daher nur
mit aufwendigen Lactosezugabeprofilen realisierbar (Striedner et al., 2003), wobei selbst
in diesem Fall die Produktbildungsrate nach IPTG-Induktion héher war.

Die Induktion durch Lactose ist zudem ein Alles-Oder-Nichts Prozess, da die Expres-
sion des Induktortransporters an den Induktor gekoppelt ist. Lactose induziert seinen
eigenen Transporter LacY, der wiederum fiir die Induktion erforderlich ist. Bei mittleren
Lactosekonzentrationen entstehen daher induzierte und nicht-induzierte Populationen
(Keasling, 1999).

IPTG ist ein synthetisches Kohlenhydrat, ein sogenanntes Thio- oder S-Glycosid. Es
hat eine hohe Affinitét zum Repressor Lacl. Die 5-Thioglycosid-Bindung kann von F. coli
nicht gespalten und IPTG nicht abgebaut werden (Striedner et al., 2003). Bei IPTG
wurde davon ausgegangen, dass es nicht dem Alles-Oder-Nichts-Prozess unterliegt, da
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der IPTG-Transport in die Zelle scheinbar unabhéngig von LacY ist (Keasling, 1999).
Dies ist jedoch nur bei hohen IPTG-Konzentrationen der Fall. Fernandez-Castané et al.
(2012a,b) konnten zeigen, dass IPTG bei niedrigen Konzentrationen von unter 20 pM
aktiv durch LacY aufgenommen und sogar intrazellulér angereichert wird.

Oft werden die IPTG-Konzentrationen nicht optimiert beziehungsweise die Griinde fiir
die Wahl einer bestimmten Konzentration nicht genannt (Lecina et al., 2013; Donovan
et al., 1996). Dabei kann abhéngig von der Plasmid-Zahl und der Lacl-Expression eine
volle Induktion schon ab 1-100 pM IPTG erzielt werden (Donovan et al., 1996). Ist
jedoch lacl Plasmid-codiert und die Plasmid-Zahl sehr hoch, ist mehr IPTG nétig, um
alle Lacl-Tetramere zu binden. Die Hohe der Induktorkonzentration fiir eine optimale
Expression hangt daher von mehreren Faktoren ab, wie der Promoterstéarke, dem Vor-
handensein von Repressorgenen auf dem Plasmid, der Proteinléslichkeit und weiteren
Eigenschaften des Proteins (Donovan et al., 1996). Die erforderliche IPTG-Konzentra-
tion fiir eine volle Induktion variiert sowohl zwischen verschiedenen Proteinen als auch

zwischen verschiedenen Klonen (Tripathi et al., 2009).

Die IPTG-Induktion ruft auferdem eine Vielzahl von Stressreaktionen in der Zelle her-
vor (Donovan et al., 1996). Sogar in Stdmmen ohne rekombinante Proteine und nur mit
dem natiirlichen chromosomalem lac-Operon wurden nach IPTG-Zugabe Stressreaktio-
nen (Expression von Hitzeschock-Proteinen) und abweichende Wachstumsraten gemessen
(Kosinski et al., 1992). Bei einer stirkeren Induktion und damit schnelleren Proteinak-
kumulation ist zudem die Aggregation von Proteinen und Bildung von Einschlusskor-
perchen wahrscheinlicher, was den Anteil funktionalen Proteins verringert (Swartz, 2001;
Donovan et al., 1996).

Abgesehen von der Optimierung der Induktorkonzentration kann der expressionsbe-
dingte Stress beispielweise durch eine langsame Anhebung der Induktion oder durch eine
kontinuierliche Induktorzugabe verringert werden, da sich die Zellen nach und nach auf
die Expression einstellen konnen (Striedner et al., 2003; Sgrensen und Mortensen, 2005;
Pinsach et al., 2008).

Es ist naheliegend, dass die optimale Induktor-Konzentration von der Biomasse ab-
héngig sein sollte. Allerdings finden sich in der Literatur hierzu verschiedene Angaben.
Striedner et al. (2003) bestimmte Modell-basiert das optimale IPTG/BTM-Verhéltnis
von 1,15 ypmol gty b in E. coli HMS174(DE3). Bei Ferndndez-Castané et al. (2012b)
war die Expression von RhuA (Rhamnulose-1-Phosphate Aldolase) bei 1 pmol ggry *
(20 pM) besser als bei 0,5 oder 10 pmol ggry © (10 und 200 pM). Fiir die Expression
von Mini-Proinsulin in BL21(DE3) wurde hingegen ein optimales IPTG/BTM-Verhéltnis
von 30 pmol gy ! bestimmt (Shin et al., 1997). Ein direkter Zusammenhang zwischen
Biomasse und IPTG-Konzentration wiirde bestehen, wenn die intra- und extrazellula-
ren Konzentrationen von IPTG gleich wiren und IPTG ausschliefslich diffusiv iiber die
Zellmembran in die Zelle gelangen wiirde. Wie bereits erwahnt gilt dies nur fiir hohe
IPTG-Konzentrationen oder fiir Stdmme ohne die Lactose-Permease LacY. Die Tatsa-
che, dass LacY eine aktive Rolle bei der IPTG-Aufnahme spielt und beispielsweise Alles-
Oder-Nichts-Prozesse méglich sind, widerspricht der Annahme einer einfachen Korrela-
tion zwischen Biomasse und optimaler IPTG-Konzentration.
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3.3.6 Autoinduktion

Das Autoinduktionskonzept wurde von Studier (2005) entwickelt und basiert auf der
Katabolitrepression: Im Satzmedium werden Glucose, Glycerol und Lactose vorgelegt.
Solange ausreichend Glucose im Medium vorhanden ist, wird die Verstoffwechslung von
Glycerol und Lactose durch Katabolitrepression beziehungsweise Induktorausschluss ver-
hindert. Sobald Glucose verbraucht ist, kénnen Glycerol und Lactose verstoffwechselt
werden. Die Aufnahme von Lactose fithrt dann zur Induktion des lacUV5-Promoter und
zur Expression der T7-RNA-Polymerase. Glycerol dient als Energie- und Kohlenstoff-
quelle wiahrend der Expression. (Studier, 2005)

Die Lactosepermease LacY gilt als einzige Moglichkeit fiir die Lactoseaufnahme in die
Zelle (Studier, 2005). Daneben ist auch eine funktionierende -Galactosidase LacZ fiir
die Lactoseverwertung und Induktion erforderlich. Viele Stamme, die fiir Klonierung und
die sogenannte Blau-Weifs-Selektion verwendet werden, haben eine Deletion in lacZ und
sind damit fiir die Autoinduktion nicht geeignet (Fox und Blommel, 2009).

Studier (2005) verwendete die ,,5052“-Substratmischung mit 5 g L~ Glycerol, 0,5gL~!
Glucose und 2gL~! Lactose. Je nach Mediumvariante wurden zusétzlich Aminosiuren
oder Succinat zugegeben. Bei einer ausreichenden Versorgung mit Substrat sind fiir eine
gute Expression die limitierenden Faktoren ein moglichst neutraler pH sowie die Verfiig-
barkeit von Sauerstoff. Wenn die Begasung hoch genug und der pH ausreichend stabil
sind, kénnen hohere Glycerol- und/oder Aminosaure-Konzentrationen zu héheren Zell-
dichten fithren. Vor allem bei unlimitiertem Wachstum auf Glucose kommt es zu einer
Verringerung des pH durch Acetatbildung. Bei Sauerstofflimitierungen kommt es auf-
grund der gemischten Sduregirung auch mit Glycerol zur Verringerung des pH. Amino-
sduren wie Aspartat und vor allem die Zugabe von Succinat (beziehungsweise Bernstein-
sdure, 20 mM) fithrten zu einem wesentlich stabileren pH. Interessanterweise kann auch
die Aufnahme oder Verstoffwechslung von Aminoséuren in Abwesenheit von Glucose die
Induktion durch Lactose beeinflussen oder sogar verhindern. (Studier, 2005)

Die Expression ist stark abhéngig von der Substratzusammensetzung. Hohere Glycerol-
und Lactose-Konzentrationen konnen die Expression deutlich verbessern (Blommel et al.,
2007), da Lactose im Gegensatz zu IPTG verstoffwechelt wird. Die Induktion mit IPTG
ist irreversibel und unabhéngig vom Zellmetabolismus — im Gegensatz zur Autoinduktion
(Fox und Blommel, 2009).

Autoinduktionsmedien sparen Arbeitszeit im Labor, sind optimal geeignet fiir Hoch-
durchsatzversuche, ermoglichen effiziente Selektion von Klonen und sind gut fiir Mar-
kierungsversuche geeignet. Abhéngig von den Proteinen sind Wachstum und Expres-
sion dhnlich oder sogar besser im Vergleich zu Komplexmedien (Studier, 2005; Tyler
et al., 2005; Sreenath et al., 2005). Bei Prozessen in grofen Mafsstiben wére eine au-
tomatische Induktion ohne Eingreifen von Bedienungspersonal ebenfalls wiinschenswert
(Swartz, 2001).

Zu den Nachteilen der Autoinduktion gehort, dass die Expression in diesen Medien bei
manchen Gruppen in der Praxis schwierig kontrollierbar war und zu unterschiedlichen
Ergebnissen in verschiedenen Mafstében fiihrte (Fox und Blommel, 2009). Verschiedene
Mafistdbe und eine unterschiedliche Sauerstoffversorgung kénnen sowohl das Wachstum
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als auch die Expression in Autoinduktionsmedien stark beeinflussen (Blommel et al.,
2007). Dieser Einfluss war geringer, wenn weniger Glucose sowie mehr Glycerol und Lac-
tose verwendet wurden. Insbesondere eine Sauerstofflimitierung kann anscheinend dazu
fiihren, dass die Katabolitrepression geschwécht und Lactose frither aufgenommen wird.
Dabei hat jedoch die Stéarke der Lacl-Expression einen entscheidenden Einfluss, da diese
Ergebnisse bei einer starken LacI-Uberexpression und einem T5-Promoter beobachtet
wurden (Blommel et al., 2007).

3.3.7 Escherichia coli-Stamme

Die E. coli Stamme K12 und B gehoren zu den héufigsten Wirten fiir die rekombinante
Proteinproduktion und haben jeweils Vor- und Nachteile (Marisch et al., 2013b). E. coli
HMS174 ist ein F. coli K12-Stamm und hat eine Deletion in der Rekombinase recA,
wéhrend FE. coli BL21 defizient in den beiden Proteasen ompT und lon ist (Studier und
Moffatt, 1986; Terpe, 2006). E. coli K12 zeigte in Satzkultivierungen hohere Acetatbil-
dung und geringere Zellertrége als F. coli BL21. Zudem konnte eine bessere Expression
von einer Superoxiddismutase (SOD) in E. coli BL21(DE3) als in E. coli HMS174(DE3)
bei gleichzeitig deutlich schlechterer Plasmidstabilitit gezeigt werden (Marisch et al.,
2013b). Fiir die Expression mit dem T7-System werden Stdmme mit einem DE3-Lysogen
verwendet (vgl. Abschnitt 3.3.3).

Trotz der doppelten Lacl-Repression (Abbildung 3.11) findet im T7-System geringfii-
gige basale Expression (leaky expression), das heifit ohne Zugabe von Induktor, statt.
E. coli bendtigt eine basale g-Galactosidase-Aktivitdt, um auf schwankende Lactose-Ver-
fiigharkeit reagieren zu konnen. Vor allem bei toxischen Genprodukten kann dies jedoch
zur Instabilitdt der pET-Plasmide fithren. Eine solche nicht-induzierte Expression ist am
h6chsten in der stationdren Phase beziehungsweise in komplexen Medien, die geringste
Mengen Lactose enthalten konnen (Studier, 2005; Grossman et al., 1998). Diese basa-
le Expression kann durch die Co-Expression von T7-Lysozym, das auf den Plasmiden
pLysE oder pLysS codiert ist, vermieden werden. T7-Lysozym ist ein starker natiirlicher
Inhibitor der T7-RNA-Polymerase (Sgrensen und Mortensen, 2005). In dem sogenannten
E. coli Lemo21 wird die Expression des T7-Lysozym mit Rhamnose iiber den rhaBAD-
Promoter gesteuert (Wagner et al., 2008).

Mit den sogenannten FE. coli Tuner-Stdmmen kann hingegen eine graduierte Induktion
erreicht werden. Sie sind defizient in der Lactose-Permease lacY. Dadurch erfolgt die
Aufnahme von IPTG nur diffusiv und ist rein konzentrationsabhingig (Sgrensen und
Mortensen, 2005).

Neben dem IPTG-induzierbaren T7-Expressionssystem gibt es E. coli BL21-Stdmme
mit alternativ induzierbaren Promotoren. Beim E. coli BL21-Al wird statt einem lacUV5
der Arabinose-Promoter P ,.gap vor die T7 RNA Polymerase geschaltet. Wird ein pET
Plasmid (die tiblicherweise den Promoter Py7y,. tragen) verwendet, kann mit Arabino-
se alleine eine schwache und in Kombination mit IPTG eine starke Induktion erfolgen
(Narayanan et al., 2011). Bei einem anderen Plasmid wiirde auch Arabinose alleine fiir
eine stirkere Expression geniigen. Auch das Autoinduktionskonzept ldsst sich in F. coli
BL21-AI mit vergleichbaren Ausbeuten realisieren wie mit E. coli BL21(DE3) (Studier,
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2005). Eine weitere Alternative ist der E. coli BL21-SI (Donahue und Bebee, 1999). Hier
wird die Expression der T7-RNA-Polymerase durch den Salz-induzierbaren proU Promo-
ter geregelt. Fiir die optimale Expression von S-Glucuronidase (GUS) waren jedoch hohe
Salzkonzentrationen erforderlich (150 -300 mM beziehungsweise 8,8-17,5g L~ NaCl).
Anstelle von IPTG wiirde im groftechnischen Mafsstab eher L-Arabinose verwendet, da
dies preiswerter und weniger toxisch ist (Sahm et al., 2013).

Aufgrund der hohen Repetitivitdt der Spinnenseidengene sind F. coli BL21-Stdmme
wie bereits erwdhnt nicht geeignet. Eine anwendbare Alternative wére der E. coli Single-
Step(KRX) (Hartnett et al., 2006). Dieser ist, wie der fiir die C16-Expression verwendete
E. coli HMS174(DE3), ein E. coli K12-Derivat und hat ebenfalls die recA-Deletion. Die
Expression einer T7-Polymerase wird mit Rhamnose induziert, wobei bereits 0,1gL™*
ausreichend sind, da Rhamnose wegen weiteren Deletionen nicht verstoffwechselt werden
kann.

Die sogenannten ,Walker“-Stdmme leiten sich vom E. coli BL21(DE3) ab (Miroux und
Walker, 1996; Wagner et al., 2008). Es wurden die Mutanten E. coli C41 und E. coli C43
isoliert, die in der Lage sind, einige Membranproteine und globuldre Proteine besser zu
exprimieren als der Ausgangsstamm, bei gleichzeitig besserem Wachstum. Die Ursache
fiir die generell schwierige Expression von Membranproteinen ist zwar nicht eindeutig,
jedoch wird unter anderem die Séttigung der Sec-Translokation als ein Flaschenhals ange-
nommen (Wagner et al., 2007). Die bessere Expression mit den E. coli Walker-Stdmmen
liefs sich auf Mutationen in dem lacUV5-Promoter zuriickfiihren. Die IPTG-Induktion
fiihrt zu einer geringeren Expression und Aktivitdt der T7-RNA-Polymerase im Ver-
gleich zur Induktion im FE. coli BL21(DE3). Die vergleichsweise geringere Polymerase-
Aktivitdt wiederum erlaubt eine ldnger anhaltende Expression, ohne die Zellen zu sehr
zu stressen oder sogar zu toten (Miroux und Walker, 1996; Wagner et al., 2007).

Bei dem T7-Expressionsystem gibt es schliefslich auch eine effiziente plasmidfreie Va-
riante (Striedner et al., 2010). Dadurch wird die Gefahr von Instabilitdten des Prozesses
durch Plasmidverlust vermieden. Die starke Effizienz des T7-Systems kompensiert die
geringe Gendosis. Noch weiter fithren Ansétze zur zellfreien Proteinexpression (Swartz,
2001).

Fiir die Stabilitdt der Spinnenseidengene ist eine Deletion in recA notwendig. Ein F. coli
BL21 kommt daher nicht in Frage. Eine Alternative wére der verwandte E. coli BLR,
der defizient in recA ist und bereits erfolgreich fiir die Expression von C16 eingesetzt
wurde. Allerdings zeigte dieser Stamm eine Auxotrophie fiir Isoleucin aufgrund einer
Mutation in der Threonin-Deaminase (Schmidt et al., 2007). Damit ist eine Kultivierung
in giinstigen definierten Medien ohne Isoleucin nicht moglich. Daher bietet sich der E. coli
HMS174 in der lysogenen Variante E. coli HMS174(DE3) am besten fiir die Expression

von Spinnenseidenproteinen an.
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4 Material und Methoden

4.1 Mikroorganismen und gentechnische Arbeiten

4.1.1 Escherichia coli-Stamme und Vektoren

Die in der vorliegenden Arbeit verwendeten E. coli-Stdmme sind in Tabelle 4.1 aufgelis-
tet. Wichtigstes Merkmal von E. coli HMS174 ist die Mutation der recA Rekombinase,
weswegen sich der Stamm gut zum Klonieren oder zur Expression repetitiver Gene eignet.
Mutationen in hsdR erlauben eine effiziente Transformation von klonierten unmethylier-
ten PCR-Amplifikaten. E. coli HMS174 besitzt als K12-Stamm zwar ein Methylierungs-
system, ist aber defizient im Restriktionssystem. Zudem hat HMS174 eine Rifampicin-
resistente (Rif?) RNA-Polymerase. (Studier und Moffatt, 1986; Terpe, 2006; OpenWet-
Ware, 2014)

E. coli BL21 ist defizient in den Proteasen lon und ompT. Heterolog exprimierte Pro-
teine sind folglich stabiler als in anderen Wirtsstimmen. Durch die hsdS-Mutation sind
Restriktion und Methylierung bestimmter DNA-Sequenzen in dem Stamm ausgeschal-
tet. Wahrend K12-Stdmme bestimmte DNA-Abschnitte methylieren, sind B-Stadmme de-
fizient in der Cytosin-Methylierung (dem). E. coli BL21 hat zudem eine Mutation im
Galactosemetabolismus (gal). (Studier und Moffatt, 1986; Terpe, 2006; OpenWetWare,
2014)

Von allen Stdmmen wurden die Varianten mit dem sogenannten DE3-Lysogen ein-
gesetzt, die sich fir das T7-Expressionssystem eignen (vgl. Abschnitt 3.3.3). Neben
E. coli HMS174(DE3) und E. coli BL21(DE3) wurden die beiden ,Walker“-Stdmme E. coli
C41(DE3) und E. coli C43(DE3) eingesetzt. E. coli C41(DE3) ist durch Mutagenese aus
E. coli BL21(DE3) hervorgegangen; E. coli C43(DE3) durch weitere Mutagenese und Se-
lektion von E. coli C41(DE3). Beide eignen sich fiir die Expression toxischer Proteine
oder Membranproteine (vgl. Abschnitt 3.3.7).

Insgesamt wurden vier verschiedene Plasmide in dieser Arbeit eingesetzt (Tabelle 4.2).
Der Fokus lag auf dem pET29a-C16 tragenden E. coli HMS174(DE3). Dieser wird ver-
einfachend als ,Glucose-Stamm® oder kurz ,Gluc-Stamm‘ bezeichnet — im Gegensatz zum
Saccharose-verwertenden Stamm. Der Saccharose-verwertende Stamm oder kurz Sacch-
Stamm tragt zusdtzlich zum pET29a-C16 auch den Vektor pAMSO001. Dieses Plasmid
basiert auf pACYC184, triagt eine Chloramphenicol-Resistenz und enthélt ein Invertase-
codierendes Gen (cscA) aus Acinetobacter succinogenes hinter einem konstitutiven 3-Lac-
tamase-Promoter. Sowohl der Glucose- als auch der Saccharose-verwertende Stamm wur-
den von der AMSilk GmbH (Planegg/Martinsried) bereitgestellt, ebenso wie der E. coli
HMS174(DE3) mit einem pET-29a-AQ24NR3 Plasmid.
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Tabelle 4.1: In der vorliegenden Arbeit verwendete E. coli-Stdmme (Marisch et al., 2013a; OpenWet-
Ware, 2014).

Stamm Abstammung  Charakteristika

HMS174(DE3) K12 F~ recAl hsdR(rk12 mgq2 ") (RifR)(DE3)
BL21(DE3) B834 F~ ompT gal dem hsdSp(rg~ mp™)(DE3)
C41(DE3) BL21(DE3) F~ ompT gal dem hsdSg(rg~ mp~)(DE3);

zusétzliche Mutationen wurden fiir Toleranz
gegen toxische Proteine selektiert

C43(DE3) C41(DE3) F~ ompT gal dem hsdSg(rg~ mp~)(DE3);
tragt zusétzliche Mutationen und
Resistenzen gegen weitere toxische Proteine

Das pET-29a-C16 Plasmid wurde im Rahmen dieser Arbeit in die beiden Walker-
Stdmme transformiert. Der am Lehrstuhl fiir Bioverfahrenstechnik verfiigbare FE. coli
BL21(DE3) mit einem pET-28a-eGFP Plasmid wurde ebenfalls vereinzelt eingesetzt.

Tabelle 4.2: In der vorliegenden Arbeit verwendete Plasmide

Plasmid Heterologes Protein Resistenz

pET-29a-C16 Spinnenseidenprotein C16 Kanamycin

pAMS001 E. coli Invertase (cscA) Chloramphenicol

pET-29a-AQ24NR3  Spinnenseidenprotein AQ24NR3 Kanamycin

pET-28a-eGFP enhanced GFP (Griin fluoreszierendes Kanamycin
Protein)

4.1.2 Molekularbiologische Methoden
Chemisch kompetente Zellen

Zur Herstellung chemisch kompetenter E. coli-Zellen wurden 100 mL LB-Medium (LB:
Lysogeny Broth, vgl. Tabelle 4.3) mit 4 mL einer LB-Ubernachtkultur des entsprechenden
Stamms inokuliert. In einem 500 mL Schiittelkolben wurde diese Kultur bei 250 U min~!
und 37 °C bis zu einer optischen Dichte (ODgop) von 0,3—0,6 inkubiert. Die Zellen wurden
in zwei 50 mL Zentrifugationgefafse iiberfiihrt, fiir 15 min auf Eis gekiihlt und anschlie-
fend fiir 10 min bei 4°C und 3260 U min~! zentrifugiert. Der Uberstand wurde verworfen,
die Zellen in 20 mL 0,1 M CaCly-Lésung resuspendiert und fiir 30 min auf Eis inkubiert.
Nach erneutem Zentrifugation fiir 10 min bei 4 °C und 3260 U min~! wurden die Zellen in
10 mL 0,1 M CaCl; und 20 % Glycerol resuspendiert. Schlieflich wurden die kompetenten
Zellen in 100 pL. Aliquots bei —80 °C gelagert.
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Plasmidpraparation

Alle Plasmidpriparationen wurden mit dem GenElute™ HP Plasmid Miniprep Kit aus
einer 5 mL Ubernachtkultur nach den Anweisungen des Herstellers durchgefiihrt. Die
isolierte Plasmid-DNA wurde mit VE-H5O von den Bindesaulen eluiert.

Transformation

Wie bei der Herstellung der kompetenten Zellen wurden alle Arbeiten bei stdndiger Kiih-
lung auf Eis durchgefiihrt. Beim Resuspendieren wurden starke Scherkrifte, wie etwa
durch Vortexen, moglichst vermieden.

Die bei —80°C gelagerten chemisch kompetenten F.coli-Aliquots wurden auf Eis auf-
getaut. Nach der Zugabe von 2 ul. Plasmid-Loésung wurden die Zellen 30 min auf Eis
inkubiert. Einem 60 s-Hitzeschock bei 42 °C folgten 2 min Kiihlung auf Eis. Danach wur-
den 900 nL, auf 37°C vorgewarmtes, steriles LB-Medium zugegeben und fiir 60 min bei
37°C und 200 Umin~! inkubiert. Schlieklich wurden 200 pL der Kultur auf LB-Agar-
platten mit dem entsprechenden Antibiotikum ausplattiert und {iber Nacht bei 37°C
inkubiert. Ausgewéhlte Klone wurden in LB-Medium mit dem jeweiligen Antibiotikum

uberfithrt und Stammkulturen erstellt.

Stammbhaltung

Zur Herstellung von E. coli-Stammkulturen wurden 50 mL: LB-Medium mit den entspre-
chen Antibiotika in 500 mL Schiittelkolben mit einer Kolonie des jeweiligen Stamms nach
erfolgreicher Transformation oder mit 200 pL einer fritheren Stammkultur beimpft. Es
folgte die Kultivierung bei 37 °C und 250 Umin~" bis zu einer ODgoo von etwa 1—3.

Die Kulturen wurden anschliefend mit einer sterilen 50 %igen (v/v) Glycerollosung
vermischt, zu je 2 mL in sterile Kryordhrchen mit Schraubdeckel aliquotiert und als
Stammkultur bei —80 °C gelagert.

Plasmidentfernung

Die Beseitigung eines Plasmids wird als curing bezeichnet (Madigan und Martinko, 2006).
Dabei wird die Plasmidreplikation gehemmt, ohne dass parallel eine Hemmung der Chro-
mosomenreplikation erfolgt. Ohne Selektionsdruck wird durch die Zellteilung das Plasmid
ausverdiinnt. Die Entfernung kann auch spontan erfolgen oder durch spezielle Behandlung
erzwungen werden. Neben der Verwendung verschiedener curing agents kann auch die
Kultivierung bei erhohter Temperatur angewendet werden (Trevors, 1986). Durch diese
Methode wurde erfolgreich der Saccharose-verwertende Stamm von dem zweiten Plas-
mid, pAMSO001, befreit. Daflir wurden drei serielle Kultivierungen in LB-Medium mit
10gL~" Glucose und 50 mg L~! Kanamycin, aber ohne Chloramphenicol, bei 40°C fiir
je 18 h durchgefiihrt. Das Kultivierungsvolumen betrug je 50 mL und jeder Schritt wurde
mit 2,5 mL der vorangegangenen Kultur inokuliert. Schliefslich erfolgte der Ausstrich auf
LB-Agarplatten mit Kanamycin beziehungsweise Kanamycin und Chloramphenicol. Aus-
gewahlte Kolonien der Chlorampenicol-freien Agarplatten wurden auf weiteren selektiven
Agarplatten auf den Plasmidverlust hin untersucht.
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4.2 Medien, Puffer und Lésungen

Lysogeny-Broth (LB) Medium

Fiir Vorkulturen (Vorstufen) sowie molekularbiologische Arbeiten wurde das weit ver-
breitete LB-Medium (Lysogeny-Broth) verwendet. Die in Tabelle 4.3 aufgelisteten Kom-
ponenten wurden einzeln eingewogen, in VE-HoO gel6st und der pH mit NaOH auf 7,0
eingestellt. Anschliefend wurde das LB-Medium bei 121 °C fiir 20 min autoklaviert und
bei Raumtemperatur gelagert.

Fiir die Fertigung von LB-Agarplatten erfolgte vor dem Sterilisieren zusétzlich die
Zugabe von 15gL~! Agar. Nach dem Abkiihlen auf etwa 60—70°C wurden die bend-
tigten Antibiotika zugegeben und das Medium aseptisch etwa 1 cm hoch in Petrischalen

gegossen.

Tabelle 4.3: Zusammensetzung des Lysogeny-Broth (LB) Mediums

Komponente Konzentration, g L—!
Pepton aus Casein 10,0

Natriumchlorid, NaCl 5,0

Hefeextrakt 5,0

Satz- und Zulaufmedien fiir die Kultivierung von E. coli

In den Hauptkultivierungen wurden definierte Medien verwendet. Die Stammlésungen
sind in Tabelle 4.4 und die Zusammensetzung in Tabelle 4.5 aufgelistet.

Bei definierten Medien, die auch als synthetische Medien bezeichnet werden, ist die che-
mische Zusammensetzung sowohl quantitativ als auch qualitativ genau definiert. Kom-
plexe Medien wie das LB-Medium enthalten Extrakte aus Hefe, Peptone oder Abfallstoffe
wie Melasse. Die Zusammensetzung dieser Komponenten ist nicht exakt festgelegt und
kann von Charge zu Charge variieren. (Chmiel, 2011)

Das in dieser Arbeit verwendete definierte Medium leitet sich von Korz et al. (1995) ab.
Dieses ist wiederum fast identisch mit dem Medium nach Riesenberg et al. (1991b). Ein-
zig die Konzentrationen von Fe(III)-citrat (100 mgL~! statt 60 mg L~!) und Zinkacetat-
Dihydrat (13mgL~! statt 8mg L ') sind im Satzmedium etwas héher. Das Zulaufmedi-
um hat bei Riesenberg et al. (1991b) keine Spurenelemente und 770gL~! Glucose, bei
Korz et al. (1995) sind hingegen Spurenelemente und 795g L ~! Glcose enthalten. Abwei-
chend von beiden Varianten wurde in dieser Arbeit kein Thiaminhydrochlorid eingesetzt,
da dies nur bei dem von Korz und Riesenberg verwendeten auxotrophen FE.coli TGI
notwendig ist. Zudem wurde statt Antifoam SP1 das leichter verfligbare und bereits er-
folgreich eingesetzte Antischaummittel Antifoam 204 (AF204, SigmaAldrich) eingesetzt.

Die Mediumherstellung erfolgte stets in mehreren Schritten. Die Salz- und Spurenele-
mentlésungen wurden zusammen mit dem Antischaummittel autoklaviert; bei parallelen
Kultivierungen in Schottflaschen (10 mL und 0,5 L Startvolumen) und im groferen Mak-
stab direkt im Riihrkesselreaktor (2 L und 10 L Startvolumen). Die separat sterilisierten
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Tabelle 4.4: Stammlosungen fiir Zulauf- und Satzmedien. Falls nicht anders angegeben, erfolgte die
Lagerung bei Raumtemperatur.

Stammldsung Konzentration, Losungsmittel, Behandlung
x-fach
beziehungsweise
gL™!
Glucose: 500g Lt Durch Autoklavieren in VE-H50
Glucose*H,0 Hydrat: 550g L~  geldst, steril verwendet
Salze nach Korz et al. (1995): 10x In VE-H,0 gel6st, jeweils mit
KHsPOy, (NH4)2HPO,, Satzmedium sterilisiert, bei 4°C
Citronensaure, NaOH gelagert
Salze modifiziert ab Kapitel 6: 10x In VE-H,0 gel6st, jeweils mit
KH5POy, KoHPOy, Satzmedium sterilisiert, bei 4 °C
(NH4)2S04 gelagert
Magnesiumsulfat: 500g L1 In VE-H50 gel6st und autoklaviert,
MgSO4*7H,0 steril verwendet
Spurenelemente 50x Durch Autoklavieren in VE-H5O
nach Korz et al. (1995) geldst, jeweils mit Satzmedium

sterilisiert, bei 4 °C gelagert
IPTG 1 M; 238,3gL~! In VE-H50 gelost, sterilfiltriert, in

sterilisierte 2 mL Reaktionsgeféfe

aliquotiert und bei —20 °C gelagert

Kanamycin 50g L1t Wie IPTG

Antischaummittel 100 % Direkt zum Satzmedium gegeben

AF204 beziehungsweise als 10 %ige
Emulsion zur Schaumkontrolle
verwendet

Trypton 200g Lt In VE-H50 gel6st und autoklaviert,

steril verwendet, bei 4°C gelagert

Bestandteile Glucose, Magnesiumsulfat und Kanamycin wurden entweder unter der Ste-
rilwerkbank mit den autoklavierten Hauptbestandteilen in Schottflaschen zusammenge-
mischt oder in Schottflaschen mit Schlauchdurchfiithrungen gegeben, die dann aseptisch
in die sterilisierten Riihrkesselreaktoren gepumpt wurden. Ammoniak, das als Titrati-

onsmittel eingesetzt wurde, wurde nicht sterilisiert.

Glucose wurde separat im Messkolben autoklaviert und nach dem Autoklavieren mit
sterilem VE-H20 beziehungsweise fiir Zulaufmedien (Tabelle 4.6) mit weiteren separat
autoklavierten Bestandteilen wie Magnesiumsulfat, Ammoniumsulfat oder Trypton auf-
gefiillt. Die Loslichkeit von Glucose in Wasser ist stark temperaturabhéngig (Alves et al.,
2007). So konnen zwar bei 60 °C rund 74 gGucose gLﬁsung’l gelost werden, bei 25 °C liegt
dieser Wert jedoch nur noch bei 50,5 gGucose gLésung’l. Daher wurde im Gegensatz zu den
Angaben von Korz et al. (1995) die Zulauflosung nur mit 500 gL~ Glucose angesetzt,
um die Handhabung auch im spéteren Produktionsmafstab zu erleichtern. Da meist Glu-
cose-Monohydrat zur Verfiigung stand, wurden jeweils 10 % mehr eingewogen. Im Fall
des Zulaufmediums entsprechend 550 statt 500 g L.
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Tabelle 4.5: Komponenten und Konzentrationen der verwendeten Satzmedien. Das Medium im Refe-

renzprozess ist von Korz et al. (1995) abgeleitet.

Komponente Referenzprozess, Modifiziert ab
gLt Kapitel 6, gL.7!
Substrat
Glucose, CgH120¢ 25 25
Salze
Kaliumdihydrogenphosphat, KHo PO, 13,3 6
Dikaliumhydrogenphosphat, KoHPO4 - 10
Diammoniumhydrogenphosphat, (NH4)2HPO4 4,0 -
Ammoniumsulfat, (NHy)2SO4 - 7.5
Citronensaure, C¢HgO7 1,7 -
Natriumhydroxid, NaOH 2,4 -
Magnesiumsulfat, MgSO,*7H,O 1,2 6
Spurenelemente
EDTA Dinatriumsalz-Dihydrat, 0,0084 0,0084
C10H14N2NayOg*2H, 0
Cobalt(II)-Chlorid-Hexahydrat, CoCly*6H0 0,0025 0,0025
Mangan (IT)-Chlorid-Tetrahydrat, MnCly*4H,O 0,0150 0,0150
Kupfer(IT)-Chlorid-Dihydrat, CuCly*2H50 0,0015 0,0015
Borsiure, H3BO, 0,0030 0,0030
Natriummolybdat-Dihydrat, NaoMoO4*2H,0 0,0025 0,0025
Zinkacetat-Dihydrat, (CH;COO)2Zn*2H,0 0,013 0,013
Eisen(III)-citrat, CsHsFeO7 0,100 0,100

Sonstige Bestandteile
Antischaummittel AF204

Kanamycin

0,1-1% (v/v)
0,05

0,1-1% (v/v)
0,05

Tabelle 4.6: Komponenten und Konzentrationen der verwendeten Zulaufmedien. Die Komponenten in

Klammern wurden untersucht, spater im vereinfachtem Zulaufmedium aber nicht eingesetzt.

Komponente Referenzprozess, Modifiziert ab
gLt Kapitel 6, gL 7!
Glucose 500 500
Magnesiumsulfat 20 -
Trypton oder Ammoniumsulfat - (20-30)*
Spurenelemente
EDTA Dinatriumsalz-Dihydrat 0,0130 -
Cobalt(II)-Chlorid-Hexahydrat 0,0040 -
Mangan(II)-Chlorid-Tetrahydrat 0,0235 -
Kupfer(II)-Chlorid-Dihydrat 0,0025 -
Borséure 0,003 -
Natriummolybdad-Dihydrat 0,0040 -
Zinkacetat-Dihydrat 0,016 -
Eisen(III)-citrat 0,040 -

I Trypton und Ammoniumsulfat als zusitzliche Komponenten im Zulaufmedium untersucht, siche Kapitel 6
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Autoinduktionsmedien und weitere Kohlenstoffquellen

Weitere Komponenten wurden fiir Kultivierungen mit Autoinduktionsmedien oder alter-
nativen Kohlenstoffquellen benétigt (Tabelle 4.7).

Fiir die Versuche mit Autoinduktionsmedien wurden neben Glucose auch Lactose und
Glycerol als Kohlenstoffquelle verwendet. In den Kultivierungen in Abschnitt 8.2 wurden
zudem Ammoniumsulfat und Bernsteinsdure eingesetzt, da auf eine pH-Regelung ver-
zichtet wurde. Die Komponenten wurden wie Glucose separat sterilisiert und aseptisch
zum restlichen Medium zugegeben.

Tabelle 4.7: Zusétzliche Komponenten fiir Kultivierungen mit Autoinduktionsmedien und alternativen

Kohlenstoffquellen
Komponente Stammlésung,  Konzentration, Behandlung
gLt gL™!
Autoinudktionsmedien
Glycerol, C3HgO3 500 10,0-50,0 Autoklaviert
Lactose, C19H25011 200 0,5-20,0 Autoklaviert
Autoinduktionsmedien ohne pH-Regelung
Ammoniumsulfat, (NHy)2SO4 500 5 Autoklaviert
Bernsteinsaure, C4HgOy4 40 3,75 Sterilfiltriert
Saccharose-verwertender Stamm
Saccharose, C12H25011 500 2,0—-25,0 Sterilfiltriert
Chloramphenicol 30gL! 30mgL~! In Ethanol geldst und
aliquotiert bei —20°C
gelagert

Bei Kultivierungen des Saccharose-verwertenden Stamms wurde Glucose durch Saccha-
rose ersetzt und die gleichen Konzentrationen verwendet. Saccharose wurde abweichend
zur Glucose nicht autoklaviert, sondern sterilfiltriert, um eine thermische Spaltung des
Disaccharids in seine Monomere zu verhindern. Eine thermisch bedingte Spaltung von
Saccharose wurde zuvor in der Arbeit von Hofel (2011) beobachtet. Wahrend Kanamycin
sterilfiltriert wurde, wurde Chloramphenicol in Ethanol gelost.

Puffer und weitere Lésungen

Die phosphatgepufferte Salzlosung (PBS, phosphate buffered saline, Tabelle A6 im An-
hang) wurde zur Verdiinnung der Kultivierungsproben vor allem bei Messungen der op-
tischen Dichte (ODggg) oder Fluoreszenz verwendet.

Fiir die Probenaufbereitung und Produktanalytik wurden weitere Puffer und Losungen
eingesetzt (Tabelle A7 im Anhang). Ein 1 M Glycin/Natriumchlorid-Puffer diente als
Féllungsreagenz und eine 4 M Guanidiniumthiocyanatlosung als chaotropes Salz zum
Losen von C16. Fiir die HPLC-Methode (Abschnitt 4.4.2) wurden Tris-HCI als Laufmittel
und Natriumhydroxid sowie Ethanol zur Reinigung und Lagerung der Sdule verwendet.

Fiir die Calciumchlorid-Losungen bei der Herstellung chemisch kompetenter Zellen
wurde zuniichst eine 1 M CaCly-Stammldsung hergestellt. Hierfiir wurden 147gL~!



52 Material und Methoden

CaCly*2H50 in VE-H50 gelost. Fiir die 0,1 M CaCly-Losung wurde die Stammlosung
mit VE-HsO verdiinnt und sterilfiltriert. Bei der zweiten Lésung wurde neben 0,1 M
CaCly zusatzlich 20 % Glycerol zugegeben und ebenfalls sterilfiltriert.



Material und Methoden 53

4.3 Kultivierung von Escherichia coli

In Abbildung 4.1 ist eine Ubersicht iiber den gesamten Referenzsprozess fiir C16 darge-
stellt. Der pH fiir die Kultivierung wurde mit 12,5 % Ammoniaklosung auf 6,7 geregelt,
falls nicht anders angegeben, und der pO2 bei nicht limitierenden Werten gehalten. Wah-
rend der Wachstumsphase betrug die Temperatur 37 °C. Je nach Spinnenseidenprotein
kann die Temperatur wiahrend der Produktion angepasst werden und wurde in dieser
Arbeit fiir C16 auf 30°C geregelt. Neben dem definierten Satzmedium wurde auch das
komplexe LB-Medium fiir die Vorkulturherstellung verwendet. Als konstante Wachstums-
rate wahrend der exponentiellen Zulaufphase wurde, wenn nicht anders angegeben, fise;

= 0,15h7!
Induktion: 1,52 nIPTG

gewahlt.

Vorkultur im
LB-/Satzmedium

\

Zulaufkultivierung

pH 6,7; pO, > 25 %

-

Wachstum
Temperatur: 37 °C

Produktion: 100 % C16
Temperatur: 30 °C

N

4 Satzphase (I) Exponentielle Zulauf- Konstante Zulauf- Konstanter Zulauf und Produktionsphase (IV)\
10-11h phase (Il), 4-5 h phase (Ill), 6-7 h 20h
25 g L Glucose st = 0,15 b 75gL"h! 75gL"h!
N J

i

!

!

Satzmedium nach Korz, 1995:
KH,PO,, (NH,),HPO,, NaOH,
Citronenséaure;

Zulaufmedium 1:
Glucose, Magnesiumsulfat, Spurenelemente

Zulaufmedium 2:
Glucose, Magnesiumsulfat,
Spurenelemente

12gL" MgSO4*7H20

Abbildung 4.1: Schematische Darstellung des Referenzprozesses fiir die Herstellung von C16 in E. coli
(mit normierter IPTG-Konzentration nIPTG).

4.3.1 Kultivierung im Schiittelkolben

Alle Vorkulturen, also die Vorstufen, die zur Inokulation der Hauptkultur in Riihrkesselre-
aktoren verwendet wurden, wurden in Schiittelkolben durchgefiihrt. Hierfiir kamen 0,5 L
oder 1 L Schiittelkolben ohne Schikanen mit 100 beziehungsweise 200 mL LB-Medium
zum Einsatz. Zur Selektion diente das Antibiotikum Kanamycin, welches in einer End-
konzentration von 50 mgL~! vorlag. Bei der Verwendung des Saccharose-verwertenden
Stamms enthielt das LB-Medium zusétzlich 30 mg L~! Chloramphenicol. Alternativ zum
LB-Medium wurde auch das von Korz et al. (1995) abgeleitete definierte Mineralsalzme-
dium eingesetzt, was auch in der Hauptkultur zum Einsatz kam. Dabei wurden 2,5 gL~}
Glucose oder Glycerol verwendet. Bei 37 °C und 250 U min~! wurde fiir 4 - 16 h kultiviert.
Inokuliert wurden die Vorkulturen mit 25—2000 nL. Gefrierbestand oder 2 mL einer LB-

Ubernachtkultur. Vor der Inokulation der Hauptkultur wurden die optischen Dichten der
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Vorkultur bei 600 nm gemessen, die moglichst bei ODggg 1—3 liegen sollten. Es wurden
aber auch teilweise ODggg 0,3—4 verwendet.

4.3.2 Parallele Kultivierung im Bioreaktorblock im Milliliter-MaRstab
Aufbau und Steuerung

In dieser Arbeit wurde ein Bioreaktorblock mit 48 parallelen Riihrkesselreaktoren und
gasinduzierenden Riihrern eingesetzt (Puskeiler et al., 2005a; Hortsch und Weuster-Botz,
2010b). Der Bioreaktorblock ist in einen Laborroboter integriert, der mit einem Pipettier-
und Robotergreifarm sowie einem MTP-Photometer und einer MTP-Waschstation ausge-
stattet ist (Abbildung 4.2; Auflistung aller Komponenten in Tabelle A1 im Anhang). Mit
Hilfe der acht fest installierten teflonbeschichteten Spitzen des Pipettierroboters werden
pH-Regelung, Zulaufverfahren sowie atline-Messungen der optischen Dichte und Fluores-
zenz realisiert, wihrend der Greifarm die Mikrotiterplatten auf der Arbeitsfliche bewegt.
Die verdiinnten Proben werden im MTP-Photometer vermessen und die Mikrotiterplat-
ten werden in der MTP-Waschstation gereinigt, sodass sie fiir die néchste Probenahme

wieder verwendet werden konnen.

Abbildung 4.2: Aufbau des parallelen Kultivierungssystems im Milliliter-Mafstab: (1) Parallel-Biore-
aktorblock, (2) Pipettierarm, (3) Robotergreifarm, (4) MTP-Photometer, (5) MTP-Waschstation und
(6) Vorlagegefife.

Zulaufkultivierungen mit geregeltem pH und automatisierter Probenahme werden iiber
die Prozessleitsoftware Fedbatch-XP realisiert (Abbildung 4.3). Diese kommuniziert mit
der Sensorik und steuert iiber FBXPServer die Robotersoftware Gemini an. Diese wie-
derum steuert entweder direkt den Laborroboter und die MTP-Waschstation an, oder
indirekt das M'TP-Photometer iiber die Photometer-Software Magellan. LabView war
im Gegensatz zu Hofel (2011) zur Ansteuerung der Waschstation nicht mehr notwendig,
da dies mit Gemini direkt realisiert wurde. Zudem kann Gemini Skripte ausfithren und
selbstausfithrende Programme starten. So wurde zusétzlich AutolT eingesetzt, um Pa-
rameter der pH-Messung in Fedbatch-XP zu bestimmten Zeitpunkten anzupassen. Auf
die Riihrerausfallerkennung wurde im Rahmen dieser Arbeit meistens verzichtet, da sich

diese als nicht notwendig erwies.
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MultiChannel
Reader: pH, pO2

Steuergerét:
Antrieb, Ruhrer-
ausfallerkennung

Fedbatch-XP

v 4
[ FBXPferver J [ Aut:IT J
[ ¢ Gemini ¢ J—»[ Maiellan J
[ Laborroboter J [ MTP-Washer J [ MTP-Reader J

Abbildung 4.3: Schema des Prozessleitsystems im Bioreaktorblock. Mehrere Programme (griin) kom-

munizieren miteinander und steuern Roboter und Peripheriegerite ( ) beziehungsweise empfan-
gen von diesen Messwerte. Modifiziert und erweitert nach Hofel (2011).

Die Miniatur-Bioreaktoren aus Polystyrol haben einen Durchmesser von 20 mm, ein
Arbeitsvolumen von 8 —14 mL und besitzen am Reaktorboden fluorometrische Sensorfil-
me zur Messung von pH und pOs. Der Bioreaktorblock ist mit entsprechenden fluoro-
metrischen Sensorriegeln, einem magnetisch-induktiven Antrieb sowie zwei Warmeaus-
tauschern ausgestattet. Letztere dienen der Temperatureinstellung in den Bioreaktoren
beziehungsweise der Kiihlung des Kopfraumes zur Reduktion der Verdunstung. Die Bio-
reaktoren werden steril geliefert, die Sterilgasabdeckung iiber den Reaktoren ist hingegen
autoklavierbar. An dieser Abdeckung sind auf Hohlachsen die gasinduzierenden Riihror-
gane angebracht. Diese Riithrorgane verfiigen iiber starke Dauermagneten, die von Elek-
tromagneten des Bioreaktorblocks angetrieben werden. Durch die Drehbewegung wird
iiber die Hohlachse Medium vom Reaktorboden und Gas aus dem Reaktorkopfraum an-
gesaugt und durch die Riihrer im Reaktormedium dispergiert. Damit wird ein kpa von
bis zu 0,4 s! erreicht (Puskeiler et al., 2005a). Die Sterilgasabdeckung verfiigt zudem
iiber Offnungen, durch die der Pipettierroboter Zugang zum Reaktormedium hat. Der
Kopfraum jedes Reaktors wird iiber die Sterilgasabdeckung mit steriler Luft oder einem
einstellbaren Gasgemisch versorgt, welches dann iiber die Offnungen entweichen kann.
Damit werden Kontaminationen iiber diese Offnungen vermieden. Der Biotreaktorblock
wurde vor Kurzem von 2mag als bioREACTORA48 kommerzialisiert und diverse Anwen-
dungen wurden bereits gezeigt (Puskeiler et al., 2005b; Knorr et al., 2007; Kusterer
et al., 2008; Vester et al., 2009; Hoefel et al., 2010; Hortsch et al., 2010; Riedlberger und
Weuster-Botz, 2012; Bendig und Weuster-Botz, 2013; Schmidt und Weuster-Botz, 2012;
Gebhardt et al., 2011).

pH-Messung im Bioreaktorblock

Die Messung des pH erfolgt nach der Dual-Lifetime-Referencing (DLR) Methode (Kocin-
cova, 2007; Kusterer, 2007). Eine Kombination von zwei Fluoreszenz-Farbstoffen, soge-

nannten Luminophoren, ist in die Sensorfilme eingeschlossen. Der erste Luminophor ist



56 Material und Methoden

nicht sensitiv, hat eine lange Abklingzeit und erzeugt ein konstantes Hintergrundsignal.
Der zweite Luminophor ist sensitiv und hat eine kurze Abklingzeit. Beide Luminophore
haben iiberlappende Absorptions- und Emissionsspektren. Anregung und Auslesung des
Antwortsignals findet daher bei derselben Wellenlénge statt. Das Antwortsignal weist
eine Phasenverschiebung auf, die zum pH im sigmoidalen Verlauf korreliert werden kann.

Offline mit einem pH-Meter bestimmte pH-Werte zeigten bei mehreren Kultivierungen
im Milliliter-Mafistab grofte Abweichungen zum online gemessenen pH. Dies war stark
abhéngig von der eingesetzten Charge der Einwegbioreaktoren.

Fiir die online-Messung des pH sind unter anderem die Amplituden des Messsignals von
Bedeutung. Diese liefern eine Aussage iiber die Stiarke und damit Qualitdt des Messsig-
nals und schwankten innerhalb von Parallelkultivierung teilweise sehr deutlich zwischen
den Positionen beziehungsweise Reaktoren (beispielsweise Werte von 4.000 —40.000). Ten-
denziell war zwar der Messfehler offline — online bei hoheren Amplituden geringer, jedoch
war der Zusammenhang nicht ganz eindeutig und es spielten daher weitere Faktoren eine
Rolle.

Eine wahrscheinliche Ursache fiir die fehlerhafte pH-Messung wurde in der Eigenfluo-
reszenz der Zellen gefunden. Hierfiir wurden Emissionsspektren von E. coli-Zellen bei den
Anregungswellenléngen von 470 nm und 505 nm aufgezeichnet, also den Wellenldngen,
die fiir die pH- und pOg-Sensorfilme zur Anregung verwendet werden (Abbildung 4.4
A). Die stéarkste Fluoreszenz bei der kiirzeren Anregungswellenldnge von 470 nm liegt
um die Emissionswellenldnge von 530 nm vor. Die Emission der pH-Sensoren wird nahe
diesem Maximum bei 559 nm bestimmt und wird damit potentiell von der Fluoreszenz
der Zellen gestort. Die Fluoreszenz nach der Anregung bei 505 nm, also der Wellenldngen
der pOo-Sensoren, ist hingegen deutlich geringer. Zellfreies definiertes Medium zeigt bei
beiden Anregungswellenldngen quasi keine Fluoreszenz. Zudem wurde festgestellt, dass
die Fluoreszenz bei den Wellenléngen des pH-Sensorfilms nahezu linear mit der optischen
Dichte im Kultivierungsverlauf zunimmt (Daten nicht gezeigt).

B 60

50 |-
40 -

30 |

Phasenwinkel, °

20

@ Y 10
500 550 600 650 700 3 4 65 6 7 8
Wellenlange, nm pH, -

Abbildung 4.4: (A) Emissionsspektren fiir die Anregung bei 470nm (pH-Sensorfilm, ®) und fiir die
Anregung bei 505 nm (pO2-Sensorfilm, V). Die Fluoreszenz des zellfreien Mediums ist jeweils in hellgrau
dargestellt. Bestimmung jeweils im Dreifachansatz. Die senkrechten Striche markieren die Messwellenlén-
gen bei 559 nm (pH) und 600 nm (pO2). (B) pH-Sigmoidfunktionen einer Reaktorcharge im Zulaufpro-
zess bei unterschiedlichen Zelldichten: ODgoo = 0 (durchgezogene Linie), ODgoo = 9 (lang gestrichelt),
ODgoo = 16 (mittel gestrichelt) und ODgoo = 31 (kurz gestrichelt).
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Es wurde daher der Ansatz verfolgt, die Verdnderung der pH-Messung genauer und im
gesamten Kultivierungsverlauf zu charakterisieren. Die Abhéngigkeit des Phasenwinkels
vom pH wird durch eine Sigmoidfunktion beschrieben (Abbildung 4.4 B). Uber diese Kur-
ve wird aus dem gemessenen Phasenwinkel der pH im Reaktor bestimmt. Das Ziel war es,
herauszufinden, wie sich diese Sigmoidfunktion im Kultivierungsverlauf &ndert, ob dies
reproduzierbar und vorhersagbar ist und daher automatisiert berticksichtigt werden kann.
Es zeigte sich, dass sich diese Werte der Sigmoidfunktion weniger mit der Prozesszeit, als
vielmehr mit der optischen Dichte verdnderten. In Abbildung 4.4 (B) sind aus mehreren
unabhéingigen Kultivierungen bei unterschiedlichen optischen Dichten die Sigmoidfunk-
tionen einer Charge wiahrend der Kultivierung aufgezeichnet worden. Einzelne Reaktoren
wurden manuell schrittweise zu héheren oder niedrigeren pH-Werten titriert und der pH
mittels pH-Elektrode direkt im Reaktor vermessen. Fiir die Charge 1303-01 wurden aus-
reichend viele Sigmoidfunktionen aufgezeichnet, um die Verdnderung der pH-Messung
im Kultivierungsverlauf berticksichtigen zu kénnen. Die Parameter der Sigmoidfunktion
konnen in der FB-XP-Software nur manuell verdndern werden und zeitlich verdnderbare
Profile sind nicht vorgesehen. Daher wurden sogenannte Autolt-Skripte programmiert,
die die Parameter der Sigmoidfunktion in der FB-XP-Software verdndern und damit die
pH-Kalibrierung im Kultivierungsverlauf ohne manuellen Eingriff anpassen. Diese An-
passung ist jedoch nicht geregelt. Da die Abweichung der pH-Messung stark von der
optischen Dichte abhéngt, muss der Verlauf der optischen Dichte im Vorfeld bekannt
sein. Mit gewissem Aufwand lief sich die online-Messung des pH fiir niedrige bis mittlere
Zelldichten deutlich verbessern, auch bei Einsatz von nicht optimalen Reaktorchargen.
Bei hohen Zelldichten und langen Prozessen war die Streuung zwischen den Reaktoren
bei der eingesetzten Charge dennoch hoch.

Vorbereitung und Versuchsdurchfiihrung

Die Einweg-Bioreaktoren wurden steril verpackt geliefert. Unter einer Sterilwerkbank
wurden die Reaktoren ausgepackt und in den Bioreaktorblock eingesetzt. Die Reakto-
ren wurden unter der Sterilwerkbank mit Hilfe einer autoklavierten Dispensette befillt
und die ebenfalls autoklavierte Sterilgasabdeckung auf die Reaktoren gesetzt. Der zu-
sammengesetzte Bioreaktorblock wurde abgedeckt und auf der Arbeitsfliche des Pipet-
tierroboters positioniert. Nachdem die Begasung, Temperierung und Riihrersteuerung
angeschlossen wurden, wurde die Begasung auf 288 Lh™!, die Temperatur auf 37 °C und
die Riihrerdrehzahl auf 2500 —2800 U min~! eingestellt. Diese Parameter waren in einem
Kultivierungslauf fiir alle Positionen gleich und wurden manuell an der Gasmischstation,
dem Wasserbad und der Riihrersteuerung eingeschaltet.

Die Vorlagegefifse wurden mit Alufolie abgedeckt autoklaviert und unter der Steril-
werkbank mit VE-H2O, 12,5 % (v/v) Ammoniak-Losung, 1x PBS und dem Zulaufmedi-
um befiillt. Je nach Bedarf wurden zudem IPTG und Antischaummittel in 96-Deepwell-
Vorlagegefifsen vorgelegt, wobei das Antischaummittel zusammen mit dem Vorlagegeféfs
autoklaviert wurde. Vor jeder Kultivierung wurde der Pipettierroboter mit speziellen Rei-
nigungslosungen gespiilt (Set Up Clean oder Daily System Clean von LVL, Crailsheim,
Deutschland).
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Das Startvolumen betrug 10 mL und das Inokulum 1:10 des Startvolumens. Die In-
okulation erfolgte entweder bereits zusammen mit dem Medium beim Befiillen der Reak-
toren unter der Sterilwerkbank, oder es wurde eine Multipette (Eppendorf) mit sterilen
Spitzen verwendet. Die Multipette verfolgt das Direktverdréngerprinzip und erlaubt die
mehrfache genaue Abgabe eines definierten Volumens. Damit war auch eine ziigige und
weitestgehend sterile Inokulation nach Inbetriebnahme durch die Offnungen der Steril-
gasabdeckung moglich. Als Verdunstungsausgleich, wenn in den Ergebnissen nicht anders
angemerkt, wurde VE-HyO mit 100 pLh~! zugegeben. Die automatische Probenahme
zur ODggo-Messung erfolgte alle 2—3 Stunden. Probenahmen zur HPLC-Analytik wur-
den manuell gestartet. Die Biotrockenmassekonzentration wurde nur zum Versuchsende
bestimmt.

Die Spitzen des Pipettierarms wurden nach jedem Arbeitsschritt mit sterilem VE-HO
sowie bei jeder Probenahme zusétzlich in 70 % Ethanol gespiilt. Fiir die Spiilvorrichtung
der Pipettierspitzen und fiir die MTP-Waschstation stand ein mit VE-HoO gefiillter Tank
zur Verfligung, der iiber einen Sterilfilter verbunden war. In einem zweiten Tank wurde
das anfallende Biomiill-belastete Spiilwasser gesammelt.

4.3.3 Parallele Kultivierung im Liter-MaRstab mit 0,5 L Startvolumen

Im néchstgroferen Makstab wurde ein paralleles Bioreaktorsystem (DASGIP GmbH,
Jiilich) eingesetzt. Eine detaillierte Auflistung der Gerdtekomponenten ist im Anhang zu
finden (Tabelle A2) und der Aufbau ist in Abbildung 4.5 gezeigt.

Abbildung 4.5: Aufbau des parallelen Bioreaktorsystems im 500 mL-Mafstab (DASGIP GmbH, Ji-
lich): (1) Glas-Riihrkesselreaktoren, (2) Heizblock, (3) Zulaufmedien, Base, Antischaummittel, (4) Mi-
kropumpen, (5) Einheiten zur Messung/Regelung von Temperatur, Drehzahl, pH, pO, sowie vier Gas-
mischstationen

Aufbau

Die vier identischen einwandigen Riihrkesselreaktoren haben einen Flachboden und ein
Totalvolumen von 1,5 L sowie ein Arbeitsvolumen von 300800 mL. Jeder Reaktor be-
sitzt zwel Seitenarme und eine von oben eintauchende Riihrwelle mit je zwei 6 Blatt-
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Scheibenriihrern. Der untere Teil der Reaktoren ist von einem Heizblock umgeben, wo-
bei die Temperatur fiir jeden Reaktor separat geregelt wird. Jeder Bioreaktor verfiigt
iiber einen oben aufsitzenden Elektromotor und Durchfiihrungen fiir pH-Sonde, pOs-Son-
de, Fillstandssonde, Temperaturfiihler, Begasungsrohr, Abluftkiihlung, Probenahmerohr
und insgesamt fiinf Luer-Lock-Schraubverschliisse fiir Sdure, Base, Antischaummittel und
Zulaufmedien. Hierfiir sind pro Reaktor je vier Mikropumpen vorhanden. Die Begasung
erfolgt iiber vier unabhéngige Gasmischstationen. Ab einem Druck von 0,4 bar verrin-
gerten die Gasmischstationen automatisch die Begasungsrate. An Zu- und Abluft waren
Sterilfilter angebracht. Uber eine vierfache Abgasanalytik kann der Oy und COy-Gehalt
im Abgas jedes Reaktors aufgezeichnet werden. Die Prozesssteuerung und Dokumentati-
on erfolgte mit der Steuerungssoftware DASGIP Control (DASGIP GmbH). Jeder Pro-
zessparameter kann fiir jeden Reaktor getrennt eingestellt werden. Die automatisierte
Antischaumzugabe (10 % AF204) erfolgte iiber die Detektion mittels der Fiillstands-
sonde. Im Gegensatz zu den verwendeten Riihrkesselreaktoren in anderen Mafsstdben
wurde hier aufserdem von dem Elektromotor der Riihrwelle das Drehmoment erfasst. Die
aufgewendete Leistung P (W) lisst sich aus der Riihrerdrehzahl n (min™!) und dem
Drehmoment M (Nm) berechnen:

P =2rnM (4.1)

Versuchsdurchfiihrung

Die Kalibrierung der pH-Sonden erfolgte wie in den Reaktoren im Liter-Mafistab vor der
Sterilisation. Die Reaktoren wurden zusammengebaut, mit VE-HsO gefiillt und zusam-
men mit den bendtigten Medien, Losungen und Vorlageflaschen bei 121 °C fiir 20 min
autoklaviert. Eine Einpunktkalibrierung der Pumpen fiir Base und Zulaufmedien wurde
verwendet. Es wurde ein Startvolumen von 350 beziehungsweise 500 mL (inklusive Inoku-
lum) eingesetzt. Die Bioreaktoren wurden unter der Sterilwerkbank nach der Sterilisation
entleert und mit sterilem Medium befiillt. Das in der Software hinterlegte CIP-Protokoll
(cleaning in place) wurde vor jeder Kultivierung zur Reinigung der Schlduche durchge-
fithrt. Dabei wurden die Leitungen der Pumpen in folgender Reihenfolge gespiilt: 70 %
Ethanol, VE-H20, 2 M NaOH, VE-H20 und schlieflich jeweiliges Medium (12,5 % NHj,
10 % Antischaummittel und Glucose beziehungsweise Zulaufmedium). Der erste Spiils-
chritt mit VE-H5O ist nicht in der CIP-Prozedur des Herstellers vorgesehen, wurde aber
manuell durchgefiihrt, um einen direkten Kontakt von Ethanol und NaOH in den diin-
nen Schlduchen zu vermeiden. Nach dem Anschliefen der Reaktoren wurden die pOs-
Sonden mittels Druckluftsidttigung und Stickstoff kalibriert. Je einer der Seitenarme ist
mit einem Septum versehen, iber das mit Hilfe von Spritzen und Kaniilen die Inokulation
und Induktion erfolgte. Die Begasungsrate betrug 1,52 Lmin~! und die Riihrerdrehzahl
800 - 1200 U min~'. Die Probenahme erfolgte iiber spezielle Probenahmerohre.

4.3.4 Kaultivierung in Riihrkesselreaktoren im Liter-MaBstab

Fiir Kultivierungen im Liter-Mafsstab wurden Riihrkesselreaktoren vom Typ Labfors und
Techfors42 und die Prozesssoftware IRIS (Infors HT, Bottmingen, Schweiz) eingesetzt.
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Aufbau des Glas-Riihrkesselreaktors

Fiir die Zulaufkultivierungen im Liter-Mafsstab wurde ein doppelwandiger Glas-Riihr-
kesselreaktor mit einem Totalvolumen von 7,5 L verwendet (Abbildung 4.6; Einzelkom-
ponenten in Tabelle A3 im Anhang). Drei 6-Blatt-Scheibenriihrer sitzen an einer von
oben eintauchenden Riihrwelle, die von einem auf dem Reaktor montierten Elektromo-
tor angetrieben wird. Der Reaktordeckel besitzt Durchfithrungen fiir Drucktransmitter,
pH-Sonde, pOs-Sonde, Antischaumsonde, Temperaturfiihler, Abgaskiihler, Begasungs-
und Probenahmerohr sowie Schnellkupplungen fiir das Anschliefsen von Titrationsmittel,
Zulaufmedium, Inokulum und Antischaummittel.

Zusitzlich zur Schaumfalle wurde ein Uberdruckventil in die Abgasleitung eingebaut.
Dem Versuchsaufbau ist eine Abgasanalytik angegliedert, die den Og- und CO2-Gehalt
der Abluft aufzeichnet. Die Prozesssteuerung und -aufzeichnung erfolgt {iber die Labfors-
Steuerungseinheit und die IRIS-Software. Die Gewichte des Zulaufmediums und des Ti-
trationsmittels wurden manuell dokumentiert.

Abbildung 4.6: Aufbau des Glas-Riihrkesselreaktors: (1) Glas-Riihrkesselreaktor mit 7,5 L Totalvolu-
men, (2) Steuereinheit mit Pumpen fiir Siure/Base/Antischaummittel, (3) Vorlageflasche fiir Titrati-
onsmittel, (4) Vorlageflasche fiir Zulaufmedium, (5) Zulaufpumpe, (6) Abgasanalytik. Der Reaktor und
die Vorlageflaschen stehen auf Waagen. Nicht zu sehen ist die Vorlageflasche fiir Antischaummittel und
die Schaumfalle

Aufbau des Edelstahl-Ruhrkesselreaktors

Der Aufbau des Edelstahl-Riihrkesselreaktors ist in Abbildung 4.7 dargestellt und die
Einzelkomponenten in Tabelle A4 im Anhang aufgelistet.

Der Bioreaktor mit einem Gesamtvolumen von 42 L und einem Arbeitsvolumen von
bis zu 30 L verfiigt iiber einen Doppelmantel. Durch einen Heiffdampf- und Kiihlwas-
seranschluss erfolgt iiber Warmetauscher die Temperatur-Regelung. Die Riihrerwelle mit
drei 6-Blatt-Scheibenriihrer ist am Boden des Reaktors auf einer Kondensat geschmierten
Gleitringdichtung angebracht. An der Innenwand sorgten vier eingesetzte Stromungsbre-
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Abbildung 4.7: Aufbau des Edelstahl-Riihrkesselreaktors: (1) Edelstahl-Riihrkesselreaktor mit 42 L
Totalvolumen, (2) Bodenventil, (3) Steuereinheit mit Pumpen fiir Siure/Base/Antischaummittel, (4)
Zulaufpumpe, (5) Vorlageflaschen fiir Titrations- und Antischaummittel, (6) Vorlagebehélter fiir das
Zulaufmedium

cher fiir eine turbulente Durchmischung. Seitlich im unteren Teil des Reaktors wurden
durch Durchfiihrungen eine pH-, pOs- und Temperatursonde sowie ein Probenahme-
rohr angebracht. Durch das Bodenventil kann der Reaktor vollstdndig entleert werden.
Am Deckel des Reaktors befanden sich mehrere Durchfiihrungen, welche einerseits dem
Einschrauben des Abluftkiihlers, der Antischaumsonde und des Drucktransmitters und
andererseits iiber Anstechmembranen den Anschluss von Zufuhrschlduchen fiir Zulauf-
medium, Inokulum, Titrationsmittel sowie Antischaummittel ermdéglichen. Die Zugabe
dieser Losungen wurde durch in die Steuereinheit integrierte sowie weitere peristalti-
sche Pumpen realisiert. Die Steuerung beziehungsweise Regelung der Prozessparameter
erfolgte entweder direkt iiber die Steuereinheit oder mithilfe der Prozesssoftware IRIS.

Versuchsdurchfiihrung im Liter-MaRstab

Im Gegensatz zu den parallelen Reaktoren mit 0,5 L wurde das Satzmedium, genauer die
Salze, Spurenelemente und das Antischaummittel im Riihrkesselreaktor vorgelegt und
zusammen autoklaviert. Die Sterilisation des Glas-Riihrkesselreaktors erfolgte im Auto-
klaven. Zuvor wurde jeweils die 80 %ige Glycerollosung der Gleitringdichtung gewechselt.
Bei den pOs-Sonden wurde in beiden Reaktoren vor dem Einbau die Elektrolytlosung
getauscht.

Die Sterilisation des Edelstahl-Riihrkesselreaktors konnte an Ort und Stelle (sterilisa-
tion in place) mit Hilfe eines Heiffdampfanschlusses durchgefiihrt werden. Hierfiir wurde
der Bioreaktor zuvor mit einem Teil des Mediums befiillt und dicht verschlossen. Uber die
Prozesssoftware IRIS wurde die Sterilisation gestartet. Das Bodenventil und die doppelte

Gleitringdichtung wurden durch manuelle Ventilschaltungen sterilisiert. Der Bioreaktor



62 Material und Methoden

wurde auf 121 °C aufgeheizt und 20 min bei dieser Temperatur gehalten. Die Sterilisati-
on der Zuluft- und Abluftstrecke inklusive der Sterilfilter erfolgte automatisch. Wahrend
der Sterilisationsphase wurde der Nullwert der pOs-Sonde kontrolliert und gegebenenfalls
kalibriert. Vorlageflaschen mit Anstechgarnituren wurden separat autoklaviert.

Fiir beide Reaktoren wurden die restlichen Komponenten des Satzmediums (Glucose,
Kanamycin und Magnesiumsulfat) separat sterilisiert und nach dem Autoklavieren iiber
die peristaltische Pumpe in den Bioreaktor gepumpt. Auch die Inokulation erfolgte {iber
diese Pumpe, die wihrend der Kultivierung fiir das Zulaufmedium verwendet wurde.

IPTG wurde manuell mit Spritze und Kaniile {iber Anstechmembranen in die Reak-
toren gegeben. Die Probenahmen erfolgten manuell mit einer Spritze (Labfors) bezie-
hungsweise iiber ein spezielles Probenahmerohr (Techfors42). Die pOg-Sonden wurden
fiir mindestens 6 h polarisiert, bevor sie mit Druckluftsdttigung und Stickstoff kalibriert
wurden. Im Edelstahl-Reaktor erfolgte nur die Kalibrierung mit Druckluftsattigung. Im
Glas-Riihrkesselreaktor betrug das Startvolumen 2 L, die Begasungsrate 39 Lmin~!,
der Druck 0,05 0,25 bar und die Riihrerdrehzahl 800 — 1200 U min—!. Im Edelstahl-Riihi-
kesselreaktor lag die Begasungsrate bei 1530 Lmin~!, der Druck bei 0,5 bar und die
Riihrerdrehzahl bei 8001000 Umin~!. Der pOs sollte hier nicht unter 30 % fallen und
das Startvolumen lag bei 10 L.
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4.4 Analytische Methoden

4.4.1 Bestimmung der Zellkonzentration

Die Zellkonzentration wurde sowohl mit der optischen Dichte (ODggo) als auch mit der
Biotrockenmassekonzentrationen (BTM) bestimmt. ODggp und BTM lassen sich zwar
korrelieren. Allerdings wurde beobachtet, dass diese Korrelation nur in der Wachstums-
phase stabil ist und sich Werte fiir ODggp und BTM wéhrend der Expression unterschied-
lich verdndern kénnen.

Fiir die Messung der ODggg wurden die Proben entweder manuell mit PBS verdiinnt
und in einer Kiivette im Einstrahlphotometer bei 600 nm gemessen. Alternativ wurde
im Bioreaktorblock die Verdiinnung mit PBS durch den Pipettierroboter durchgefiihrt
und die ODggp in Miktotiterplatten (MTP mit flachem Boden) im MTP-Photometer bei
600 nm gemessen. Die Schichtdicke in den MTPs ist mit den verwendeten Volumina von
200 pL anders als die standardisierte Schichtdicke in Kiivetten (1 cm) und zudem héngt
die Messung der optischen Dichte stark von dem eingesetzten Photometer ab (Matlock
et al., 2011). Damit die ODggg-Werte aus den MTPs dennoch besser mit den Kiivetten-
Messungen vergleichbar sind, wurde eine Korrelation zwischen den Messungen in Kiivet-
te und MTP aufgestellt (Polynom zweiten Grades) und alle MTP-Werte umgerechnet,
sodass diese den Messungen in Kiivetten entsprechen.

Die BTM wurde gravimetrisch bestimmt. Hierzu wurden leere 2 ml-Reaktionsgefifie
bis zur Gewichtskonstanz bei 80 °C getrocknet und nach dem Abkiihlen gewogen. Fiir jede
Einzelmessung wurden 1 -2 mL Probe in diesen Reaktionsgefafsen bei 13.000 rpm in einer
Tischzentrifuge fiir 10 min sedimentiert, der Uberstand entfernt und das Pellet bis zur
Gewichtskonstanz bei 80 °C getrocknet. Nach dem Abkiihlen wurden die Reaktionsgefifie
mit dem Pellet gewogen. Aus der Massedifferenz und dem eingesetzten Probevolumen
ergibt sich die BTM.

4.4.2 Bestimmung der C16-Konzentration
Proteinassays

Der BCA-Assay ist eine der beliebtesten Methoden zur Messung der Proteinkonzentra-
tionen. Hierbei wird in der sogenannten Biuret-Reaktion zwischen Proteinen und Cu?*
das Kupfer zu Cu" reduziert. Bicinchoninséure (bicinchonin acid, BCA) wiederum bildet
mit Cu” eine Komplexverbindung mit einer intensiven violetten Farbe, deren Absorp-
tion bei einer Wellenldnge von 562 nm photometrisch bestimmt werden kann. Cystein,
Tryptophan, Tyrosin und die Peptidbindung kénnen Cu?t zu Cu™ reduzieren, vor allem
bei angepassten Reaktionsbedingungen (60 °C). (Smith et al., 1985; Wiechelman et al.,
1988)

Neben diesem BCA-Assay ist der sogenannte Bradford-Assay eine weitere beliebte pho-
tometrische Methode zur quantitativen Bestimmung von Proteinen. Die anionische Form
des Triphenylmethanfarbstoffs Coomassie-Brillant-Blau bildet in saurer Losung Komple-
xe mit Proteinen. Dies fiihrt zu einer Verschiebung der rétlich-braunen Form (Absorpti-
onsmaximum bei 465 nm) zu der blauen Form des Farbstoffs (Absorptionsmaximum bei
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610 nm); der Unterschied ist am groften bei 595 nm. Die Interaktion findet vor allem
mit basischen Aminosduren, insbesondere Arginin, aber auch Lysin und Histidin, statt.
Aromatische Aminoséurereste (Tryptophan, Tyrosin und Phenylalanin) verursachen nur
schwache Farbungen. Es findet keine Reaktion mit dem Proteinriickgrat statt. (Bradford,
1976; Compton und Jones, 1985)

Das C16-Protein enthélt keine basischen Aminoséduren, kein Cystein oder Tryptophan,
aber Tyrosin (Abschnitt 3.1.1). Die generelle Anfiarbung mit Coomassie und damit auch
der Bradford-Assay sind daher leider nicht moglich. Da die Biuret-Reaktion unter ande-
rem mit der Peptidbindung erfolgt, ist der BCA-Assay hingegen fiir C16 grundsétzlich
moglich. Die schlechte Loslichkeit von C16 ist jedoch problematisch. So kann C16 zwar
gut in konzentrierter Ameisensdure gelost werden, allerdings sind selbst geringste Kon-
zentrationen von Ameisensdure aufgrund der starken reduzierenden Wirkung sehr stérend
beim BCA-Assay. Daneben ist C16 auch in 4—6 M Guanidiniumthiocyanat 16slich. Dies
stort den BCA-Assay zwar deutlich geringer als Ameisensédure, dennoch sorgt alleine
die Anwesenheit von Guanidiniumthiocyanat fiir eine starke Farbentwicklung und damit
verfilschte Werte. Proteinassays sind bei der Expression von intrazelluldren Proteinen
allgemein schwierig anwendbar, da die Zellen quantitativ aufgeschlossen werden miissen
und alle Zellproteine mitgemessen werden. Eine Kombination beider Assays zur Messung
aller Proteine beziehungsweise nur der Zellproteine, deren Differenz der C16-Konzen-
tration entsprechen miisste, liefs sich nicht zufriedenstellend umsetzen. Daher wurden
spezifischere Quantifizierungsmethoden zur Messung von C16 bendtigt, wie zum Beispiel
in Form eines ELISA.

ELISA

Da die Seidenproteine selbst nicht immunogen sind, wurde in den verwendeten Expres-
sionsvektoren den Spinnenseidengenen ein sogenannter T7-Tag angefiigt. Der T7-Tag
besteht aus den 12 N-terminalen Aminosiuren (MASMTGGQQMGR) vom major cap-
sid protein Gen aus dem T7-Bakteriophagen (Huemmerich et al., 2004a; Kroll et al.,
1993). Gegen den T7-Tag gibt es kommerziell erhéltliche Antikorper, die beispielsweise
mit einer Peroxidase konjugiert sind. Mit einem T7-Tag Antikérper-HRP-Konjugat (hor-
seradish perozidase) wurde von AMSilk ein einfacher Enzyme Linked Immunosorbent
Assay (ELISA) entwickelt, mit dem die C16-Konzentration in aufgeschlossenen Zellsus-
pensionen detektiert werden kann. Der sogenannte direkte ELISA besteht aus folgenden
Schritten (exklusive Waschschritte):

1. Beladung der Mikrotiterplatte (MTP) mit der Probe (Inkubation fiir 2h)

2. Blockieren aller nicht besetzten Bindungsstellen auf der MTP-Oberflache (Inkuba-
tion fiir 0,5 h)

Bindung des Antikérpers an die Probe (Inkubation fiir 0,5 h)
Zugabe des Chromogens und Enzymreaktion (Farbentwicklung)

Stoppen der Enzymreaktion

A

Messung der entstandenen Féarbung
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Es wurde eine Automatisierung des ELISAs im Pipettierroboter realisiert. Die Proben-
vorbereitung wurde jedoch weiterhin manuell durchgefiihrt. Entgegen erster Annahmen
sind die verwendeten Reagenzien zwar sehr lichtempfindlich, aber bei Raumtemperatur
lichtgeschiitzt iiber den Zeitraum des Assays stabil.

Zusétzlich wurde eine Optimierung des ELISAs durchgefithrt und dabei die Antigen-
und Antikérper-Konzentration sowie alle Reagenzien untersucht. Verschiedene Antikor-
per, Bindungspuffer, Chromogene, Detergenzien und blockierende Reagenzien wurden
eingesetzt. Indem fiir alle Positionen die gleichen Bedingungen, also Konzentrationen und
Volumina an Antigen und Antikdrper gewéhlt wurden, konnte der sogenannte Rand- oder
Kanteneffekt beobachtet werden: Die Positionen am Rand der MTP zeigen deutlich h6he-
re Signale als die Positionen in der Mitte. Solche Effekte sind in der Literatur und insbe-
sondere fiir die urspriinglich verwendeten Nunc Mikrotiterplatten bekannt (Kricka et al.,
1980; Esser, 1985). Als Ursachen werden Licht- und vor allem Temperatur-Differenzen
genannt. Letztere entstehen durch Inkubation oberhalb der Raumtemperatur, gekiihlte
Reagenzien oder Verdunstungseffekte. Im Fall des ELISA fiir C16 wurde Licht als grofite
Storquelle identifiziert. Durch Verwendung von lichtundurchléssigen, schwarzen Platten
eines anderen Herstellers (high binding-Microtiterplatten von Greiner) konnten die Rand-
effekte vermieden werden. Damit wurden Variationskoeffizienten von 8,6—11,6 % je MTP
erreicht, allerdings nur mit aufgereinigtem C16-Protein.

Trotz der Automatisierung und Optimierung lagen die Variationskoeffizienten fiir Fer-
mentationsproben meist bei bis zu 20 %, teilweise sogar iiber 30 %. Die Prazision und
Richtigkeit des Pipettierroboters wurde als Ursache fiir die hohe Variation des ELISAs
durch eigene Messungen ausgeschlossen (je < 0,5 % fir 100 pL. H2O).

Zuséatzlich wird in Fermentationsproben bereits bei geringeren C16-Konzentrationen
von unter 2mg L~! die Bindekapazitit der Vertiefungen iiberschritten und die gemesse-
ne Absorption fillt wieder ab. Dadurch wird der Messbereich stark eingeschrinkt. Au-
ferdem ist die Stabilitdt der aufbereiteten und verdiinnten Proben und der Standards
sehr gering, sodass die Vorbereitung der Proben und Standards immer direkt vor dem
Start des ELISAs erfolgen muss. Zu den weiteren Nachteilen des ELISAs gehoren der
geringe Probendurchsatz, die lange Messdauer, die sehr hohe Sensitivitdt (hohe Verdiin-
nungen notig), ein geringer Messbereich (etwa eine Grofenordnung) und die hohen Kosten
pro Probe (durch Antikérper und Mikrotiterplatten). Auch die Automatisierung bringt
Nachteile mit sich. So ist keine gleichzeitige Kultivierung moglich, nur eine MTP kann
auf einmal gemessen werden und die Probenvorbereitung muss wegen der Zentrifugati-
onsschritte weiterhin manuell durchgefithrt werden. Insgesamt wurde der ELISA daher
nur in Einzelfillen durchgefiithrt und alle in dieser Arbeit gezeigten Produktkonzentra-
tionen vorrangig mit der iiberlegenen Hochleistungsfliissigkeitschromatographie (HPLC,

high performance liquid chromatography) bestimmt.

SEC-HPLC: GroBenausschluss-Chromatographie

Die Grofenausschluss-Chromatographie oder auch Gelfiltrations-Chromatographie, im
Englischen Size Exclusion Chromatography (SEC), verwendet eine Trennsdule, welche
die Bestandteile der Probe nach ihrem hydrodynamischen Volumen auftrennt. Grofere
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Molekiile wandern schneller durch die Sdule als kleinere. Dieser umgekehrte Siebeffekt
entsteht durch unterschiedliche Diffusionsvolumina fiir verschieden grofse Molekiile. Klei-
nere Molekiile konnen in die pordsen Polymere der stationdren Phase eindringen, wodurch
ihnen ein groferes Diffusionsvolumen zur Verfiigung steht. Durch die Diffusion in die Po-
lymerpartikel werden die Molekiile aufgehalten und die Retentionszeit verldngert sich. Je
grofer die Molekiile sind, desto weniger tief konnen sie eindringen und desto weniger wird
die Retentionszeit durch die Diffusion in die Poren der Polymere verzogert. Ab einer be-
stimmten Grofte kénnen die Probenbestandteile nicht mehr in die Poren eindringen und
fliefen ungehindert mit dem Laufmittel durch die Saule. (Porath, 1960)

Die SEC-HPLC-Methode zur Bestimmung von C16 wurde bei AMSilk entwickelt. Hier-
fiir wird die Sdule G4000PWXL von TOSOH eingesetzt, mit Partikeln von 10 pm Grofe
aus hydroxyliertem Polymethacrylat. Die Séule ist vor allem dafiir geeignet, lineare Po-
lymere mit einer Gréfse von bis zu 300 kDa aufzutrennen und ist temperaturbestédndig.
Die entwickelte Methode sieht eine Sdulentemperatur von 80 °C vor. Als Laufmittel sollte
0,1 M Tris-HCIl-Puffer (pH 8) mit einer Flussrate von 0,8 mL min~! eingesetzt werden.

Bei der Etablierung der Methode am BioVT-Lehrstuhl erfolgten einige Anpassungen.
Die Komponenten des verwendeten HPLC-Systems sind in Tabelle A5 im Anhang aufge-
listet. Die Saulentemperatur wurde geringfiigig auf 75 °C herabgesetzt, um die Saule sowie
den Saulenofen unterhalb der maximalen zuléssigen Temperatur zu betreiben. Es wurde
zudem die Konzentration des Laufmittels von 100 mM auf 25 mM verringert, damit ein
eventuelles Auskristallisieren des Laufmittels beispielsweise an Verbindungsstellen ver-
mieden wird und um die HPLC-Pumpe zu schonen. Ein Nachteil der eingesetzten Saule
ist die geringe maximale Druckbelastung von nur etwa 20 bar. Um den Druck zu verrin-
gern und zudem die Peakauflssung zu verbessern, wurde die Flussrate auf 0,7 mL min~!
verringert. Um dem Problem des Druckanstiegs bei der Messung von vielen Proben hin-
tereinander zu begegnen, wurde zusétzlich eine geeignete Vorsédule eingesetzt. Diese ist
allerdings laut den Herstellerangaben nur fiir eine begrenzte Probenzahl ausgelegt (30 —40
Probeninjektionen). Zudem wurden grofere unlosliche Partikel durch Sterilfiltration oder
Zentrifugation bei 23300 Umin~! fiir 5 min entfernt. Etwa alle 30 - 50 Proben wurden
Vor- und Hauptsdule in Laufrichtung durch Spiilschritte mit 10 mM NaOH gereinigt.
Etwa wochentlich erfolgte zudem der Ausbau beider Sdulen und anschliefsende Spiils-
chritte mit 20 % Ethanol entgegen der Laufrichtung. Die Lagerung erfolgte ebenfalls in
20 % Ethanol. Durch diese Reinigungsschritte konnte der mit jeder Probe einhergehende

Druckanstieg wieder verringert werden.

Bei der Probenvorbereitung erfolgt zunéchst die Zelllyse mittels Ameisensiure (20—
50 pL Probe + 200 pL. Ameisensédure) durch Inkubation fiir 10 min bei 40°C und
600 Umin~! in einem Thermomixer. Daraufhin werden die Proteine durch Zugabe ei-
ner Glycin/NaCl-Losung (483 pL, 1 M, pH 9,0) sowie von NaOH (267 pL, 10 M) ge-
fillt und durch Zentrifugation (10 min, 13000 Umin~!) sedimentiert. Das Pellet wird
in 4 M Guanidiniumthiocyanat resuspendiert (10 min bei 40°C und 600 Umin~!), un-
16sliche Bestandteile sedimentiert (5 min bei 23300 Umin~!) und der Uberstand fiir die
HPLC verwendet (Injektion von 20 pL). Fiir die Probenvorbereitung wurde statt 6 M
nur 4 M Guanidiniumthiocyanat eingesetzt, da bereits diese Konzentration in der Lage
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ist C16-Protein zu l6sen und im Gegensatz zu 6 M Guanidiniumthiocyanat bei 4 °C nicht
auskristallisiert. Zudem waren die Proben und Standards bei 4 °C iiber mehrere Wochen
problemlos lagerbar.

Die Detektion von C16 erfolgte mittels Fluoreszenz. Hierfiir wurden nach Extinktion
bei 275 nm die Emissionen bei 305 nm und 350 nm gemessen. Die Emission bei 305 nm
ist vor allem auf Tyrosin und die Emission bei 350 nm auf Tryptophan zuriickzufiihren.
Da das Spinnenseidenprotein C16 im Gegensatz zu den meisten E. coli-Proteinen iiber
kein Tryptophan verfiigt, konnte mit Hilfe der Messung bei 350 nm die Peakfliche bei
305 nm um die bei dieser Retentionszeit gemessenen Wirtsproteine korrigiert werden.

Cl6-Standardreihen wurden mit gereinigtem C16-Protein erstellt. Etwa 4 mg C16-
Protein wurden in 2 mL sterilfiltriertem 4 M Guanidiniumthiocyanat gelést. Uber die
UV-Messung der Extinktion E) bei 276 nm wurde die tatsidchliche Konzentration c jeder
Stammlésung nach dem Lambert-Beerschen-Gesetz bestimmt:

Ey=c¢y\-c-d (4.2)

Die Schichtdicke d war dabei 1 cm. Der Extinktionskoeffizient ey — 0,859 Lcm™!g™!
ergibt sich aus dem molaren Extinktionskoeffizienten (40974 L cm ™! mol~!) und der mo-
laren Masse von C16 (47700 gmol~!, Lammel et al., 2008). Diese C16-Losungen wurde
in einer 7-stufigen 1/2-Verdiinnungsreihe mit 4 M Guanidiniumthiocyanat verdiinnt und
mit der gleichen Methode wie die Proben gemessen.

4.4.3 Fluoreszenzmessung der eGFP-Konzentration

Die Expression des griin fluoreszierenden Proteins (GFP) kann iiber die Fluoreszenz
verfolgt werden (Albano et al., 1996). Mit Hilfe des Pipettierroboters kann daher bei
Kultivierungen im Bioreaktorblock die GFP-Konzentration atline bestimmt werden, nur
nach Verdinnung in PBS und ohne aufwendige Probenvorbereitung. Das eingesetzte
eGFP (enhanced) ist fiir menschliche Codonverwendung und den Einsatz im Durchfluss-
zytometer optimiert und tragt Mutationen im Chromophor, die zu einer 35-fach héheren
Fluoreszenz fithren (Cormack et al., 1996; Li et al., 1997). Mit Hilfe einer aufgereinig-
ten GFP-Losung wurde eine Korrelation zwischen Fluoreszenz und GFP-Konzentration
in dem eingesetzten MTP-Photometer erstellt. Die Messung der Fluoreszenz der Kul-
tivierungsbriihe erlaubt daher unter Beriicksichtigung der zelleigenen Fluoreszenz die

Abschétzung der vorliegenden GFP-Konzentration.

4.4.4 Bestimmung der Acetat-, Ammonium- und Zuckerkonzentrationen
sowie der Invertase-Aktivitat

Fiir die Bestimmung der Acetat-, Ammonium- und Zucker-Konzentrationen wurden en-
zymatische UV-Tests von R-Biopharm (Darmstadt, Deutschland) verwendet: Essigsdure
(Acetat) UV-Test (Nr. 10148261035); Ammoniak UV-Test (Nr. 11112732035), Milch-
saure UV-Test (Nr. 11112821035) und Saccharose/D-Glucose/D-Fructose UV-Test (Nr.
10716260035). Die Durchfiihrung entsprach den beiliegenden Angaben des Herstellers, die
eingesetzten Volumina wurden jedoch fiir den Einsatz in Mikrotiterplatten modifiziert.
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Es wurde die Bildung von NADH-+H™" (Acetat, Lactat), die Abnahme von NADH+H™
(Ammonium) beziehungsweise die Bildung von NADPH-+H" (Zucker) bei 340 nm ge-
messen.

Daneben wurde ein halbquantitativer kolorimetrischer Ammonium-Test eingesetzt, der
bis zu 0,2mgL~! NH; " misst und unter anderem kompatibel mit Abwasser und Nihr-
16sungen ist (Merck Millipore MColortest™, 1.14400.0001). Die Proben kénnen direkt
einzeln vermessen werden; parallel waren bis zu fiinf Messungen moglich.

Die Invertase-Aktivitiit in sterilfiltriertem Uberstand (900 pL) wurde iiber die zeitliche
Zunahme der Glucose-Konzentration nach Zugabe einer definierten Saccharosekonzentra-
tion bestimmt (100 pL von 70gL~1). Hierfiir wurde das Blutzucker-Messgerit ACCU-
CHEK® von Roche Diagnostics verwendet.
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5 Skalierbarkeit zwischen Liter- und
Milliliter-Mal3stab

5.1 Hochzelldichtekultivierung zur Herstellung von C16

Ausgangslage fiir die reaktionstechnische Untersuchung der Herstellung des Spinnensei-
denproteins C16 mit FEscherichia coli war ein von AMSilk bereitgestellter Referenzpro-
zess. Sowohl das definierte Medium als auch die Zulaufstrategie sind von Riesenberg
et al. (1991a) und Korz et al. (1995) abgeleitet. Hauptmerkmal ist dabei das substratli-
mitierte Wachstum. Die dabei eingestellte Wachstumsrate liegt unterhalb der kritischen
Wachstumsrate fi; und verhindert Acetatbildung durch den Uberflussmetabolismus
(vgl. Abschnitt 3.3.1). Der Prozess besteht insgesamt aus vier Phasen, die in Abbildung
5.1 dargestellt sind.
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Abbildung 5.1: Zulaufprofil fiir den Referenzprozess zur Herstellung von C16 in E. coli. Der Prozess
besteht aus vier Phasen: Satzphase (I), exponentielle Zulaufphase (II), konstante Zulaufphase (III) und
Produktionsphase mit konstantem Zulauf (IV).

Im Medium sind 25 gL~ Glucose vorgelegt, die in der Satzphase von E. coli verstoff-
wechselt werden. Hier findet unlimitiertes Wachstum statt. Die Satzphase endet, wenn
die Glucose verbraucht ist. Dies ist unter anderem an einem schnellen Anstieg des pOo-
Signals zu erkennen. In der zweiten Phase wird das Wachstum durch einen exponenti-
ellen Zulauf gesteuert. Die hier verwendete Wachstumsrate betrug pser = 0,15 h~!. Da
ansteigende Zelldichten bei einer konstanten Wachstumsrate einen immer héheren Sau-
erstoffbedarf haben und dieser in Bioreaktoren nicht beliebig gesteigert werden kann,
wird nach mehreren Stunden vom exponentiellen auf einen konstanten Zulauf umge-
stellt. Sobald die gewiinschte Zelldichte erreicht ist, erfolgt die Induktion durch Zugabe
von 1,52 nIPTG (Beginn der Produktionsphase).
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In Abbildung 5.2 sind zwei Kultivierungen dargestellt, die unter den beschriebenen
Bedingungen durchgefiihrt wurden. Diese sollen als Referenzkultivierungen dienen. Die
mittleren Produktkonzentrationen und -ausbeuten nach 20 h Expression werden als 100 %
Referenzwerte gesetzt.
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Abbildung 5.2: Zwei Referenz-Zulaufkultivierungen von E. coli HMS174(DE3) zur Expression des Spin-
nenseidenproteins C16 im Liter-Mafstab. Es wurden 25 gL ™! Glucose im Satzmedium mit anschlieRender
exponentieller und konstanter Zulaufphase (7,5gL~"h™! Glucose bezogen auf das Startvolumen) ein-
gesetzt. Die Induktion erfolgte mit 1,52 nIPTG. Dargestellt sind im zeitlichen Verlauf ab Induktion die
C16-Konzentrationen (A), Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, B), optischen Dichten (ODgoo, C),
die Produktausbeuten Yp /g (D) sowie der zellspezifischen C16-Gehalt bezogen auf die BTM (Yp/x, E)
und die ODgoo (Yp,0p, F). Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe.

Diskussion

Die lange Expressionszeit von 20 h ist im Referenzprozess erforderlich, damit die Expres-
sion weitestgehend abgeschlossen werden kann. Die BTM und ODggg stiegen wéhrend der
Expression wenig oder sanken zum Prozessende sogar. Gerade das Abfallen der optischen
Dichten zum Ende der Expression deutet auf einen starken Stress fiir die Zellen hin. Lei-
der war genau dieser ODggo-Verlauf, wie auch hier zu sehen, nicht immer gleich. Durch
die fallenden ODgpo-Werte steigen die ODgpo-spezifischen Yp op stéirker im Vergleich
zu den BTM-spezifischen Yp x. Die substratspezifische Produktausbeute Yp /g hingegen
steigt zwischen 10h und 20 h nur noch gering und fallt danach sogar ab.
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Nicht dargestellt sind die Konzentrationen fiir Glucose, die wihrend allen drei Zu-
laufphasen limitierend waren mit Messwerten unter 10 mg L~!. Die Ammoniumkonzen-
trationen lagen zwischen 1,3gL~! und 1,5gL~! wihrend der Produktion und die Ace-
tatkonzentration bei 24 -37mgL~!. Damit ist der Prozess nicht stickstofflimitiert und
die Acetatbildung sollte unproblematisch sein. Nach Gleichung 3.30 und 3.31 wurden
der OUR und der kpa aus Daten der Abgasanalytik abgeschétzt. Diese lagen bei 120—
140 mmol L~'h~! beziehungsweise bis zu 0,15 s™' in der konstanten Zulaufphase. kya-
Werte in industriellen Bioreaktoren (bis 100.000 L) werden mit 0,11-0,22s~! angegeben
(Junker, 2004). Die gewihlte Zulaufrate von 7,5g L~ h~! sollte daher in verschiedenen
Mafistdben anwendbar sein.

Von der Gruppe von Scheibel wurden Produktkonzentrationen fiir Spinnenseidenprote-
ine von > 500mg L~! publiziert (Hardy und Scheibel, 2009). Die héchste bekannte Spin-
nenseidenkonzentration von 2,9 g L~ wurde mit Pichia pastoris erzielt. Die maximal mit
gentechnisch modifizierten F. coli erzielte Konzentration eines synthetischen Spinnensei-
denproteins lag #hnlich hoch bei 2,7gL~! (vgl. Abschnitt 3.1.3). Im Vergleich zu den
Daten der besten publizierten Expressionsprozesse verschiedener Proteine mit E. coli (cp
von 7-9,7¢gL~! und Yp/x von 0,05-0,19g g~ ! in Tabelle 3.4) zeigt die Herstellung von
Spinnenseidenproteinen Raum fiir Verbesserungen.
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5.2 Intermittierender Zulauf und Skalierung in den
Milliliter-MaRstab

5.2.1 Hochzelldichtekultivierung im Milliliter-MaRstab

Ein am Lehrstuhl fiir Bioverfahrenstechnik entwickelter Bioreaktorblock mit 48 paral-
lelen Riihrkesselreaktoren ermoglicht durch viele parallele Kultivierungen eine effiziente
reaktionstechnische Analyse. Jedoch ist hierfiir die Skalierbarkeit des Referenzprozesses
zwischen Milliliter- und Liter-Mafsstab erforderlich. Der Prozess im Milliliter-Mafstab
sollte zugleich moglichst robust sowie parallel und sequenziell reproduzierbar sein. Fiir
eine gute und direkte Ubertragbarkeit der Ergebnisse aus dem Milliliter-Makstab in den
Liter-Mafsstab wéren reproduzierbare Hochzelldichtekultivierungen im Milliliter-Mafstab
Voraussetzung. Es wurde daher zunéchst untersucht, ob eine Hochzelldichtekultivierung
im Milliliter-Mafsstab moglich ist.

Zwei unterschiedliche Zulaufstrategien wurden hierfiir untersucht (Abbildung 5.3): Ers-
tens wurde die etablierte intermittierende Zugabe von Glucose durch den Pipettierroboter
eingesetzt. Zweitens wurde ein neuer Ansatz zur enzymatischen Freisetzung des Substrats
entwickelt und verwendet.

Dieser Ansatz lehnt sich an die ,enzyme-based-substrate-delivery“ oder kurz ,EnBa-
s an und entwickelt diese fiir die Anwendung im Parallelbioreaktor weiter. Bei EnBa-
se wird ein konstanter Glucosezulauf durch die enzymatische Freisetzung von Glucose
aus einem Stéarke-Depot realisiert. Die Tatsache, dass viele iibliche E. coli-Laborstdmme
nicht in der Lage sind, Saccharose abzubauen, ermdoglicht die Modifikation des EnBase-
Konzeptes dahingehend, dass Saccharose statt Starke verwendet wird und eine Invertase
(B-Fructofuranosidase) statt des EnBase-Enzym-Mixes eingesetzt werden kann.

Eine Hochzelldichtekultivierung wurde in Riihrkesselreaktoren im Milliliter-Mafistab
realisiert, mit ODggo von 114—133 (Abbildung 5.3 A+B). Mit der enzymatischen Frei-
setzung wurden héhere optische Dichten erreicht als mit dem intermittierenden Zulauf.
Dagegen lagen die BTM fiir beide Zulaufstrategien zum Prozessende gleich hoch bei
69-70gL~!. Das Verhiltnis BTM/ODggo lag damit zwischen 0,53 gL' (enzymatische
Freisetzung) und 0,61 gL~! (intermittierende Glucose). Ein #hnlicher Unterschied im
BTM/ODgpo-Verhiltnis wurde auch in anderen Kultivierungen beobachtet (Daten nicht
gezeigt).

Die unterschiedlichen optischen Dichten zwischen den Zulaufstrategien wurden auch
bei einer weiteren Kultivierung mit einem anderen E. coli-Stamm beobachtet (BL21 statt
HMS174, Abbildung 5.3 C). Wihrend der Satzphase (I) war das Wachstum bei allen
Reaktoren gleich (ODgoo 24 —25). Der Unterschied in den ODggg war am grofsten am Ende
der exponentiellen Zulaufphase (II) und blieb annidhernd konstant bis zum Prozessende.

In Abbildung 5.4 sind die pOs fiir die Zeitspanne 15—18 h aus der Kultivierung in Ab-
bildung 5.3 C gezeigt. Die Frequenz der intermittierenden Zugaben lag bei bis zu 20 h~!
(minimales Volumen einer einzelnen Zugabe: 15 11L, maximale Zulaufrate: 321 pL h~! von
250 g L~ Substrat). Hohe Zugabefrequenzen stehen im zeitlichen Konflikt mit anderen
Operationen des Pipettierroboters wie beispielsweise Zugaben von Sdure/Base fiir die
pH-Regelung. Die langeren Intervalle zwischen den Zugaben bei etwa 16 h resultieren
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Abbildung 5.3: Biotrockenmassekonzentrationen (BTM) und optische Dichten (ODgoo) aus zwei Kul-
tivierungen von E. coli HMS174(DE3) (A+B) und E. coli BL21(DE3) (C) in Riihrkesselreaktoren im
Milliliter-Mafistab mit zwei unterschiedlichen Zulaufstrategien: Intermittierender Glucosezulauf durch
einen Pipettierroboter (B) und ein enzymatisches Freisetzungssystem ausgehend von intermittierend zu-
gegebener Saccharose (A ). Die Zellen wurden in einer Satz- (I), einer exponentiellen Zulauf- (II) und
einer konstanten Zulaufphase (III) kultiviert. Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe. Die Feh-
lerbalken zeigen die Standardabweichung von 4-12 parallelen Kultivierungen. In (A+B) startete die
Zulaufphase (II) bevor die Glucose im Satzmedium komplett verbraucht war.
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Abbildung 5.4: Sauerstoffpartialdruck aus Kultivierungen in Riihrkesselreaktoren im Milliliter-
Mafsstab mit zwei unterschiedlichen Zulaufstrategien: Intermittierender Glucosezulauf durch einen Pipet-
tierroboter (A) und ein enzymatisches Freisetzungssystem ausgehend von intermittierend zugegebener
Saccharose (B). Es ist die Zeitspanne zwischen 15h und 18h aus der Kultivierung in Abbildung 5.3 (C)
gezeigt.
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aus Probenahmen und Verdiinnungsschritten fiir die Messung der optischen Dichte. Die
durchschnittliche Frequenz in der konstanten Phase lag bei 13,6 h~! mit einem durch-
schnittlichen Volumen von 22 nLL

Die enzymatische Freisetzung fiihrte zu geringere Oszillationen, zumindest wihrend
regelméafiger Substratzugaben durch den Pipettierroboter (Abbildung 5.4 C). Da der
Pipettierroboter die Saccharose zugibt, kénnen in den ldngeren Intervallen wiahrend der
Messung der optischen Dichte bei 16 h die Substrate vollsténdig verstoffwechselt werden,
was zu sprunghaft ansteigenden pOs-Werten fiihrt, &hnlich wie beim intermittierenden
Zulauf.

Diskussion

Hochzelldichtekultivierungen von E. coli mit ODggg von tiber 100 und BTM von iiber
50 g L~ wurden in Riihrkesselreaktoren im Milliliter-Mafstab mit unterschiedlichen Zu-
laufstrategien realisiert. Die Zulaufstrategien hatten einen Einfluss auf den Sauerstoffge-
halt und die ODggg, jedoch nicht auf die BTM.

Zellen mit intermittierendem Zulauf durchleben mehrere metabolische Zusténde. Die
individuelle Zugabe von 15-25uL Zulaufmedium (250-500g L~ Glucose) in 10 mL
Reaktormedium ergibt eine Glucosekonzentration von 3751250 mg L~!. Die Sittigungs-
konstante Kg von E. coli wird mit 0,058 - 8 mg L ~! angegeben (Lendenmann et al., 2000).
Da die Glucosekonzentration nach jeder Zugabe mindesten 46 mal hoéher ist, kann ein
unlimitiertes Wachstum angenommen werden. Andererseits wird von einer minimalen
Glucosekonzentration ausgegangen, unterhalb der E. coli nicht wichst (Ferenci, 2001;
Kovarova et al., 1996). Der pOq-Anstieg auf iiber 80 % Luftsattigung vor jeder Substrat-
zugabe ldsst darauf schlieften, dass diese minimale Konzentration unterschritten wird.

Ein Ziel der enzymatischen Freisetzung war es, die Schwankungen in der Glucosever-
fligbarkeit zu verringern und damit das Wachstum von E. coli zu verbessern. Wird eine
ausreichend niedrige Enzymkonzentration eingesetzt, so wird die enzymatische Spaltung
der Saccharose limitierend fiir die Substratversorgung. Dadurch wird die hohe Substrat-
verfiigbarkeit vermieden, die bei einer intermittierenden Substratdosierung nach jeder
Zugabe auftritt. Durch die bessere Substratlimitierung sollte der maximale Sauerstoffbe-
darf sinken. Tatséchlich wurden die Oszillationen deutlich verringert und héhere optische
Dichten im Vergleich zum intermittierenden Zulauf erreicht. Dennoch waren die Biotro-
ckenmassekonzentrationen zum Prozessende vergleichbar. Dies deutet auf unterschiedli-
che Morphologien beziehungsweise physiologische Zustande der Zellen hin, abhéngig von
der Zulaufstrategie.

Ausgehend von den pOs-Profilen konnte ein nahezu kontinuierlicher Zulauf mit der en-
zymatischen Freisetzung erreicht werden. Zwar konnte dieses Konzept damit erfolgreich
umgesetzt werden, allerdings ist es offensichtlich nur fiir ein System mit intermittierendem
Zulauf sinnvoll anwendbar. Der Vorteil des neuen Ansatzes liegt in der hohen Léslichkeit
von Saccharose in Wasser (2,4 gg~! bei 20 °C, Liitzen und Seibel, 2007). Im Gegensatz zu
anderen Freisetzungssystemen wie FeedBead oder EnBase ermoglicht die Kombination
aus der intermittierend zudosierten Saccharose und dem enzymatischen Abbau zu Gluco-
se und Fructose einen Zulaufprozess mit hochkonzentriertem Substrat. Bei der Dosierung
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einer Stérkelosung wire hingegen die Verdinnung aufgrund der schlechten Loslichkeit
von Stérke zu stark. In den FeedBead oder EnBase-Systemen werden die Beads oder die
Starke von Anfang an im Medium vorgelegt oder manuell zugegeben. Dadurch sind nur
konstante Zulaufraten und nicht beliebig hohe Zelldichten mdéglich. Mit EnBase wurden
in Schiittelkolben und Mikrotiterplatten Zelldichten von ODggg = 20—30 (entsprechend
6-9gL~! BTM) bezichungsweise im Parellelbioreaktor BTMs von 12-14gL™! erzielt
(Panula-Perild et al., 2008; Hortsch und Weuster-Botz, 2010b). Zudem konnen keine
weiteren Komponenten wie Magnesium iiber ein Zulaufmedium zugegeben werden, was
vor allem bei Hochzelldichtekultivierungen entscheidend ist.

Bei der hier gezeigten Hochzelldichtekultivierung im Milliliter-Mafsstab wurden meh-
rere Probleme beobachtet und es waren mehrere Anpassungen erforderlich. Die Zugabe
von bis zu 1 % (v/v) Antischaummittel war notwendig, um Schaumbildung zu unterbin-
den. Ein ansteigendes Kultivierungsvolumen durch das Zulaufmedium verringert zudem
den Sauerstoffeintrag (Puskeiler et al., 2005a), weswegen wihrend der Kultivierung in
Abbildung 5.3 A+B das Kultivierungsvolumen durch den Pipettierroboter konstant ge-
halten wurde. Zusatzlich wurde die Temperatur auf 30 °C statt 37 °C eingestellt, um die
Sauerstoffioslichkeit zu steigern. Die Riihrerdrehzahl wurde mehrfach auf bis zu 3100 rpm
erhoht. Zudem wurde eine Reaktorcharge mit gut funktionierenden pH-Sensorfilmen ver-
wendet. Eine Sauerstoffanreicherung wurde hingegen nicht eingesetzt, um die Schwan-
kungen des pOg nicht zusétzlich zu erhhen. Im Fall von definierten Medien und hohen
Zelldichten kommt es zu einer Wechselwirkung der zellbedingten Fluoreszenz mit der
Fluoreszenz-basierten Messung des pH. Der pH wurde auf 6,5 geregelt (statt 6,7), ein
Wert, der zentraler im Messbereich liegt und weniger stark von der Drift der pH-Sensoren
betroffen ist. Leider ist jedoch die enzymatische Freisetzung stark vom pH abhéngig.
Zwar ist eine Hochzelldichtekultivierung im Milliliter-Mafsstab moglich, fiir eine besseren
Reproduzierbarkeit wurden aber geringere Zelldichten untersucht.

5.2.2 Abhéangigkeit der Expression von der Zulaufstrategie

Die Expression von zwei verschiedenen Proteinen wurde mit zwei verschiedenen Zulauf-
strategien untersucht. Neben der Expression des Spinnenseidenproteins C16 wurde auch
das héaufig eingesetzte Reporter- und Modellprotein eGFP (enhanced green fluorescent
protein) in E. coli BL21(DE3) exprimiert. Verglichen mit den Kultivierungen in Abschnitt
5.2.1 wurden geringere Zelldichten eingesetzt. Da in der Satzphase kein Unterschied zwi-
schen Zulaufstrategien erkannt werden konnte, wurde die Glucose im Satzmedium auf
2gL~! verringert, der exponentielle Zulauf gleich nach der Inokulation mit 7,3 pLh~!
gestartet und bis 108,6 pLh~! erhéht (beziehungsweise 0,4—54gL~th™! bezogen auf
das Startvolumen).

Bei der Expression von C16 in Abbildung 5.5 wurden héhere optische Dichten mit der
enzymatischen Freisetzung gemessen als mit dem intermittierenden Zulauf. Der Unter-
schied der ODggg war mit 7,2—14,6 % &hnlich wie in Abbildung 5.3. Wiederum war aber
die BTM fast gleich zum Prozessende: 27,442,1gL™! fiir den intermittierenden Zulauf
und 28,14+2,2 g L~! fiir die enzymatisch Freisetzung. Der Unterschied von 2,7 % ist nicht
signifikant (einseitiger t-Test, p = 0,252).
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Die Expression von C16 (Abbildung 5.5) war bei enzymatischer Freisetzung eben-
falls hoher als beim intermittierenden Zulauf nach 32h (13,5 %, signifikant, p < 0,01),
aber nur geringfiigig hoher nach 42h Prozesszeit (7,5 %, nicht signifikant, p = 0,172).
Da im Vergleich zum Referenzprozess geringere optische Dichten verwendet wurden, ist
auch der zellspezifische C16-Proteingehalt Yp,op in Abbildung 5.5 B gezeigt. Fiir bei-
de Zulaufstrategien wurden vergleichbare Yp op-Werte nach 32 und 42h erreicht (keine
signifikanten Unterschiede von 4,3 % und -5,8%, p = 0,173 und p = 0,181). Die zells-
pezifischen Konzentrationen kénnen auch als Yp x, bezogen auf die BTM, beschrieben
werden. Die BTM konnte wegen des geringen Kultivierungsvolumens leider nur einma-
lig zum Prozessende bestimmt werden. Die Yp x-Werte waren ebenfalls sehr &hnlich fiir
beide Ansétze (Unterschied von 7,5 %, Daten nicht gezeigt).
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Abbildung 5.5: Expression des Spinnenseidenproteins C16 mit zwei verschiedenen Zulaufstrategien in
Riihrkesselreaktoren im Milliliter-Mafstab: Intermittierender Glucosezulauf (B) und ein enzymatisches
Freisetzungssystem (A). Die C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifischen C16-Gehalt (Yp,0op, B)
wurden bei der Prozesszeit von 32h (hellgrau) und 42 h (dunkelgrau) gemessen. Zudem sind die mittleren
optischen Dichten fiir beide Zulaufstrategien (ODggo, C) sowie der pH (D) und der Sauerstoffpartialdruck
pO2 (E) fiir einen Reaktor mit intermittierendem Zulauf (hellgriin) und einen Reaktor mit enzymatischer
Freisetzung (blau) dargestellt. Die Kultivierung erfolgte mit einer exponentiellen (I) und konstanten
Zulaufphase (II), gefolgt von der Produktionsphase (III). Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe.
Die Fehlerbalken zeigen die Standardabweichung aus 7—9 parallelen Kultivierungen.

Aufgrund der im Vergleich zu den Kultivierung in Abbildung 5.3 geringeren maxima-
len Zulaufrate (108,6 pLh~! beziehungsweise 5,4g L' h™!) und des héheren minimalen
Zugabevolumens (25 pL) betrug die Zugabefrequenz nur 4,1 h~! in der konstanten Phase
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in beiden Kultivierungslaufen in Abbildung 5.5 und 5.6. Dadurch verringerte sich auch
der Einfluss von konkurrierenden Operationen des Pipettierroboters. Bei 18,5h und 25h
wurde der Pipettierroboter fiir manuelle pH-Messungen pausiert, was an dem pOs-Signal
zu erkennen ist (Abbildung 5.5 E). In der konstanten Zulaufphase (II) und Expressions-
phase (III) fiel der pO2 nach jeder Zugabe auf kritische Werte, wohingegen die Werte
der Ansédtze mit enzymatischer Freisetzung deutlich stabiler waren. Die enzymatische
Freisetzung kam damit einer kontinuierlichen Substratversorung sehr nahe. Dennoch ver-
dnderten sich die pOy-Werte im Verlauf der Kultivierung. Bereits geringe Anderungen
des pH (Abbildung 5.5 D) wirken sich stark auf die Invertase-Aktivitdt und damit die
Substratfreisetzung und den Stoffwechsel aus.

In sehr &hnlichen parallelen Kultivierungen wurde die Expression von eGFP ebenfalls
mit zwei Zulaufstrategien untersucht (Abbildung 5.6). Die enzymatische Freisetzung er-
moglichte hier eine deutlich bessere Proteinproduktion verglichen mit dem intermittie-
rendem Zulauf. Die eGFP-Konzentration, die mit dem intermittierenden Zulauf nach 36 h
erzielt wurde, lag bei 1,5gL~" und wurde hier zur besseren Vergleichbarkeit auf 100 %
normiert. Die eGFP-Konzentration war mit der enzymatischen Freisetzung nach 33 h um
33 % hoher und nach 36 h um 37 % hoher (p < 0,001 und p = 0,002 fiir 33 und 36h).
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Abbildung 5.6: Expression des enhanced green fluorescence protein (eGFP) mit zwei verschiedenen
Zulaufstrategien in Riihrkesselreaktoren im Milliliter-Mafstab: Intermittierender Glucosezulauf (#) und
ein enzymatisches Freisetzungssystem (A). Die eGFP-Konzentrationen (A) und der zellspezifische eGFP-
Gehalt (Yp,op, B) wurden bei der Prozesszeit von 33h (hellgrau) und 36 h (dunkelgrau) gemessen. Zu-
dem sind mittlere optische Dichten fiir beide Zulaufstrategien im Prozessverlauf gezeigt (ODgoo, C).
Die Kultivierung erfolgte mit einer exponentiellen (I) und konstanten Zulaufphase (II), gefolgt von der
Produktionsphase (III). Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe. Fehlerbalken zeigen die Standardab-
weichung aus 7—8 parallelen Kultivierungen.

Da auch hier die optischen Dichten fiir die enzymatische Freisetzung hoher waren
(Abbildung 5.6 C), sollen die Yp,op-Werte betrachtet werden (Abbildung 5.6 B). Die
Yp/op-Werte unterscheiden sich um 33 % nach 33h und 19 % nach 36h (p < 0,001
und p = 0,017 fiir 33 und 36h). Ein signifikanter Unterschied konnte auch in weiteren
parallelen Kultivierungen im Milliliter-Mafsstab reproduziert werden.
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Diskussion

Der Einfluss der Zulaufstrategie auf das Wachstum war in beiden Expressionsversuchen
in Abbildung 5.5 und 5.6 vergleichbar zu den Ergebnissen in Abschnitt 5.2.1. Trotz kri-
tischer pOo-Werte war fast kein Unterschied in der Produktion von C16 zwischen den
beiden Zulaufstrategien intermittierender Zulauf und enzymatische Freisetzung messbar.
Im Gegensatz dazu konnte die eGFP-Expression durch Einsatz der enzymatischen Frei-
setzung deutlich verbessert werden.

Zudem wurden zwei Kultivierungen im Liter-Mafstab durchgefiithrt (Daten nicht ge-
zeigt), bei denen ein intermittierender und ein nicht-intermittierender Zulauf jeweils mit
Glucose realisiert wurde. Da sich auch hierbei eine bessere eGFP-Expression mit dem
nicht-intermittierendem Zulauf zeigte, kann ausgeschlossen werden, dass der Effekt im
Milliliter-Mafstab auf das Substrat (Saccharose statt Glucose) zurtickzufiihren ist.

Mehrere Unterschiede zwischen C16 und eGFP konnten fiir diese Beobachtungen ver-
antwortlich sein. Es wurde dasselbe T7-Expressionssystem, aber unterschiedliche Stamme
verwendet: E. coli BL21(DE3) fiir eGFP und E. coli HMS174(DE3) fiir C16. Auferdem
ist eGFP ein losliches, leicht faltbares Protein und scheint grundsétzlich keine grofse me-
tabolisch Last fiir den Expressionswirt zu sein (Tsien, 1998; Albano et al., 1996). C16 ist
hingegen nahezu unloslich, neigt zur Selbstassemblierung in S-Faltblatt-reiche Nanofi-
brillen und bildet Einschlusskorperchen bei der Expression in E. coli (Huemmerich et al.,
2004a; Slotta et al., 2007; Humenik et al., 2014).

Die Bildung des eGFP-Chromophors ist eine autokatalytische Cyclisierung, die keine
Cofaktoren, jedoch Sauerstoff benétigt (Zimmer, 2002; Drepper et al., 2007). In aeroben
Kultivierungen kann die eGFP-Expression in vivo detektiert werden (Albano et al., 1996),
aber Sauerstofflimitierungen koénnten einen schidlichen Einfluss auf die korrekte Faltung
haben. Die eGFP-Konzentration wurde hier {iber die Fluoreszenz bestimmt und erfor-
dert daher ein intaktes Chromophor. Die C16-Konzentration wurde hingegen mit einer
Grofenausschlusschromatographie bestimmt und ist unabhéngig von der Proteinfaltung.

Der intermittierende Zulauf kann einem kontinuierlichen Zulauf im Produktionsmafs-
stab dhneln (Brognaux et al., 2012), da Substratinhomogenitéten einer der wichtigsten
Storquellen wiahrend der Skalierung in den Produktionsmafstab sind. Die relativ niedrige
Zugabefrequenz von 4,1h~! in den Kultivierungen in Abbildung 5.5 und 5.6 fiihrte zu
kritischen Sauerstoffkonzentrationen (< 10-15 % pOs) fiir 3—5 min nach jeder Zugabe.
Die Mischzeiten in grofen Bioreaktoren fiir mikrobielle Kultivierungen (12m3) werden
mit 1050 s angegeben, in noch groferen Reaktoren (30 m3) mit bis zu 4 min (Lara und
Galindo, 2006) beziehungsweise 25 min in Produktionsreaktoren (Sahm et al., 2013).
Daher deuten die Ergebnisse aus diesem Abschnitt darauf hin, dass die Expression von
eGFP bei einer Skalierung in den Produktionsmafstab kritischer wére als die Expression
von C16. Hsu und Wu (2002) verfolgten einen &hnlichen Ansatz zur Mafstabstibertra-
gung. Zuerst wird iiberpriift, ob eine Zustandsgrofe (in ihrem Beispiel der pH) einen
Einfluss auf die Kultivierung hat. Falls ja, wird im zweiten Schritt iiberpriift, ob pulsar-
tige Verdnderungen oder periodische Schwankungen dieser Zustandsgrofe (zum Beispiel
durch Zugabe von Titrationsmitteln) einen Effekt auf die Kultivierungen haben. Falls
nicht, sollte diese Zustandsgrofie bei der Mafsstabsiibertragung nicht kritisch sein.
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Fiir eine bessere Reproduzierbarkeit wurden im Gegensatz zum Referenzprozess im
Milliliter-Mafstab geringere Zelldichten eingesetzt. Der zellspezifische C16-Gehalt Yp op
(Abbildung 5.5 B) war mit 89+14 % jedoch nahezu vergleichbar mit dem Referenzprozess.
Daher war die Skalierbarkeit des Herstellungsprozesses in den Milliliter-Mafstab ausrei-
chend gegeben. Insgesamt lésst sich zudem festhalten, dass die Zulaufstrategie einen
signifikanten Einfluss auf Wachstum und Expression haben kann, dies jedoch von dem
untersuchten Protein oder Stamm abhéngig ist. Im Fall von C16 sind anscheinend beide
Zulaufstrategien anwendbar. Damit sollten Ergebnisse aus dem Milliliter-Mafstab, die in
Kultivierungen mit intermittierendem Zulauf gewonnen wurden, auf Zulaufkultivierun-

gen im grofseren Mafsstédben tibertragbar sein.
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5.3 Satzkultivierung mit Autoinduktionsmedien

Eine Alternative zu einem Kultivierungsprozess mit intermittierendem Glucosezulauf wé-
re ein Satzverfahren mit einem Autoinduktionsmedium. Das Prinzip des Autoinduktions-
mediums ist in Abschnitt 3.3.6 dargelegt. In Abbildung 5.7 sind parallele Kultivierungen
im Milliliter-Mafsstab zum einen mit intermittierendem Glucosezulauf und zum anderen

mit zwei leicht unterschiedlichen Autoinduktionsmedien gezeigt.
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Abbildung 5.7: Expression von C16 im Milliliter-Mafstab im Zulaufprozess (Zulauf, @) und in Auto-
induktionsmedien mit 2 gL ™" Lactose (Autoind.-2, ) und 10gL~" Lactose (Autoind.-10, A). Die verti-
kalen Striche markieren die Induktion der Zulaufkultivierungen nach 16 h sowie die Probenzeitpunkte.
Die C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,op, B) wurden bei der Prozesszeit
von 23,8h (hellgrau) und 41,1h (dunkelgrau) gemessen. Zudem sind die mittleren optischen Dichten im
Prozessverlauf (ODggo, C) sowie der pH (D) und Sauerstoffpartialdruck (E) fiir jeweils einen Reaktor mit
Zulaufprozess (griin) sowie Autoinduktionsmedium mit 2gL~* Lactose (orange) und 10gL~! Lactose
(blau) gezeigt. Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken zeigen die Standardab-
weichung von jeweils 5 parallelen Kultivierungen.

Fiir die Referenz-Zulaufkultivierung wurden wie in den Kultivierungen in Abbildung
5.5 2gL~! Glucose im Satzmedium vorgelegt und der exponentielle Zulauf direkt nach
der Inokulation gestartet, mit jise; — 0,15h™! und einer maximalen Zulaufrate nach
16h von 80 pL h~! beziehungsweise 4 g L~'h~! bezogen auf das Startvolumen. Nach 16 h
erfolgte die Induktion mit 1,52 nIPTG und die konstante Zulaufrate von 4gL~!'h~!
wurde beibehalten.

Die Glucosekonzentration beider Autoinduktionsmedien lag mit 25gL~! so hoch, dass
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alle Ansétze bis zum Induktionszeitpunkt die gleiche Menge an Substrat zur Verfiigung
hatten. Das Autoinduktionsmedium mit 2gL~! Lactose enthielt 26 gL~ Glycerol. Im
zweiten Autoinduktionsmedium waren dagegen 10gL~!' Lactose und 18gL~! Glyce-
rol enthalten. Beide Medien enthielten demnach eine Gesamtsubstratkonzentration von
53gL~!. Im Zulaufprozess wurde bei einer Zulaufrate von 4gL~'h~! diese Substrat-
menge sieben Stunden nach Induktion und bei einer Gesamtprozesszeit von etwa 23 h
erreicht.

Im Referenzprozess wurde die Temperatur wiahrend der Produktionsphase auf 30°C
verringert. Da beim Autoinduktionsmedium die Induktion nicht manuell erfolgt und die
Temperatur nicht zeitlich genau veriandert werden kann, wurde die Temperatur wihrend
des ganzen Kultivierungsprozesses auf 30 °C eingestellt. Der pH wurde auf 6,5 geregelt
(Abbildung 5.7 D).

Das Autoinduktionsmedium mit 2gL~! Lactose fiihrte zu geringeren C16-Konzentra-
tionen und Yp,op als der Zulaufprozess (Abbildung 5.7 A+B). Dagegen waren die op-
tischen Dichten in diesem Autoinduktionsmedium hoher (Abbildung 5.7 C). Abgesehen
von dem schnelleren Wachstum verliefen die optischen Dichten des zweiten Autoindukti-
onsmediums mit 10 g L~! sehr #hnlich zur Zulaufkultivierung. Die Expression war nach
dem ersten Probezeitpunkt zwar geringer, zum Ende aber vergleichbar mit dem Zulauf-
prozess.

Bei den beiden Ansétzen mit Autoinduktionsmedien lésst sich der Start der Produktion
anhand der pOs-Verldufe abschétzen (Anstieg nach Verbrauch der Glucose) und liegt
bei den parallelen Ansidtzen zwischen 12,5 und 13,5h (exemplarische pOs-Verldufe in
Abbildung 5.7 E). Die Dauer der Wachstumsphase variiert im Gegensatz zum definiertem
Zulauf wie zu erwarten. Zum Zeitpunkt der Probenahmen fiir die C16-Bestimmung lief
die Expression bei den Autoinduktionsmedien entsprechend etwa 3h linger. Allerdings
war Glycerol nur etwa fiir 5,5—6,0h Expression verfiighar, was anhand der steigenden
pOsq-Signale nach 18 -19,5h zu erkennen ist.

Ausgehend vom pOs war das Glycerol bei der ersten Probenahme bereits aufgebraucht.
Dennoch stieg die C16-Konzentration beim Autoinduktionsmedium mit 10gL~! von
1441 % auf 1943 % zwischen der ersten und zweiten Messung an. Die Expression mit
dem zweiten Autoinduktionsmedium wurde auch im Liter-Mafstab reproduziert, wenn-
gleich mit etwas geringerer Produktkonzentration (17 %).

Diskussion

Die von Studier (2005) entwickelten Autoinduktionsmedien enthalten neben 0,5-5gL~*
Glucose und 5g L~ Glycerol nur 2gL~! Lactose. Die Medien sind jedoch fiir die Ex-
pression in Schiittelkolben oder Mikrotiterplatten mit sehr geringen Zelldichten ausge-
legt. Durch den héheren Sauerstoffeintrag in den Riihrkesselreaktoren im Bioreaktorblock
konnten erfolgreich Autoinduktionsmedien mit deutlich htheren Substratkonzentrationen
eingesetzt werden.

Es zeigte sich, dass in Riihrkesselreaktoren im Milliliter-Mafstab auch eine Erhéhung
des Induktors Lactose notwendig wird, da mit 2gL~! Lactose eine schwichere Expres-
sion erzielt wurde im Vergleich zum IPTG induziertem Zulaufprozess mit dhnlich hohen
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Zelldichten. Mit 10gL~! Lactose wurden mit dem Autoinduktionsmedium im Millili-
ter- und auch Liter-Mafstab vergleichbare (zellspezifische) Proteinkonzentrationen er-
reicht. Somit sind die Autoinduktionsmedien fiir die Expression von C16 grundséitzlich
anwendbar. In der Literatur werden mit Autoinduktionsmedien ebenfalls vergleichbare
Expressionsleistungen fiir andere Proteine erzielt (Tyler et al.; 2005). Zudem wurden in
den Zulaufkultivierung in Abbildung 5.7 im Gegensatz zum Referenzprozess und zu den
Kultivierung in Abbildung 5.5 geringere Zelldichten eingesetzt. Der zellspezifische C16-
Protingehalt Yp,op (Abbildung 5.7 B) war jedoch mit 98+17 % vergleichbar mit dem
Referenzprozess und damit die Zulaufkultivierung mit intermittierendem Zulauf skalier-
bar.

Laut Studier (2005) ist bei einer niedrigeren Begasung weniger Lactose erforderlich
(0,1gL~!) als bei einer hohen Begasung (mindesten 0,5gL~! fiir eine gute Induktion).
Dies konnte neben den hoheren Biomassekonzentrationen ein Grund sein, warum im
Bioreaktorblock noch héhere Lactosekonzentrationen vorzuziehen sind.

Autoinduktionsmedien ermdglichen ein vergleichsweise einfaches Satzverfahren. Der
grofite Vorteil liegt in der Anwendung von Autoinduktionsmedien in Mikrotiterplatten
oder Schiittelkolbenversuchen, die iiber Nacht laufen und bei denen weniger der Prozess-
verlauf oder die Prozesssteuerung, sondern vor allem die Endproteinkonzentration von
Interesse ist. Auflerdem wurden Autoinduktionsmedien erfolgreich fiir Markierungsexpe-
rimente eingesetzt (Tyler et al., 2005).

Viele Aspekte eines Hochzelldichte-Expressionsprozesses kénnen mit Autoinduktions-
medien nicht oder nicht zufriedenstellend untersucht werden. Die Substratmengen, Zell-
dichten und die Dauer der Wachstums- beziehungsweise Produktionsphasen sind nicht
getrennt voneinander zu betrachten. Der Induktionszeitpunkt ist iiber die Glucosemenge
festgelegt und bei gleichen Zelldichten nicht variierbar.

Es lassen sich keine unterschiedlichen Wachstumsraten oder verschiedene Wachstums-
phasen betrachten, da die Wachstumsphase nur aus dem unlimitierten Wachstum auf
Glucose besteht. Dadurch kénnen im Vergleich zu Hochzelldichtekultivierungen nur rela-
tiv geringe Zelldichten realisiert werden. Aufterdem lassen sich auch das Ende des Satz-
wachstums und der Beginn der Expression im Vergleich zu einem Zulaufprozess weniger
genau vorhersagen. Die Dauer der Expression ldsst sich auch nicht beliebig verdndern
oder verlangern, da das komplette Substrat hierfiir vorgelegt werden muss. Eine Sub-
stratlimitierung wéhrend der Expression ist genauso wenig moglich wie wéihrend des
Wachstums.

Hinzu kommt, dass nach dem Stand des Wissens zu Beginn der Arbeit nur Lactose
als Induktor moglich war. IPTG ist fiir Autoinduktionsmedien nicht geeignet, weil es oh-
ne spezifischen Transporter in die Zelle eindringt und die Expression induziert (Studier,
2014). Schlieklich kénnen die Selektion von Stdmmen und reaktionstechnische Optimie-
rungen in Satzverfahren andere Ergebnisse liefern als in Zulaufverfahren (Jeude und
Dittrich, 2006; Wilming et al., 2014; Scheidle et al., 2010).
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5.4 Einfluss des Leistungs- und Sauerstoffeintrags

Wie bereits in Abschnitt 3.2.3 dargestellt, gibt es fiir den Transfer vom Labor- in den
Produktionsmafstab unterschiedliche Auslegungskriterien, die einzeln oder in Kombina-
tion konstant gehalten werden konnen, wie Leistungseintrag, Sauerstofftransfer, Riihrer-
spitzengeschwindigkeit oder Beliiftung. Hier sollte zunéchst untersucht werden, welche
physikalischen Gegebenheiten die fiir den Prozess mafgebliche Gréfsen sind und somit
beriicksichtigt werden miissen.

Leistungseintrag im Liter-MaRstab

Der Leistungseintrag hiangt vom Drehmoment und der Riihrerdrehzahl ab (vgl. Glei-
chung 4.1). Um den Einfluss des Leistungseintrags zu untersuchen, wurden vier paral-
lele Kultivierungen mit niedrigen Zelldichten und unterschiedlichen Riihrerdrehzahlen
im Liter-Mafstab durchgefiihrt (Abbildung 5.8). Alle anderen Kultivierungsparameter
waren identisch in den vier Reaktoren. Der untersuchte Drehzahlbereich lag bei 400—
1000 Umin~!. Da im verwendeten Vierfach-Parallelsystem das Drehmoment der Riihr-
welle aufgezeichnet wird, ldsst sich der volumetrische Leistungeintrag berechnen. Dieser
lag bei 4,8 -15,3WL™!

Im Reaktor mit 400 Umin~! trat eine Sauerstofflimitierung bereits in der Wachstums-
phase etwa 6 h nach Inokulation ein (Abbildung 5.8 E) und spiegelt sich in einer geringen
COs-Bildung im Abgas sowie einer geringen BTM wieder (7,2gL~!). Die Biotrockenmas-
senkonzentrationen, der Stoffwechsel und die Produktkonzentration liegen deutlich unter
den anderen Reaktoren (Abbildung 5.8 A, B, D). Die BTM dieses Reaktors ist zum Zeit-
punkt der Induktion weniger als halb so hoch wie die der anderen Reaktoren und die
C16-Konzentration am Ende bis zu sieben mal geringer.

Im zweiten Reaktor wurde die Drehzahl von anfangs 600 auf 700 Umin~! erhéht, um
eine Sauerstofflimitierung wihrend des Wachstums zu vermeiden. Hier trat eine anhal-
tende Sauerstofflimitierung erst wiahrend der Produktion ein. In den ersten 1,5h nach
Induktion verstopfte der Abluftfilter des Reaktors mit 1000 U min~! und zwischen Stun-
de 3 und 6 der Abluftfilter des Reaktors mit 800 Umin~', was jeweils zu einem Anstieg
des Drucks und somit zu einem Anstieg des pOs fiihrte. Nach dem Wechsel des Abluft-

filters sank der pOs jeweils wieder.

Bei den Reaktoren mit 800 und 1000 U min~" trat keine Sauerstofflimitierung auf. Die
Expression ist in diesen beiden Reaktoren nahezu gleich. Die unterschiedlich hohen pOs
belegen den unterschiedlichen Sauerstoffeintrag (Abbildung 5.8 E), wihrend die nahezu
identischen Verlaufe des CO2 im Abgas auf die gleiche Stoffwechselaktivitdt hinweisen
(Abbildung 5.8 D).

Aufer im Reaktor mit 400 Umin~! steigt der pOsy in allen anderen Kultivierungen
wéahrend der Produktionsphase, wohingegen der COs sinkt. Der Stoffwechsel wird durch
die Expression deutlich gebremst. Besonders deutlich ist dies beim sauerstofflimitierten
Reaktor mit 700 Umin~!. Hier stoppt auch die Expression nach 8 h komplett.
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Abbildung 5.8: Vier parallele Kultivierung im Liter-Mafstab zur Expression von C16 mit verschiedenen
Riihrerdrehzahlen beziehungsweise Leistungseintriigen: 400 Umin™' (4,8 WL™!, @), 600—700 U min~!
(11,7WL™!, @), 800 Umin™" (13,4 WL™', m), 1000 Umin~" (15,3WL™!, ¥). Dargestellt sind im zeit-
lichen Verlauf ab Induktion die C16-Konzentrationen (A), Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, B),
sowie der zellspezifische C16-Gehalt bezogen auf die Biotrockenmasse (Yp,x, C) und bezogen auf die
optische Dichte (Yp,0p, F). Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe. Zudem sind die online-Daten
fiir die Messung von CO2 im Abgas (D) und des Sauerstoffpartialdrucks pO2 (E) im Medium gezeigt.

Sauerstoffeintrag im Milliliter-MaRstab

Unterschiedlicher Sauerstoffeintrag wurde im Milliliter-Mafstab durch Einsatz verschie-
dener Volumina erreicht (Abbildung 5.9). Der Zulauf wurde zwar dem Volumen ange-
passt, jedoch wurde beispielsweise die Verdunstung nicht volumenbezogen untersucht
und der Volumenausgleich somit fiir alle Volumina gleich belassen. Durch Messung des
Gewichtes am Ende der Kultivierung kann das Volumen geschétzt und damit die Kon-
zentrationen und optischen Dichten korrigiert werden.

Fiir 8-12 mL waren die C16-Konzentrationen gleich und die optischen Dichten un-
terschieden sich nur sehr geringfiigig fiir alle Volumina (Abbildung 5.9). Bezogen auf die
optischen Dichten lagen die C16-Konzentrationen ebenfalls etwa gleich hoch fiir 8 —12 mL
(Daten nicht gezeigt). Bei 14 mL kam es im Gegensatz zu den geringeren Volumina zu
Sauerstofflimitierungen (Abbildung 5.9 C). Dies wirkte sich nur gering auf die optische
Dichte, aber deutlich auf die Proteinproduktion aus.



Skalierbarkeit zwischen Liter- und Milliliter-MaRstab 85

A 25 B 25 ]

20 f @ :}%—w 2015 BN E M‘M

=154 s o
(]

510 41T S0 4T I

I e - o e T o 1 DR S 11|

Lt

0

0
oo™ oo™ 24

Abbildung 5.9: Expression von C16 mit verschiedenen Volumina im Milliliter-Mafistab. Dargestellt sind
die C16-Konzentrationen (A) und die optischen Dichten (B) nach 8 h Expressionszeit sowie die zeitlichen
Verlaufe des pO2 (C) von einem Reaktor mit 8 mL ( ) und einem Reaktor mit 14 mL Volumen
(blau). Die Fehlerbalken zeigen die Standardabweichung aus jeweils 5 parallelen Kultivierungen.

Diskussion

Bei ausreichender Sauerstoffversorgung hat der Leistungs- und Sauerstoffeintrag kaum
Auswirkungen auf die Produktion von C16.

Der in den Kultivierungen in Abbildung 5.8 eingestellte Leistungseintrag von 4,8—
15,3 W L~! entspricht den Leistungseintrégen , die in Riihrkesselreaktoren des Labor- und
Produktionsmafstabs mit Scheibenblattrithrern gemessen werden (Hortsch, 2011). Im
Bioreaktorblock werden bei Riihrerdrehzahlen von 27002800 min~' Leistungseintrige
von 15-17WL™! erreicht (Hortsch, 2011; Bendig, 2012), wihrend im Liter-Mafstab
diese Leistungseintriige nur bei Riihrerdrehzahlen iiber 1300 min~! realisierbar sind. Der
Gaseintrag im Liter-Mafistab erfolgte durch ein Begasungsrohr. Eine héhere Drehzahl
fiihrt zu besserer Dispergierung der Gasblasen. Die Phasengrenzfliche und die Verweilzeit
der Blasen in der Fliissigkeit wird erhoht, was zu einem verbesserten Sauerstofftransfer
fithrt. Zwar konnen hohe Leistungseintrige das Zellvolumen und gleichzeitig auch den
Na- und K-Gehalt in den Zellen erhthen (Wase und Patel, 1985; Wase und Ratwatte,
1985), jedoch konnten Hewitt et al. (1998) in kontinuierlichen Kultivierungen von E. coli
mit Riihrerdrehzahlen von 400 bis 1200 Umin~! (1-30 W L) keine Veriinderung in der
Abgasanalyitk, der optischen Dichte oder der Zellstruktur anhand von SEM und TEM-
Aufnahmen messen. Einzig bei dem hochstem Leistungseintrag verloren die Zellen die
auflerste Polysaccharid-Schicht.

Eine Sauerstofflimitierung verringerte die C16-Produktion deutlich, jedoch abhéngig
davon, wie stark die Limitierung ist. Bei der Kultivierung in Abbildung 5.8, in der die
Sauerstofflimitierung erst zur Produktionsphase eintritt, ist die Proteinproduktion we-
niger als um den Faktor zwei reduziert im Vergleich zu den Kultivierungen mit ausrei-
chender Sauerstoffversorgung. Eine stiarkere Sauerstofflimitierung, die schon wihrend des
Wachstums auftritt, hat hingegen wie zu erwarten starke negative Auswirkungen auf das
Wachstums und damit auch auf die Expression.

Im Milliliter-Mafsstab wurden unterschiedliche Sauerstoffeintragsraten durch unter-
schiedliche Reaktionsvolumina erreicht. Die Abhéngigkeit des Sauerstoffeintrags vom Re-
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aktionsvolumen im Bioreaktorblock wurde bereits von Puskeiler und Weuster-Botz (2004)
gezeigt. Der Sauerstoffeintrag hatte, wie im Liter-Mafistab, auch im Milliliter-Mafsstab
keinen Einfluss auf die C16-Proteinproduktion, solange eine Limitierung vermieden wur-
de. Ist der Sauerstoffeintrag zu gering, wirkt sich dies negativ auf die Proteinproduktion
aus, wiahrend die Zelldichte nur wenig abweicht. Durch die Sauerstoffunterversorgung
kommt es zur gemischten Séuregérung und Bildung von organischen Sduren wie Acetat
und Lactat (Xu et al., 1999). Diese konnen wiederum negativ auf das Wachstum und die
Proteinproduktion wirken.

Neben vielen anderen Faktoren kann auch die Antischaumkonzentration Einfluss auf
den Sauerstoffeintrag haben (Morao und Maia, 1999). In parallelen Kultivierungen im
Milliliter-Mafstab mit vier Antischaummittelkonzentrationen von 0,2mLL™" 1 mLL™!,
5mLL™! und 10mLL™! zeigte sich jedoch kein Einfluss auf das Wachstum oder die
Proteinproduktion (Daten nicht gezeigt).

Fiir den Transfer des Prozesses in den Produktionsmafistab und fiir den Vergleich zwi-
schen den unterschiedlichen Labormafistiben miissen weder der Leistungseintrag noch der
Sauerstoffeintrag genau konstant gehalten werden. Wichtiger fiir die Proteinproduktion
ist die ausreichende Versorgung mit Sauerstoff, um Sauerstoflimitierungen und Sduregé-
rung zu vermeiden. Die geloste Sauerstoffkonzentration sollte nicht auf 0 % Luftsittigung
absinken. Bei grofsen Mafsstdben und langen Durchmischungszeiten muss der minimale
pO2 daher héher gewéhlt werden als in kleinen Mafstdben oder noch besser an mehreren
Stellen im Reaktor gemessen werden, wo eine niedrige Sauerstoffkonzentration erwartet
wird. In Abschnitt 5.2 zeigte sich zudem, dass sich kurze voriibergehende Sauerstofflimi-
tierungen nicht negativ auf die Expression auswirken, weswegen selbst lange Durchmi-
schungszeiten in Produktionsreaktoren fiir die C16-Expression nicht sehr schidlich sein
sollten.
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5.5 Einfluss moglicher Nebenprodukte

Ist der Sauerstoffeintrag zu niedrig oder die Substratversorgung zu hoch, so bilden sich
Nebenprodukte durch die gemischte Siuregirung oder den Uberflussmetabolismus. Die
Sauerstofflimitierung ist zudem negativ fiir die Proteinproduktion, wie im vorigen Ab-
schnitt beschrieben wurde. Daher wird nun der Frage nachgegangen, ob die wéahrend der
gemischten Sduregédrung gebildeten Metabolite eine Ursache fiir schlechtere Proteinpro-

duktion bei Sauerstofflimitierung sind.

Produkte der gemischten Sauregarung

In Abschnitt 3.3.1 sind die typischen Produkte der gemischten Sduregdrung und deren
Mengenverhéltnis beschrieben.

Hier wurde nun angenommen, dass 25 g L™! beziehungsweise 0,139 mol L~! Glucose in
gemischter Sduregirung verbraucht werden. Daraus sollten folgende Mengen an Metaboli-
ten gebildet werden: 0,117 mol L™! Lactat, 0,061 mol L=" Acetat, 0,058 mol L~! Ethanol,
0,040 mol L~! Succinat und 0,003 mol L~! Formiat. Alle Sduren wurden bei parallelen
Kultivierungen im Milliliter-Mafstab mit niedrigen Zelldichten entweder einzeln oder
zusammen im Medium vorgelegt (Abbildung 5.10).
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Abbildung 5.10: Expression von C16 mit Zusatz von Produkten der gemischten Sduregirung im
Milliliter-Mafstab. Dargestellt sind C16-Konzentrationen (A) und die optischen Dichten (ODgoo, B)
nach 8 h Expressionszeit. Es wurden 0,117 mol ™! Lactat (10,3gL™"), 0,061 mol L' Acetat (3,6 gL™!),
0,058 mol L.~! Ethanol, 0,040 mol L™! Succinat, 0,003 mol L~! Formiat im Medium vorgelegt. Die Feh-
lerbalken zeigen die Standardabweichung aus jeweils 3 parallelen Kultivierungen.

Es zeigte sich, dass Succinat und Formiat den Zellen in den eingesetzten Konzentra-
tionen nicht schaden. Ethanol verringerte zwar etwas die optische Dichte, aber nicht die
Expression. Lactat hingegen verhinderte als Hauptprodukt der gemischten Sauregirung
Wachstum und Produktion sehr effektiv. Lactat ist hier im Medium ausgefallen. Daher
wurde von Beginn an eine ODggp von 3,9 im Ansatz mit Lactat und eine ODggg von 3,8
im Ansatz mit allen Metaboliten gemessen. Die optischen Dichten sind auf 2,8 gefallen
beziehungsweise auf 10,3 (alle Metabolite) gestiegen. Bei Acetat ist ebenfalls ein deut-
licher, wenn auch schwécherer negativer Effekt auf die optische Dichte zu beobachten.
Allerdings sind die Zellen zu einer gleich guten Expression in der Lage wie ohne Acetat.
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Lactat und Acetat

Nachdem Lactat und Acetat die stiarksten Wirkungen auf das Wachstum gezeigt hatten,
wurden diese Komponenten in zwei Konzentration zur Reproduktion und genaueren Un-
tersuchung nochmals in parallelen Kultivierungen im Milliliter-Mafsstab eingesetzt (Ab-
bildung 5.11). Es wurden von beiden Sauren jeweils 2gL~! und 5gL~! von Anfang an
dem Medium zugegeben. Damit war deutlich weniger Lactat enthalten als in den Kulti-
vierungen in Abbildung 5.10. Ein weiterer Unterschied war, dass bei héheren Zelldichten
mit nur 0,60 nIPTG induziert und eine ldngere Produktion nach 20 und 40 h gemessen
wurde. Damit wurde im Milliliter-Mafstab eine C16-Konzentration von knapp 100 %
und ein zellspezifischer C16-Gehalt von tiber 100 % erreicht.

Lactat wirkte sich bei beiden Konzentrationen negativ auf den Verlauf der optischen

Dichten aus, stéarker als Acetat. Nach 20h Expression sind die ODggg in beiden Lactat-
Ansétzen geringer, nach 40h hingegen &hnlich hoch wie in den Kultivierungen ohne

Zusatze.
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Abbildung 5.11: Expression von C16 im Milliliter-MaRstab ohne Zusitze 0gL™!(®) oder mit Zusatz
von 2g L™ (V) und 5gL~! (B) Lactat beziehungsweise 2gL~!(a) und 5gL™" (¢) Acetat im Medium.
Dargestellt sind C16-Konzentrationen (A+D) und zellspezifischen C16-Konzentrationen (Yp,op, B+E)
nach 43,6 h (hellgrau) und 63,3 h (dunkelgrau). In (C+F) sind die optischen Dichten (ODggo) im Prozess-
verlauf aufgetragen. Die vertikalen Striche in (C+F) markieren die Induktion (0,60 nIPTG) bei 23,4h
sowie die Probennahmen zur C16-Bestimmung. Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe. Die Feh-
lerbalken zeigen die Standardabweichung aus jeweils 3—6 parallelen Kultivierungen. Fiir den Ansatz
mit 5gL~" Acetat sowie fiir den zweite Probenzeitpunkt von 2gL~" Lactat wurden nur zwei parallele
Reaktoren ausgewertet.
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Die geringere Acetatkonzentration (2gL~1) zeigte nur in der Wachstumsphase einen
geringen negativen Effekt. Die 5gL~! Acetat hingegen beeintrichtigten das Wachstum
deutlich langer. Nach etwa 40 h sind jedoch auch hier keine Unterschiede mehr auszuma-
chen. Die Expression wurde durch Acetat bei beiden Konzentrationen nicht verringert.

Zum Ende des Prozesses wurde kein Acetat in den Reaktoren gemessen, in denen
2gL7! Acetat vorgelegt wurden. In den Reaktoren, in denen 5gL~! Acetat vorgelegt
wurden, konnten zum Prozessende nur maximal 0,4 gL~ Acetat gemessen werden. Auch
Lactat wurde wahrend der Kultivierung verstoffwechselt und es wurde nur maximal 0,2 —
0,5gL~! Lactat am Ende gemessen. Aukerdem kam es in diesem Versuch zum Prozes-
sende zur vermehrten Ablésung der pH-Sensorfilme, was den Ausfall einzelner Reaktoren
begriindet.

Diskussion

Héohere Acetatkonzentrationen von iiber 5gL~! bei pH 7 verringert die Wachstumra-
te, die Biomasseausbeute und die maximale Biomasse in Hochzelldichtekultivierungen
sowie die Bildung von rekombinanten Proteinen (Lee, 1996). Bereits 2-8gL™! Acetat
verringern die Wachstumsrate (Pan et al., 1987) und Jensen und Carlsen (1990) zeigten
in Chemostat-Versuchen, dass 6,1 gL~! Acetat die optische Dichte stark beeinflusst und
bereits 2,4 g L' Acetat die Proteinexpression signifikant verringert. Jedoch trat hier kein
signifikanter Effekt bei einer Zulaufkultivierung auf. Laut Roe et al. (2002) entsteht die
Acetat-Inhibierung durch den Abbau beziehungsweise Mangel an intrazelluldrem Methio-
nin mit der einhergehenden Anreicherung des toxischen Zwischenproduktes Homocystein.

Acetat wird bei anaeroben und sauerstofflimitiertem Wachstum gebildet, sowie bei
Glucosetiberschuss — wenn der Kohlenstofffluss im zentralen Metabolismus hoher ist als
der biosynthetische Bedarf und die Kapazitat der Energicerzeugung (Holms, 1996; Lee,
1996). Acetat wird jedoch wihrend einer Glucoselimitierung abgebaut (Luli und Strohl,
1990), was auch hier beobachtet wurde. Bei einer ldangeren glucoselimierten Produk-
tionsphase haben geringe Acetatkonzentrationen daher kaum negative Effekte auf die
Proteinproduktion.

Lactat, das eine antimikrobielle Wirkung haben kann (Alakomi und Skyttd, 2000;
Ibrahim et al., 2008), wirkt sich noch stiarker auf das Wachstum aus und kann die Pro-
teinproduktion verschlechtern. Fine Anreicherung von Lactat beispielsweise durch eine
gemischte Sauregéirung bei Sauerstoffmangel ist daher zu vermeiden. Bemerkenswerter-
weise scheint Lactat allein schéadlicher fiir die Zellen zu sein als in Kombination mit den
anderen Produkten der gemischten Sduregidrung, da nur im letzteren Fall geringfiigiges
Wachstum stattfand. Geringe Konzentrationen von Lactat oder Acetat haben jedoch bei
einer langen, glucoselimitierten Produktionsphase nur einen geringen bis keinen Effekt
auf die Expression.
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5.6 Verdiinnung des Mediums zum Einsatz verringerter
Zelldichten

Wie bereits in Abschnitt 5.2.1 dargestellt, sind Hochzelldichtekultivierungen im Milli-
liter-Mafistab schwer robust genug darzustellen. Wird die Zelldichte fiir eine robustere
Prozessfiihrung um ein Vielfaches verringert, von ODggp = 140—150 im urspriinglichen
Referenzprozess auf ODggg = 15—20 im Milliliter-Mafstab zum Induktionszeitpunkt,
das Medium hingegen beibehalten, so stehen pro Zellmenge mehr Mediumbestandteile
zur Verfiigung. Limitierungen, die bei hohen Zelldichten auftreten konnten, blieben bei
geringen Zelldichten unbemerkt.

Es wurde daher der Ansatz verfolgt, auch das Medium entsprechend zu verdiinnen,
das heifit die Salz- und Spurenelement- sowie die Magnesiumsulfatkonzentrationen. In
parallelen Kultivierungen im Milliliter-Mafstab wurden neben einem unverdiinnten Me-
dium die Verdiinnungsstufen 1/7, 1/10 und 1/14 untersucht (Abbildung 5.12). Da eine
Verdiinnung der Medienbestandteile eine Verringerung der Pufferkapazitat des Mediums
zur Folge hat und infolge dessen eine verstiarkte Oszillation des pH auftritt (dies konnte
in zuvor durchgefiihrten Kultivierungen gezeigt werden, Daten nicht gezeigt), wurden die
oben genannten Verdiinnungen zusétzlich bei Zugabe von 50 mM und 200 mM MOPS
(3-(N-Morpholino)-Propansulfonséure) untersucht, um diesen Effekt zu vermeiden.

Abgesehen von den Ansétzen mit 200 mM MOPS wuchsen die Zellen in der Satzphase
im verdiinnten Medium langsamer als im unverdiinnten Medium und erreichten nach 6 h
eine geringere ODggp (Abbildung 5.12 B). Kurz vor der Induktion hatte die Verdiinnung
jedoch keinen Einfluss auf die optische Dichte (Abbildung 5.12 C). Hier zeigten jedoch
die Ansétze mit 200 mM MOPS eine geringere ODggg im Vergleich zu 50 mM oder
0 mM (ODggp 16 statt 19). Die optischen Dichten wahrend der Expression verhielten sich
nochmals anders. Hier hat zwar auch die hochste MOPS-Konzentration einen negativen

Effekt, wesentlicher ist jedoch die Verdiinnung.

Die Produktkonzentrationen der 1/7-Verdiinnung ohne MOPS sind sehr gut mit der
Referenz vergleichbar. Erst bei stérkeren Verdiinnungen (1/10 und 1/14) sind verringer-
te Produktkonzentrationen und optische Dichten messbar. Eine Erhéhung der MOPS-
Konzentration zeigt im unverdiinnten Medium keinen Effekt. Dagegen scheint eine hohe
MOPS-Konzentration bei verdiinnten Medien negativ fiir die Expression zu sein.

Der Effekt von MOPS zur Stabilisierung der pH-Regelung ist in Abbildung 5.13 darge-
stellt. Wéahrend bei normalem Medium die pH-Schwankungen unter 0,2 pH-Einheiten in
dem dargestellten Abschnitt liegen, schwankt der pH bei dem 1/14 verdiinnten Medium
zwischen 5,8 und 7,2. Wird derselben Mediumkonzentration 50 mM MOPS zugegeben,

so verringern sich die Schwankungen fast auf das Niveau des unverdiinnten Mediums.

Wie in Abbildung 5.13 zu sehen ist, zeigen sich deutliche Unterschiede der NH3-Zugabe
zwischen MOPS-freien und MOPS-haltigen verdiinnten Medien. Zwischen Medien mit
50 mM oder 200 mM MOPS ist die NHs-Zugabe hingegen fast gleich hoch.
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Abbildung 5.12: Expression von C16 im Milliliter-Mafistab bei verschiedenen Mediumverdiinnungen
und MOPS-Konzentrationen. Dargestellt sind C16-Konzentrationen (A) und optische Dichten (ODgoo)
nach 6h (Ende der Satzphase, B), nach 15h (Induktion, C) und nach 40h (24 h Expression, D).
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Abbildung 5.13: pH-Verlauf wihrend Kultivierung im Milliliter-MaRstab mit 1/1 (= unverdiinnt, blau)
und 1/14 (gruen) Medium ohne MOPS (A) und mit 1/14 Medium und 50 mM MOPS (orange, B). In (C)
ist die Zugabe von NH3 zum Prozessende abhingig von der Medium- und MOPS-Konzentration gezeigt.
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Diskussion

Zwischen den unverdiinnten (1/1) und 1/7-verdiinnten Medien bestand kaum ein Unter-
schied in Wachstum und Expression. Bei Kultivierungen im Liter-Mafistab konnte dies
reproduziert werden (Daten nicht gezeigt). Mit unverdiinntem Medium und geringen
Zelldichten (ODggo 16) wurden nach 36 h eine C16-Konzentration von 18 % und ein zell-
spezifischer Proteingehalt (Yp/x) von 58 % erreicht; mit 1/7-verdiinntem Medium nach
38 h eine C16-Konzentration von 18 % und Yp x von 54 %.

Jedoch fiel die Proteinproduktion im Milliliter-Mafstab bei der 1/10- und 1/14-Ver-
diinnung deutlich geringer aus als in den konzentrierteren Medien. Daraus lasst sich
ableiten, dass das Satzmedium fiir Hochzelldichtekultivierungen mit ODgyg = 140—150
gut geeignet ist. Keiner der vorhandenen Komponenten ist inhibierend oder limitierend
fiir Wachstum und Expression. Jedoch kommt es voraussichtlich zu Limitierungen, wenn
noch hohere Zelldichten erreicht werden.

Eine Verédnderung des Satzmediums beispielsweise durch Reduktion der Phosphatsal-
ze ware problematisch, da dadurch Pufferkapazitét verloren geht. Dies kdnnte zwar mit
MOPS, zumindest im Labormafstab, ausgeglichen werden. Hohere MOPS-Konzentration
von 200 mM zeigten jedoch negative Effekte auf das Wachstum von FE. coli. Die maxi-
mal erreichte Biotrockenmassekonzentration war trotz gleicher zugefithrter Glucosemenge
verringert.

Eine starke Mediumverdiinnung und die héchste MOPS-Konzentration fithrt zu einer
besonders schlechten Expression. Hier ist auch die Ammoniumzugabe geringer als in den
Ansétzen ohne MOPS oder mit schwicherer Verdiinnung.
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6 Medium

Im Referenzprozess wird ein definiertes Medium nach Korz et al. (1995) eingesetzt (siche
Abschnitt 4.2). Die Reduktion der Einsatzstoffe (Medienbestandteile) ist besonders unter
O0konomischen Gesichtspunkten von Interesse. Die Hauptkomponenten des Satzmediums,
insbesondere die Ammonium- und Kaliumphosphatsalze sind ein erster Ansatzpunkt.
Dariiber hinaus kann gepriift werden, ob weitere Ionen und Spurenelemente notwendig
oder limitierend sind. Magnesium, Ammonium und Komplexbestandteile sind im Hinblick
auf eine moglichst einfache Zusammensetzung des Zulaufmediums zu analysieren.

6.1 Hauptkomponenten im Satzmedium

Das im Satzmedium vorgelegte Diammoniumhydrogenphosphat ((NH4)oHPOy4) konnte
durch das das giinstigere Ammoniumsulfat ((NH4)2504) ersetzt werden. Statt Natronlau-
ge (NaOH) konnte zur pH-Einstellung Dikaliumhydrogenphosphat (KoHPO4) eingesetzt
werden, um gleichzeitig die zum Referenzprozess entsprechende molare Phosphatkonzen-
tration zur Verfligung zu stellen. Da Citronenséure von E. coli nicht verstoffwechselt wird,
ist schlieklich von Interesse, ob auf Citronenséure verzichtet werden kann. Um diese An-
derungen zu untersuchen und mogliche Einfliisse der einzelnen Komponenten zu identifi-
zierten, wurde ein 23-vollfaktorieller Versuchsplan angewendet. Das modifizierte Medium
wird mit M abgekiirzt, wihrend das bisherige Medium nach Korz et al. (1995) mit K be-
zeichnet wird. Der Versuchsplan ist in Tabelle 6.1 dargestellt. Jeder der Ansétze wurde
in 6 parallelen Zulaufkultivierungen im Milliliter-Mafistab durchgefiihrt. In Abbildung
6.1 sind die Cl16-Konzentrationen nach 24 h Produktionszeit und die Biotrockenmasse-
konzentrationen zum Versuchsende dargestellt. Alle acht Ansétze unterschieden sich nur
relativ gering in Wachstum und C16-Produktion.

Mit Hilfe der Statistic Toolbox von MATLAB 2014a (The Mathworks Inc., Natick,
MA) wurden lineare Regressionsmodelle berechnet. Die C16-Konzentration und die BTM
wurden als Zielgrofe verwendet. Es erfolgte eine schrittweise Vereinfachung ausgehend
von einem linearen Modell mit 2fach-Wechselwirkungen:

y=byg+b1A+ bsB +b3C + bgAB + b5 AC' + bg BC (6.1)

Fiir C16 wird nur das Ammoniumsalz signifikant, aber nur knapp (p = 0.047). Dabei
ist Ammoniumsulfat geringfiigig besser als Diammoniumhydrogenphosphat. Der Effekt
ist jedoch sehr gering. Der Unterschied in der C16-Konzentration zwischen dem Einsatz
von Ammoniumsulfat und Diammoniumhydrogenphosphat liegt nur bei 2 %-Punkten.

Fiir die BTM sind zwei Wechselwirkungen signifikant: Citronenséure mit Ammonium-
salz und Citronenséure mit Kaliumphosphatsalzen. Auch hier sind die Effekte gering,
mit maximal 1,5gL~! BTM.
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Tabelle 6.1: Darstellung des gewéhlten Versuchsschemas zur Untersuchung der Hauptbestandteile des
Satzmediums: K = Medium nach Korz et al. (1995), M = modifiziertes Medium. Die eingesetzten Kon-
zentrationen waren 4,0 g L™ (NH4)2HPO4, 7,5g L™ (NH,)2S04, 13,3g L~ KHoPO4 + 2,4gL~! NaOH
oder 6,0gL~! KHoPOy + 10,0gL~ KoHPO, sowie 1,7gL ™! Citronensiure.

Bezeichnung Faktor A Faktor B Faktor C
KKK (NH4)2HPO, KH>PO4 + NaOH Citronensaure
MKK (NHy4)2S04 KH,PO, + NaOH Citronensaure
KMK (NH4)2HPO, KHyPOy4 + KoHPOy4 Citronensaure
MMK (NH4)2S04 KH,PO, + KyHPO, Citronensaure
KKM (NH,),HPO, KH,PO, + NaOH -
MKM (NH,)2S04 KH,PO, + NaOH .
KMM (NH,)»HPO, KH,PO, + K,HPO, -
MMM (NH4)2S04 KH,PO, + K,HPO, -
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Abbildung 6.1: Expression von C16 im Milliliter-Mafstab mit acht Variationen der Hauptbestandteile
des Satzmediums (vgl. Tabelle 6.1). Links sind die C16-Konzentrationen nach 24h Produktionspha-
se aufgetragen. Rechts finden sich die Biotrockenmassekonzentrationen (BMT) zum Versuchsende. Die
Fehlerbalken sind Standardabweichungen aus 4—6 parallelen Kultivierungen.

Diskussion

Bei der Variation der Hauptbestandteile des Satzmediums wurden insgesamt nur relativ
geringe Effekte und Unterschiede zwischen den Ansétzen beobachtet. Je nachdem, welcher
Parameter untersucht wurde, entstanden unterschiedliche Ergebnisse. Alle Koeffizienten
(beziehungsweise Regressionsgewichte) der Einflussgrofen sind jedoch im Vergleich zu
den Regressionskonstanten sehr klein, auch wenn sie signifikant sind.

Die Induktion erfolgte mit 0,60 nIPTG und die Produktionsphase dauerte in diesem
Versuch insgesamt 48 h. Aufgrund zahlreicher Ausfille mit ablésenden pH-Sensorfilmen
ist die Auswertung weiterer Probenzeitpunkte der C16-Konzentrationen schwierig. Da
hierdurch keine zusétzlichen Erkenntnisse gewonnen werden koénnen, wird hier auf die
Darstellung verzichtet.

Zur Replikation der Ergebnisse wurden Kultivierungen im Liter-Mafstab mit 1/7-
verdiinntem Medium und geringen Zelldichten (Induktion bei ODggp 16) mit der Varian-
te nach Korz (KKK) und der modifizierten Variante (MMM) durchgefiihrt (Daten nicht
gezeigt). Sowohl die C16-Konzentrationen (18 % und 19 %) als auch der zellspezifische
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C16-Gehalt Yp, x (54 % und 50 %) waren vergleichbar. Die modifizierte Variante wurde
auch in einem Hochzelldichteprozess im Riihrkesselreaktor mit 16 L Startvolumen er-
folgreich untersucht, mit einer C16-Konzentration von 99 %, und ist damit vergleichbar
einsetzbar wie das Referenzmedium.

Um den 6konomischen Vorteil der modifizierten Mediumvariante einzuschétzen, wur-
den die Kosten aller Einsatzstoffe in Laborqualitéit betrachtet. Hierfiir wurde bei einem
Anbieter (Carl Roth GmbH & Co. KG) jeweils die Preise pro Kilogramm der grofiten
verfiigharen Gebinde moglichst gleicher Qualitiat herangezogen (siehe Tabelle A8 im An-
hang). Der grofte Kostenanteil geht bei dieser Betrachtung mit 59 % auf Glucose zuritick.
Durch den Verzicht auf Citronensaure sowie Natriumhydroxid und vor allem durch den
Ersatz von Diammoniumhydrogenphosphat durch das giinstigere Ammoniumsulfat kon-
nen die Kosten fiir die Einsatzstoffe auf 85 % (exklusive Glucose) beziehungsweise 94 %

(inklusive Glucose) im Vergleich zum Referenzmedium gesenkt werden.
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6.2 Zulaufmedium: Magnesium, Ammonium,
Komplexbestandteile

Das Zulaufmedium nach Korz et al. (1995) enthélt neben der Glucose zusitzlich 20 g L~}
MgSO4*7H20 (hier bezeichnet als Magnesiumsulfat) und verschiedene Spurenelemente
(sieche Abschnitt 4.2). Einerseits konnte die zusétzliche Zugabe von Ammoniumsulfat
oder einer Komplexquelle wie Trypton mogliche Limitierungen von Ammonium oder an-
deren in der Komplexquelle enthaltenen Bestandteilen vermeiden. Andererseits ist aber
im Produktionsmafstab ein moglichst einfaches Zulaufmedium aus technischen und wirt-
schaftlichen Griinden vorzuziehen. Daher wird in diesem Abschnitt untersucht, inwieweit
das Zulaufmedium vereinfacht werden kann und welche Bestandteile tatsachlich notwen-
dig sind.

Magnesium im Satz- oder Zulaufmedium

In den parallelen Kultivierungen in Abbildung 6.2 wurde mit 1/7 verdiinntem modifizier-
tem Medium und geringen Zelldichten exprimiert. Die Zelldichten wurden im Vergleich
zum Ausgangsprozess auch etwa um den Faktor 7 verringert. Die Magnesiumsulfatkon-
zentration wurde ebenfalls 1/7 im Satzmedium verdiinnt (0,17 gL' MgSO4*7H20). Im
zweiten und dritten Ansatz wurde das Magnesiumsulfat im Zulaufmedium komplett weg-
gelassen, wihrend im dritten Ansatz die Magnesiumsulfatkonzentration im Satzmedium
auf 5/7 im Vergleich zur urspriinglichen Konzentration eingestellt wurde (0,86 g L' statt
1,2gL~! MgSO4*7H20). Relativ zur Zelldichte wurde die Magnediumssulfatkonzentra-
tion hier folglich erhoht.
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Abbildung 6.2: Expression von C16 im Milliliter-Mafsstab mit verschiedenen Konzentrationen von
MgSO4*7TH20 zur Vereinfachung des Zulaufmediums. Entweder wurde Magnesium wie urspriinglich vor-
gesehen zusétzlich zum Satzmedium auch im Zulaufmedium verwendet (@) oder nur im Satzmedium mit
einer 1/7 verdiinnten Konzentration (V) beziehungsweise einer relativ zur ODggo erhohten Konzentration
(=). Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A), der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,op, B) und die
optischen Dichten (ODggo, C). Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind
Standardabweichungen aus 4—6 parallelen Kultivierungen.

Die geringste Magnesiumkonzentration fiihrte zu geringeren Zell- und Produktkonzen-
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trationen (Abbildung 6.2 C). Die optischen Dichten sind deutlich geringer, vor allem im
Verlauf der Expression, und die C16-Konzentration ist um ein Vielfaches niedriger. Wird
hingegen das fehlende Magnesium im Zulaufmedium durch eine erhéhte Konzentration im
Satzmedium kompensiert, so ist die Expression vergleichbar (Abbildung 6.2 A+B). Eine
deutlich bessere Expression mit 0,86 gL~! Magnesiumsulfat im Vergleich zu 0,17 gL~}
Magnesiumsulfat konnte bei zwei parallelen Kultivierungen im Liter-Mafstab mit &hn-
lichen Bedingungen reproduziert werden (verdiinntes Medium und geringe Zelldichten,

Daten nicht gezeigt).

Ammoniumversorgung

Neben Magnesium ist Ammoniumsulfat ein Ansatzpunkt zur Vereinfachung des Zulauf-
mediums. Welche Ammoniummenge fiir die Expression notwendig beziechungsweise op-
timal ist, ldsst sich schwer eindeutig betrachten, wenn Ammoniak als Titrationsmit-
tel eingesetzt wird. In einem zweistufigen Versuch mit der Wachstumsphase im Liter-
Mafstab und der Expressionsphase im Milliliter-Mafstab wurde daher wéhrend der Ex-
pression Natronlauge statt Ammoniak als Titrationsmittel eingesetzt und verschiede-
ne Ammoniumsulfat-Mengen im Zulauf untersucht (Abbildung 6.3). Als Referenzansatz
wurde Ammoniak auch wiahrend der Expression als Titrationsmittel verwendet. Es wurde
ein 1/7 verdiinntes modifiziertes Medium eingesetzt mit 1,1 gL~! Ammoniumsulfat im

Satzmedium.
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Abbildung 6.3: Expression von C16 im Milliliter-Mafstab mit unterschiedlicher Ammoniumversor-
gung. Die Wachstumsphase erfolgte im Liter-MaRstab. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A),
der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,op, B) sowie die optischen Dichten (ODgoo, C) nach 8 h Expressi-
onszeit. Bei der Referenz wurde Ammoniak und bei den weiteren Bedingungen Natronlauge als Base
wahrend der Expression eingesetzt. Uber den Zulauf wurden unterschiedliche Ammoniumsulfat-Mengen
zugegeben um eine Konzentration von 1 bis 40 gL~" im Reaktor nach 8 h zu erreichen. Die Fehlerbalken
zeigen die Standardabweichungen aus 5—6 parallelen Kultivierungen.

Um auch sehr hohe Ammoniumsulfatkonzentrationen einstellen zu kénnen und fiir die
fehlende Base zu kompensieren, wurde fiir die Ammoniumzugabe ein zweites Zulauf-
medium verwendet und hierfiir im Vergleich zum Glucosezulauf eine hohere Zulaufrate
eingestellt (100 statt 80puLh~!). Die Konzentration von Ammoniumsulfat im zweiten
Zulaufmedium wurde so gewéhlt, dass innerhalb der gewéhlten Produktionszeit (8h)
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kumuliert zwischen 1 und 40gL~' Ammoniumsulfat im Reaktor zur Verfiigung stan-
den. Dabei entspricht die Konzentration 30gL~! Ammoniumsulfat im Zulaufmedium
1,9¢L~! im Reaktor. Beim Referenzansatz wurde dieselbe Menge an Ammoniumsulfat
im Zulaufmedium verwendet und zusétzlich Ammoniak als Base eingesetzt.

Die Cl16-Konzentrationen waren fiir die Ansitze mit 1,9-20gL~! Ammoniumsulfat
vergleichbar hoch (Abbildung 6.3). Nur die niedrigste und hochste Konzentration wirk-
ten sich auf die Proteinproduktion und auch auf die optischen Dichten aus. Daher waren,
abgesehen von der hochsten Ammoniumkonzentration, Yp op fiir alle Ansétze vergleich-

bar.

Zulaufmedium bei Hochzelldichtekultierungen

Die Vereinfachung des Zulaufmediums wurde schlieflich auch in vier parallelen Hoch-
zelldichtekultivierungen im Liter-Mafistab untersucht, wobei mehrere Fragestellungen
verfolgt wurden (Tabelle 6.2): Zum einen wurde iiberpriift, ob eine Anreicherung des
Zulaufmediums mit der Komplexquelle Trypton oder der anorganischen Stickstoffquelle
Ammoniumsulfat und Spurenelementen die Expression verbessert. Zum anderen sollte
geklart werden, ob auf Magnesium im Zulaufmedium verzichtet werden kann — bei Hoch-
zelldichtekultivierungen mit schwacher Induktion (0,60 nIPTG), langer Expressionszeit
und hohen Zelldichten. In zwei Reaktoren wurde die von Korz et al. (1995) publizierte
Magnesium-Zugabe verwendet: 1,2 gL~ Magnesiumsulfat im Satzmedium und 20 gL~}
im Zulaufmedium. Einer dieser Reaktoren enthielt zudem 20 gL~ Trypton als zusétzli-
che Stickstoffquelle. Dieser Ansatz wird als Mg+ Trypton bezeichnet, wihrend der Ansatz
mit Glucose und Magnesium als Zulaufmedium als Mg bezeichnet wird. In zwei weiteren
Reaktoren war kein Magnesium im Zulaufmedium enthalten und stattdessen die Magne-
siumsulfatkonzentration im Satzmedium um den Faktor 5 auf 6 g L~! erhoht. Einer dieser
Reaktoren enthielt zusédtzlich Spurenelemente und Ammoniumsulfat im Zulaufmedium

(SE+NH;") wihrend das Zulaufmedium des anderen Ansatzes nur aus Glucose bestand.

Tabelle 6.2: Zusammensetzung des Satz- und Zulaufmediums der vierfach parallelen Kultivierung aus
Abbildung 6.4. Die Spurenelementlosung entspricht der Zusammensetzung nach Korz et al. (1995).

Versuchsbezeichnung ~ Magnesium im Satzmedium Zulaufmedium

1) Mg+ Trypton ¢ 1,2gL~! Magnesiumsulfat 500g L~ Glucose
20gL~! Magnesiumsulfat
20gL~! Trypton

2) Mg (Ref) = 1,2g L~ Magnesiumsulfat 500g L~ Glucose
20 g L~! Magnesiumsulfat
3) SE+NH, " v 6 gL~! Magnesiumsulfat 500g L~ Glucose
Spurenelementlosung

20gL~! Ammoniumsulfat
4) Glucose O 6 gL~! Magnesiumsulfat 500g L~ Glucose

Die Biotrockenmassekonzentrationen (Abbildung 6.4 C) waren zum Induktionszeit-
punkt in allen Reaktoren sehr dhnlich, verdnderten sich aber im Verlauf der Produkti-
onsphase unterschiedlich stark. Die beiden Ansétze mit Magnesium im Zulaufmedium
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Abbildung 6.4: Expression von C16 im Liter-Mafistab zur Vereinfachung des Zulaufmediums. Die
Zusammensetzung der Satz- und Zulaufmedien fiir die vier parallelen Kultivierungen sind der Tabelle
6.2 zu entnehmen: Mg+ Trypton (¢), Mg (®), SE+NH; " (¥), Glucose (O). In (D) sind fiir den letzten
Probenzeitpunkt 48 h nach Induktion die C16-Konzentration (2) sowie der zellspezifische C16-Gehalt
Yp/x (®) und Yp,op (O) als Balkendiagramm dargestellt.

hatten zum Versuchsende deutlich héhere Biotrockenmassekonzentrationen als die zwei
Ansétze, in denen Magnesium nur im Satzmedium enthalten war. Ammonium und Spu-
renelemente zeigen kaum einen Effekt auf die BTM, wiahrend der Reaktor mit Trypton
die hochsten Biotrockenmassekonzentrationen erreichte. Hier muss einschréankend hinzu-
gefligt werden, dass die Verdunstung in diesem Reaktor deutlich héher war als in den
anderen drei Reaktoren. Wahrend das Volumen der anderen drei Reaktoren am Ende
sich um hochsten 10 mL unterschied, waren in dem Reaktor mit Trypton im Zulauf am
Ende etwa 100 mL weniger Volumen enthalten — bei etwa 850 mL zu erwartendem End-
volumen. Dies ist auf eine deutlich stirkere Verdunstung zuriickzufiithren. Diese wurde
wiederum durch eine schlechtere Kiihlung des Abgases beziehungsweise Undichtigkeit im
Reaktor verursacht. Wird die Verdunstung beriicksichtigt, so sind die Biotrockenmasse-

konzentrationen von Mg+ Trypton und Mg vergleichbar.

Wird die C16-Konzentrationen der beiden Reaktoren ohne Magnesium im Zulauf ver-
glichen (Abbildung 6.4 A), so waren in dem Ansatz SE+NH;" die Produktkonzentra-
tionen in den ersten 30 h nur minimal héher und nach 48 h in beiden Ansétzen nahezu
gleich (176 % und 181 %). Das gleiche gilt fiir den zellspezifischen C16-Gehalt Yp x
(158 % und 163 % nach 48 h). In den beiden Reaktoren mit Magnesium im Zulauf lagen
die C16-Konzentration bereits nach 24 h bei 164 % und 168 % und stiegen bis zum Ende
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auf 198 % und 194 % an. Damit wurden hier bis zu 22 %-Punkte C16 mehr produziert,
bei ansonsten gleichen Prozessbedingungen. Beim zellspezifischen Proteingehalt (Yp x,
Abbildung 6.4 B) liegt der Ansatz Mg bereits nach 24 h bei 154 %. Zwar steigt nach
24 h die C16-Konzentration hier noch weiter, durch den ebenfalls relativ hohen Anstieg
der BTM liegt der Yp/x am Ende jedoch mit 150 % etwas niedriger als in den Ansétzen
Glucose (158 %) und SE+NH;" (163 %).

Bei den optischen Dichten (ODgog, Abbildung 6.4 F) liegen nach 40 h Prozesszeit (24 h
Expression) die Ansétze Mg+ Trypton und Glucose etwas hoher. Die optischen Dichten
des Ansatzes Mg steigen bis zum Ende am stdrksten und sind nach 48h Expression
mit den anderen beiden Reaktoren vergleichbar. Die optischen Dichten des Ansatzes
SE+NH;" liegen jedoch niedriger zum Prozessende. Gleichzeitig ist in diesem Ansatz
wie zu erwarten die Ammoniumkonzentration (Abbildung 6.4 E) schon frith wihrend der
Expression deutlich héher als in den anderen Ansétzen.

Diskussion

Magnesium spielt fiir die Proteinproduktion eine entscheidende Rolle. Sogar in vielen
klassischen Medien wie LB (Lysogeny Broth) oder auch TB (Terrific Broth) mangelt es an
Magnesium (Studier, 2005). Fiir die Expression von C16 zeigte sich, dass Magnesium im
Zulauf durch eine erhohte Magnesiumsulfatkonzentration im Satzmedium ersetzt werden
kann. Wahrend damit mit geringen Zelldichten sogar eine geringfiigig bessere Expression
erzielt wurde, war bei Hochzelldichtekultivierungen mit schwacher Induktion die Variante
Magnesium im Zulaufmedium etwas besser.

Der Magnesiumgehalt von Bakterien wird mit 0,1-0,5 % (Chmiel, 2011) angegeben.
Die obere Grenze entspricht auch den Messungen von Chang et al. (1986) in E. coli. In der
Kultivierung in Abbildung 6.2 wurden zum Induktionszeitpunkt nach 16h etwa 25 gL™!
Glucose zugefiihrt. Damit ist eine BTM von bis zu 10gL™! zu erwarten. Es werden
fiir das Wachstum daher 0,05gL~! Magnesium benétigt. Im Korz-Satzmedium liegen
1,2gL~! Magnesiumsulfat vor, wovon 0,12gL~! Magnesium sind. Wird das Medium
aber 1/7 verdiinnt, so sind es nur noch 0,02gL~! und damit weniger als die benétigten
0,05g L~!. Durch das Magnesium aus dem Zulaufmedium wiirden bis zum Induktionszeit-
punkt nochmals 0,09 g L~! Magnesium hinzukommen. Die Erhéhung des Magnesiums auf
5/7 und damit 0,09 g L~! Magnesium ist vergleichbar mit der iiber das Zulaufmedium zu-
gegebenen Menge und etwas geringer als Zulaufmedium und 1/7-Satzmedium kombiniert,
jedoch offensichtlich ausreichend hoch. In weiteren Kultivierungen im Milliliter-Mafistab
(Daten nicht gezeigt) wurden héhere Magnesiumsulfatkonzentrationen von 1-3gL™!
Magnesiumsulfat bei geringen Zelldichten (ODggg 20—25) eingesetzt, jedoch ohne mess-
baren Einfluss auf ODggg oder C16-Konzentration. Wahrend der Expression, zumindest
in den ersten 8h bei einer starken Induktion mit 1,52 nIPTG ist die Magnesiumsulfat-
konzentration ebenfalls von untergeordneter Bedeutung. Bei einem zweistufigen Versuch
mit Wachstum im Liter- und Produktion im Milliliter-Mafstab (Daten nicht gezeigt)
wurden in dem Medium im Milliliter-Mafstab fiir die Expression drei verschiedene Ma-
gnesiumsulfatkonzentration (0-2gL~!) vorgelegt, jedoch ohne signifikanten Einfluss auf

die Proteinproduktion.
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Bei Hochzelldichtekultivierungen ohne Magnesium im Zulauf und mit 6 g L~ Magnesi-
umsulfat im Satzmedium wurden Biotrockenmassekonzentrationen von bis zu 49,5 gL~!
erreicht. Bei einem Magnesiumanteil von 0,5 % wiren es 0,25gL~! Magnesium. Mit
6 g L~ Magnesiumsulfat liegen jedoch mit 0,59 g L~ Magnesium deutlich mehr vor. Den-
noch lasst sich aus den parallelen Kultivierungen ableiten, dass hier mehr Magnesium
benotigt wird. Durch die Zugabe von Magnesiumsulfat im Zulauf stieg die BTM auf bis
zu 59 gLt Hier hatten die Zellen deutlich mehr Magnesium zur Verfiigung. Mit den
vorgelegten 1,2 g L~! Magnesiumsulfat und bei einer eingestellten konstanten Zulaufrate
von 15mLh~! und 20gL~! Magnesiumsulfat im Zulaufmedium sind bereits nach 16 h
Zulauf die im Satzmedium sonst vorgelegten 6 gL ™! iiberschritten. Uber den gesamten
Prozess wurde somit in den Mg-Ansétzen fast drei Mal so viel Magnesium zugegeben.
Eine so starke Erhchung ist voraussichtlich nicht erforderlich. Sehr hohe Magnesiumsul-
fatkonzentration im Satzmedium vorzulegen, ist jedoch problematisch. Bereits bei 6 g L ™!
entstehen unldsliche Prézipitate, die sich im Verlauf der Kultivierung nur langsam zu-
riickbilden.

Die verfiigharen Ammoniummenge wihrend der Expression hat nur einen geringen
Einfluss auf die Proteinproduktion und zeigt ein flaches Optimum. In drei unabhingigen
Kultivierungen mit geringen Zelldichten im Milliliter-Mafstab wurde wahrend der ersten
8 h Produktionszeit eine Ammoniakmenge zur pH-Regelung automatisch zugegeben, die
4-8gL~! Ammoniumsulfat entspricht. Die Ammoniumversorung iiber die Base ist folg-
lich ausreichend hoch fiir eine optimale Proteinproduktion und hoher als durch 30 gL~}
Ammoniumsulfat im Zulaufmedium zudosiert wird. Sehr hohe Ammoniumfulfatkonzen-
trationen kénnen die Expression verschlechtern. Nach Thompson et al. (1985) wirken
Ammoniakkonzentrationen von iiber 170 mM beziechungsweise 3gL~! wachstumsinihi-
bierend. Ein Zulauf mit Ammoniumsulfat in Kombination mit NHs als Titrationsmittel
kénnte daher sogar kontraproduktiv sein. Entsprechend war auch im Hochzelldichtepro-
zess kein Ammoniummangel feststellbar. Stattdessen kam es zu einer starken Ammoni-
umanreicherung von iiber 4gL~!, wenn Ammoniumsulfat im Zulaufmedium enthalten
war. Eine Auswirkung auf die Expression war aber nicht feststellbar. Allerdings konn-
ten die vergleichsweise niedrigen optischen Dichten in der Produktionsphase mit dem

Ammoniumiiberschuss zusammenhéngen.

Bei der rekombinanten Expression von Proteinen, die sich in der Zusammensetzung
stark von den E. coli-Proteinen unterscheiden, kann es zu einem Aminosduremangel kom-
men (Sgrensen und Mortensen, 2005). Dadurch kommt es zu einer stringenten Antwort
(vgl. Abschnitt 3.3.4), die eine Anpassung auf eine Unterversorgung mit erhohter Stress-
resistenz ist und unter Anderem zur Verringerung der Aminosadurebiosynthese fiihrt. Die
Zugabe von Aminoséduren soll diese stringente Antwort verringern kénnen (Sgrensen und
Mortensen, 2005; Chang et al., 2002). Allgemein finden sich Hinweise, dass die Zuga-
be von Komplexbestandteilen wie Hefeextrakt und Trypton, Aminosduregemischen oder
einzelner Aminoséduren wie L-Glutaminsiure die Expression von Proteinen in E. coli ver-
bessert (Zhang et al., 2010; Jung et al., 2004). In den in Abbildung 6.4 dargestellten
Kultivierungen hatte die Zugabe von Spurenelementen oder Trypton im Zulaufmedium
jedoch offensichtlich keinen positiven Effekt. Dies stimmt mit weiteren Ergebnissen mit
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geringen Zelldichten im Liter-Mafstab iiberein (Daten nicht gezeigt). Trotz des hohen
Glycin-Gehaltes von Spinnenseidenproteinen konnte die Zugabe von Glycin zum Medi-
um auch bei Xia et al. (2010) die Expression nicht verbessern. Die Spurenelemente und
Trypton koénnen fiir die C16-Expression aus dem Zulaufmedium weggelassen werden.
Ausgehend von diesen Ergebnissen liegen auch keine weiteren Limitierungen wéihrend
der Expression vor.

Insgesamt ldsst sich das Zulaufmedium deutlich vereinfachen. Wenn die Magnesium-
sulfatkonzentration im Satzmedium erhoht wird, ist allein Glucose als Zulaufmedium
ausreichend. Nur bei Hochzelldichteprozessen mit schwacher Induktion, langer Expressi-
onszeit und damit sehr hohen Biomassen sind jedoch 6 gL~! Magnesiumsulfat im Satz-
medium nicht ganz ausreichend und die Anreicherung des Zulaufmediums mit Magnesi-
um kann die Expression etwas verbessern. Werden jedoch nur 6 gL~! Magnesiumsulfat
im Satzmedium vorgelegt und kein Magnesiumsulfat mehr zugegeben, so verringert sich
die eingesetzte Menge an Magnesium deutlich. Zusétzlich zu der Kostenreduktion auf
85 % (exklusive Glucose) beziehungsweise 94 % (inklusive Glucose) durch die modifzier-
ten Ammonium- und Kaliumsalze (Abschnitt 6.1) konnen durch die Verringerung der
Magnesiumsulfatkonzentration die Kosten auf 75 % (exklusive Glucose) beziehungsweise
90 % (inklusive Glucose) im Vergleich zum Referenzprozess gesenkt werden. Die Spuren-
elemente im Zulaufmedium, die im Referenzprozess zusétzlich zu den Spurenelementen
im Satzmedium verwendet werden, tragen nur gering zu den gesamten Kosten fiir die
Einsatzstoffe bei (0,2 %). Fiir den Herstellungsprozess von C16 sind diese zusétzlichen
Spurenelemente aber nicht erforderlich. Damit kann das Zulaufmedium komplett verein-
facht werden. Alle Komponenten werden im Satzmedium vorgelegt und nur noch Glucose

zudosiert.
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6.3 Weitere Komponenten im Satzmedium

6.3.1 Calcium- und Natriumsalze

Wahrend bei dem Referenzprozess LB-Medium als Vorkulturmedium verwendet wurde,
sind fiir den Produktionsmafstab nur definierte Medien vorgesehen. Das LB-Medium
enthélt neben Pepton und Hefeextrakt auch Natriumchlorid. Mit den modifizierten Salz-
bestandteilen aus Abschnitt 6.1 und mit einer definierten Vorkultur ist Natrium (Na)
jedoch nur in Spuren enthalten. Fiir die Zusammensetzung von Bakterien wird jedoch
ein Natriumgehalt von 0,5-1,0 % genannt (Chmiel, 2011). Zudem enthalten Bakteri-
en auch Calcium (Ca), welches ebenfalls nicht in dem definierten Medium enthalten ist.
Auflerdem soll die Spurenelementzusammensetzung vereinfacht beziehungsweise die Spu-
renelemente aus dem Zulaufmedium entfernt werden.

In den Kultivierungen in Abbildung 6.5 wurde bereits auf Spurenelemente im Zulauf-
medium verzichtet. Es wurde die modifizierte Mediumvariante 1/7 verdiinnt und mit
50 mM MOPS eingesetzt. LB-Medium wurde fiir die Vorkultur verwendet. Neben Cal-
cium und Natrium wurde in diesen parallelen Kultivierungen zusétzlich Eisen (Fe) un-
tersucht. Durch Fe(III)-citrat im Satzmedium stehen nur etwa 0,04 % Fe pro erwartete
Biomasse zur Verfiigung. Dies liegt an der unteren Grenze der Angaben von Chmiel (2011)
mit 0,02-0,2 %. Daher wurde neben 24 mM NaCl (1,43 gL~1) und 2,7 mM CaCly*2H50
(0,3gL~!) in dem Versuch in Abbildung 6.5 zusitzlich 0,14 gL~! Fe(III)-citrat*2H,0

ins Satzmedium zugegeben.
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Abbildung 6.5: Untersuchung weiterer Zuséitze im Satzmedium bei der Expression von C16 im Millili-
ter-Mafistab mit 1/7 verdiinntem modifiziertes Medium (®). Verschiedene weitere Komponenten wurden
im zweiten Ansatz ins Satzmedium gegeben (V): CaClz, NaCl und Fe(III)citrat. Dargestellt sind nach
8h Expression die C16-Konzentrationen (A), der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,op, B) sowie die op-
tischen Dichten im Prozessverlauf (ODggo, C). Die vertikalen Striche markieren die Induktion bei 16 h
und die Probenahme bei 24 h. Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind

Standardabweichungen aus 4—6 parallelen Kultivierungen.

Das unlimitierte Wachstum zu Beginn war in dem Ansatz mit den zusétzlichen Be-
standteilen zwar etwas schneller, was in einer hoheren ODggg nach 9,4 h resultierte (Ab-
bildung 6.5 C). Allerdings war die optische Dichte schon vor der Induktion und vor allem
wéahrend der Expression geringer als im Referenzansatz. Der negative Effekt der zusétz-
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lichen Bestandteile auf die C16-Konzentration war noch gréfer, womit auch die Yp op -
Werte geringer ausfielen.

Der Einfluss von Calcium und Natrium wurde in einer weiteren Kultivierung im Milli-
liter-Mafistab genauer untersucht (Abbildung 6.6). Ein unverdiinntes Medium mit hohe-
ren optischen Dichten und ein definiertes Vorkulturmedium wurden eingesetzt, um einen
eventuell auftretenden Natriummangel deutlicher zu beobachten. Die ldngere Produkti-
onszeit von bis zu 40 h resultiert aus der schwécheren Induktion mit 0,60 nIPTG. Einzeln
oder als Kombination wurden 7 mM CaCly*2H20 beziehungsweise 10 mM Natriumdihy-
drogenphosphat + Dinatriumhydrogenphosphat eingesetzt.
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Abbildung 6.6: Untersuchung von Calcium (Ca) und Natrium (Na) als zusétzliche Bestandteile
des Satzmediums im Milliliter-Mafstab. 7 mM CaCl2*2H20 und 20 mM Natriumdihydrogenphos-
phat+Dinatriumhydrogenphosphat wurden einzeln oder zusammen im Satzmedium vorgelegt. Darge-
stellt sind nach 20h (hellgrau) und 40h (dunkelgrau) Expression die C16-Konzentrationen (A), die
C16-Konzentrationen relativ zur optischen Dichte Yp,op (B) und die optischen Dichten sowie die Bio-
trockenmassekonzentrationen (BTM, weiff, C). Die Fehlerbalken sind Standardabweichungen aus 4-6

parallelen Kultivierungen.

Die optischen Dichten (Abbildung 6.6 C) waren durch die Zugabe von Calcium und
Natrium zum Probezeitpunkt 20 h nach Induktion geringer, glichen sich jedoch zum Ende
des Prozesses fiir alle Ansétze an (unter der Beriicksichtigung der Standardabweichun-
gen). Auch die Biotrockenmassekonzentrationen waren fiir alle Ansétze nahezu gleich.
Die Proteinproduktion zeigte deutlichere Unterschiede und war ohne die Zusétze am
besten. Mit Calcium war die Expression etwas geringer, mit Natrium nochmals deutlich
niedriger. Die Kombination Natrium+Calcium war zwar etwas besser als Natrium allein,

aber schlechter als Calcium oder die Referenz.

Diskussion

Der Calciumgehalt von Bakterien wird mit 0,01 1,1 % und der Natriumgehalt mit 0,5—
1,0 % angegeben (Chmiel, 2011). Chang et al. (1986) konnten fiir den E. coli B einen
cytoplasmatischen Calcium- beziehungsweise Natriumanteil an der BTM abhéngig von
der Wachstumsphase im Bereich von 0,01 %—0,13 % beziehungsweise 0,34 %—0,92 %
messen. Beide Ionen werden von FE. coli aufgenommen und verwendet. Die Zugabe der
Ionen in das Satzmedium hatte jedoch fiir die Produktion von C16 einen leicht negativen
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(Calcium) oder einen stark negativen Einfluss (Natrium). Die Ursache hierfiir ist unklar.
Da Natriumchlorid in dem héufig verwendetem LB-Medium enthalten ist, ist ein negati-
ver Effekt von Natriumphosphat auf die Proteinproduktion in FE. coli {iberraschend. Lu
et al. (2009) zeigte, dass sich fiir die Herstellung von Bernsteinsiure in E. coli als Ti-
trationsmittel Kalium- und Natriumhydroxid dhnlich gut und Calciumhydroxid besser
eignete. Die Gegenionen Calcium oder Natrium kénnen demnach den Stoffwechsel von
E. coli beeinflussen. Ausgehend von den hier erzielten Ergebnissen ist eine Anreicherung
des verwendeten definierten Mediums mit diesen Bestandteilen offensichtlich nicht nur

iiberfliissig, sondern moglichst zu vermeiden.

6.3.2 Spurenelemente Mangan und Cobalt

Im Gegensatz zu den Hauptbestandteilen des Satzmediums und dem Zulaufmedium wur-
de die Spurenelementzusammensetzung nicht verdndert und entspricht den Angaben von
Korz et al. (1995). Allerdings sind vor allem die Spurenelemente Cobalt (Co) und Mangan
(Mn) giftig und fiir eine industrielle Produktion unerwiinscht.

Fiir die Untersuchung der Spurenelemente wurde, anders als fiir alle anderen Para-
meter, eine kontinuierliche Kultivierung als Ansatz gewahlt. In einem kontinuierlichen
Prozess kann die Spurenelementkonzentration durch Wechseln der Zulauflésung langsam
verandert werden. Die enthaltenen Cobalt- oder Manganionen werden dadurch ausge-
spiilt. Im zeitlichen Verlauf kann so nachvollzogen werden, ob und ab wann eine Limitie-
rung durch die beiden fehlenden Ionen eintritt. Sinkt die Biomassekonzentration sofort
nach dem Wechsel der Zulauflésung, ist bereits die im Medium vorgelegte Konzentrati-
on an Cobalt und Mangan limitierend. Nimmt die Biomassekonzentration erst zu einem
spateren Zeitpunkt ab, kénnen die Konzentrationen von Cobalt und Mangan reduziert
werden. Tritt keine Verdnderung der Biomassekonzentration auf, so konnen die beiden
Tonen vollstdndig aus der Losung entfernt werden.

In mehreren Kultivierungen wurde eine kontinuierliche Betriebsweise in einem 1 L-
Riihrkesselreaktor etabliert. Im Gegensatz zu Zulaufkultivierungen wurde hier eine Am-
moniumlimitierung festgestellt. Darauthin wurde die Ammoniumkonzentration im Zu-
laufmedium von 0,3gL~! auf 1,9g L~ erhoht. Zudem wurden 10 gL' Glucose vorgelegt
und die Verdiinnungsrate auf 0,1 h! eingestellt. Damit konnte ein stabiler Betriebspunkt
erreicht werden, mit optischen Dichten von ODggg = 9—10 (Abbildung 6.7). Nach etwa
fiinf Verweilzeiten mit einem Medium mit vollstandiger Spurenelementzusammensetzung
wurde auf ein Zulaufmedium umgestellt, das weder Cobalt noch Mangan enthielt (bei
94 h Prozesszeit). Abgesehen von kurzen technischen Problemen mit der Zulaufpumpe
(bei 100 und 120h Prozesszeit in Abbildung 6.7), wurde eine anndhernd stabile opti-
sche Dichte und ein stabiler Stoffwechsel, zu sehen an den COs- und Os-Signalen der
Abgasanalytik, iiber mehr als flinf hydraulische Verweilzeiten nach Mediumwechsel auf-
rechterhalten.

In Abbildung 6.8 sind zwei parallele Hochzelldichtekultivierungen im Liter-Mafistab
mit unterschiedlichen Spurenelementen gezeigt. Fiir beide Kultivierungen wurde ein de-
finiertes Vorkulturmedium ohne Co und Mn eingesetzt. Das Zulaufmedium bestand je-

weils nur aus Glucose. Im Satzmedium enthielt ein Reaktor die komplette Spurenelement-
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Abbildung 6.7: Kontinuierliche Kultivierung von E. coli im Liter-Mafsstab zur Reduktion der Spuren-
element-Zusammensetzung. Dargestellt sind die optischen Dichten (A) und die Werte der Abgasanalytik

fiir Oz (blau) und CO2 ( ) im Prozessverlauf (B).
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Abbildung 6.8: Zwei parallele Kultivierungen im Liter-Mafistab zur Reduktion der Spurenelement-
Zusammensetzung: Referenzkultivierung mit kompletter Spurenelementlosung (®) und Kultivierung ohne
Cobalt und Mangan (V). Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A), der zellspezifische C16-Gehalt
Yp,x (B) sowie die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM) im Prozessverlauf (C).

Zusammensetzung, wahrend beim anderen auf Co und Mn verzichtet wurde. Die C16-
Konzentrationen unterschieden sich nur sehr gering nach 24 und 30 h Produktionsphase
und waren nach 40h gleich (Abbildung 6.8 A). Auch die BTM und der zellspezifische
C16-Gehalt Yp x unterschieden sich nur gering. Die BTM und C16-Konzentration wa-
ren beim Referenzprozess nach 48 h etwas hoher, was jedoch beides vor allem auf eine
etwas hohere Verdunstung in diesem Reaktor zuriickzufiihren ist. Yp,x waren nach 40
und 48 h Expression hier gleich hoch. Bei zwei weiteren Kultivierungen im Liter-Mafstab
mit geringen Zelldichten konnte ebenfalls kein Einfluss von Cobalt und Mangan auf die
Expression entdeckt werden (Daten nicht gezeigt).

Diskussion

Die beiden Spurenelemente Cobalt und Mangan kénnen anscheinend problemlos aus dem
Satzmedium entfernt werden. Da zudem keine Spurenelemente im Zulaufmedium oder
im definierten Vorkulturmedium verwendet wurden, ist FE. coli nicht auf Co und Mn
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angewiesen. Es wurde kein messbarer Einfluss auf das Wachstum oder die Expression
festgestellt. Abelson und Aldous (1950) konnten zeigen, dass bei ausreichenden Magne-
siumsulfatkonzentration E. coli nicht auf Cobalt und Mangan angewiesen ist und hohe
Magnesiumsulfatkonzentration sogar vor toxischen Effekten durch Cobalt schiitzen. Ob-
wohl kein Cobalt oder Mangan zugegeben wurden, ldsst sich nicht sicher ausschliefsen,
dass durch Verunreinigungen beispielsweise von den Kaliumphosphatsalzen vor allem
Spuren von Cobalt im Reaktionsmedium enthalten waren.

Fiir die Untersuchung des Wachstums, abhéngig von der Spurenelementzusammenset-
zung, wurde eine kontinuierliche Kultivierung etabliert. C16 wird in dem verwendeten
Stamm intrazelluldr exprimiert. Durch die intrazelluldre Anreicherung und Bildung von
Einschlusskorperchen ist eine kontinuierliche Expression nicht durchfiihrbar. Die kontinu-
ierliche Betriebsweise eignet sich daher nur fiir die Untersuchung des Wachstums. Durch
verschiedene versuchstechnische Schwierigkeiten (Stabilitdt der Sonden fiir pH und pOs
sowie Kontaminationsgefahr) schien der Aufwand kontinuierlicher Kultivierungen un-
verhéltnisméfig zum Erkenntnisgewinn bei der reaktionstechnischen Untersuchung von
intrazelluldren Expressionsprozessen. Daher wurde dieser Ansatz nicht weiter verfolgt.
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7 \Wachstum

Wie in Abschnitt 5.1 beschrieben, besteht der Referenzprozess zur Herstellung des Spin-
nenseidenproteins C16 mit F. coli aus einer dreigeteilten Wachstumsphase und einer Pro-
duktionsphase. Das Wachstums findet in einer Satzphase, einer exponentiellen Zulaufpha-
se und einer konstanten Zulaufphase statt. Prozesstechnisch sinnvoll ist eine Verkiirzung
der gesamten Wachstumsphase, um Prozesszeit zu sparen und damit die Produktivitét
(Raum-Zeit-Ausbeute) zu erhohen. Eine Verkiirzung der Wachstumsphase bedeutet eine
Erhohung der Wachstumsrate. Dabei ist zu klaren, welchen Einfluss die Wachstumsrate
auf die spéatere Proteinproduktion hat.

7.1 Einfluss der Wachstumsrate auf die Proteinproduktion

Schnelles oder unlimitertes Wachstum spielt bei einer Hochzelldichtekultivierung vor
allem zu Prozessbeginn, insbesondere in der Satzphase, eine Rolle. Vor der Induktion
kénnen jedoch bei Hochzelldichtekultivierungen keine beliebig hohen Wachstumsraten
eingestellt werden, da der Sauerstoffbedarf entsprechend steigen wiirde und es somit zur
Sauerstofflimitierung und gemischten Sduregirung kdme. Die entstehenden Stoffwechsel-
nebenprodukte hétten wiederum einen negativen Einfluss auf die Proteinproduktion, wie
in den Abschnitten 5.4 und 5.5 gezeigt wurde. Um dennoch niedrige und héhere Wachs-
tumsraten bei moglichst vergleichbaren Bedingungen zu betrachten, wurde das Wachs-
tum und der Einfluss des Wachstums auf die Proteinproduktion zunéchst bei niedrigen
Zelldichten untersucht.

Einfluss der Wachstumsphase auf die Proteinproduktion

Im Milliliter-Mafistab wurden fiinf unterschiedlich gestaltete Wachstumsphasen realisiert
(Tabelle 7.1 und Abbildung 7.1): mit oder ohne Satzphase, verschieden hohe Glucosekon-
zentrationen im Satzmedium, verschiedene Inokulationsverhéltnisse sowie exponentieller
und konstanter oder ausschlieflich exponentieller Zulauf. Insgesamt wurde in allen An-
sitzen die gleiche Glucosemenge in der Wachstumsphase zugegeben und daher die gleiche
ODggo zum Induktionszeitpunkt von etwa 14—15 erreicht.

In Abbildung 7.1 (B) und (E) sind die optischen Dichten fiir die fiinf Bedingungen dar-
gestellt. Trotz gleicher Zulaufrate wahrend der Expression fiir alle Bedingungen wuchsen
die Zellen nach der Induktion unterschiedlich stark weiter. Die Bedingungen mit der kur-
zen Wachstumsphase erreichten deutlich hohere optische Dichten. Allerdings sanken die
ODggo in den Ansétzen mit kiirzerer Wachstumgsphase im spéteren Verlauf der Produk-
tionsphase wieder.
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Tabelle 7.1: Ubersicht iiber die verschiedenen Wachstumsphasen der Kultivierungen aus Abbildung 7.1

Gesamtdauer der Wachstumsphasen Inokulumvolumen/ Glucose im
Wachstumsphase Kulturvolumen Satzmedium
8h exponentieller Zulauf 1/5 6gL™!

10h exponentieller Zulauf 1/10 4g11

11h exponentieller und konstanter Zulauf  1/20 4gL7!

19h Satzphase, exp. und konst. Zulauf 1/20 4gL~*

26 h Satzphase, exp. und verringerter 1/20 2gL~?

konstanter Zulauf
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Abbildung 7.1: Expression von C16 im Milliliter-Mafstab mit unterschiedlich gestalteten Wachstums-
phasen (Dauer zwischen 8 und 26 h). In (A) sind die C16-Konzentrationen und in (D) der zellspezifische
C16-Gehalt Yp,op aufgetragen. In (B) und (E) sind fiir die fiinf Ansétze die optischen Dichten im
Prozessverlauf gezeigt: 8h (@), 10h (4), 11h (@), 19h (T), 26h (V). Die Pfeile markieren die unter-
schiedlichen Zeitpunkte der Induktion. In (C) und (F) sind die Zulaufprofile aufgetragen. 40 pLh~!

entsprechen 2gL™'h™! bezogen auf das Startvolumen. Die Fehlerbalken sind Standardabweichungen
aus 3 -5 parallelen Kultivierungen.



Wachstum 111

Die Ansétze mit einer Wachtumsphase von 10 h oder 11 h fiihrten zu der héchsten
Proteinproduktion. Stark verlangsamtes oder nahezu unlimitiertes Wachstum wirkten
sich negativ auf die Expression aus. In dem Ansatz mit 8 h kam es zum Ende des
Wachstums teilweise zu Sauerstofflimitierungen.

Einfluss der Wachstumsrate auf die Proteinproduktion

Um den Einfluss der Wachstumsrate auf die Proteinproduktion zu untersuchen, wurden
vier parallele Kultivierungen im Liter-Mafstab (0,5 L Startvolumen) mit vier verschie-
denen Wachstumsraten durchgefiihrt. Das Satzmedium enthielt jeweils 2g L~ Glucose
und der exponentielle Zulauf wurde direkt nach der Inokulation gestartet. Fiir das Zu-
laufprofil wurden Wachstumsraten fize; von 0,J0h~" bis 0,20h~! eingestellt. Damit die
gleiche Zelldichte zum Induktionszeitpunkt (10 gL~ BTM) erreicht wurde, ergaben sich
Wachstumsphasen von 12 h, 16 h, 20 h und 24 h (Abbildung 7.2). Dabei wurde zu un-
terschiedlichen Zeitpunkten inokuliert, sodass zur selben Zeit mit 1,52 nIPTG induziert
werden konnte.

In den ersten 8h der Produktionsphase sind nur geringe Unterschiede in der Protein-
produktion zu sehen (Abbildung 7.2 A-C). Niedrigere Wachstumsraten zeigten insgesamt
nur einen geringen Einfluss auf die Proteinproduktion. Im Reaktor mit dem kiirzesten
Wachstum von 12h produzierten die Zellen jedoch deutlich langanhaltender als in den
anderen drei Reaktoren und erreichten am Ende eine mehr als doppelt so hohe Protein-
konzentration.

Je kiirzer die Wachstumsphase, desto geringer war die Ammoniumkonzentration zum
Induktionszeitpunkt (Abbildung 7.2 E). Sie fiel jedoch in allen Reaktoren wéihrend der
Produktionsphase schnell ab. Hier wurde ein 1/7-verdiinntes Medium eingesetzt (vgl.
Abschnitt 5.6). Der Glucoseverbrauch wihrend der Produktion (Abbildung 7.2 F) war
trotz vergleichbarer Zelldichten und gleichem Zulauf in den Reaktoren unterschiedlich.
Bei der hochsten Wachstumsrate reicherte sich Glucose schneller an, war am Ende jedoch
vergleichsweise niedrig. Beim Ansatz mit 16 h Wachstum reicherte sich Glucose hingegen
zu Beginn der Produktion kaum an, erreichte jedoch am Ende den hochsten Wert.

Die pOs-Aufzeichnungen zeigen auch (Abbildung 7.2 D), dass der Stoffwechsel wihrend
der Produktion unterschiedlich ausfiel. In den drei Ansétzen mit der ldngeren Wachs-
tumsphase stieg der pO2 wahrend der Produktion deutlich, was auf einen verringerten
Stoffwechsel hindeutet. Bei dem Ansatz mit dem schnellsten Wachstums war dies erst
zum Ende der Produktionsphase der Fall und die Zellen waren ldnger zu hohem Stoff-
wechsel in der Lage.

Um die Reproduzierbarkeit und Ubertragbarkeit dieser Ergebnisse zu zeigen, wurden
analog vier Kultivierungen im Liter-Mafsstab mit 2 L Startvolumen durchgefiihrt — mit
sehr dhnlichen Ergebnissen (Abbildung 7.3). Nach 8 h Produktion war bei den ldngeren
Wachstumsphasen keine oder nur eine geringe Steigerung der C16-Konzentration zu se-
hen. Bei der Kultivierung mit 72 A Wachstumsphase wurde jedoch eine Erhéhung der
C16-Konzentration nach 8 h Produktion gemessen. Auch die Ammoniumkonzentrationen
zum Induktionszeitpunkt zeigten ein dhnliches Verhalten mit niedrigeren Werten fiir die
kiirzeren Wachstumsphasen. Im Gegensatz zu den anderen Ansétzen stieg die ODgog
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Abbildung 7.2: Vier parallele Kultivierungen im Liter-Mafstab (0,5 L Startvolumen) zur Expression
von C16 mit vier verschieden Wachstumsraten pse; von 0,1 bis 0,2h™!. Daraus ergaben sich unter-
schiedlich lange Wachstumsphasen von 24 h (O), 20 h (V¥), 16 h (®) und 12 h (¢). In (A) sind die
C16-Konzentrationen und in (B) und (C) der zellspezifische C16-Gehalt Yp,x beziehungsweise Yp,0op
aufgetragen. In (D) sind die Verlaufe des Sauerstoffpartialdrucks pOs gezeigt und in (E) und (F) die
Konzentrationen von Ammonium und Glucose.

und BTM bei der Kultivierung mit dem schnellsten Wachstum wahrend der gesamten
Produktionsphase (Daten nicht gezeigt). Auch das pOg-Signal fiel bei dieser Kultivierung
wéahrend der gesamten Produktion, im Gegensatz zu den Kultivierungen mit langsameren

Zulaufraten.

Diskussion

Insgesamt kann sich schnelles Wachstum der Zellen positiv auf die Proteinproduktion aus-
wirken, was reproduzierbar fiir niedrige Zelldichten gezeigt wurde. Die kiirzeste Wachs-
tumsphase von 12 h resultierte im vollstandig unlimitierten Wachstum (Abbildung 7.3)
oder einer Limitierung durch den exponentiellen Zulauf erst in den letzten zwei Stunden
vor Induktion (Abbildung 7.2). Dies fithrte entsprechend zur Bildung von Acetat. Es
wurden jeweils zum Induktionszeitpunkt 2,2g L~ und 2,4gL~! Acetat in den Kultivie-
rungen in Abbildung 7.2 und 7.3 gemessen (Daten nicht gezeigt). Dies wirkte sich jedoch
nicht direkt negativ auf die Proteinproduktion aus. Bei den ldngeren Wachstumsphasen
wurde keine Acetatbildung beobachtet.

Fiir den Einfluss der Wachstumsrate finden sich unterschiedliche Belege in der Lite-
ratur. Einerseits wurde kein Zusammenhang festgestellt. Fiir die Produktion des huma-
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Abbildung 7.3: Vier serielle Kultivierungen im Liter-Mafstab (2 L Startvolumen) mit vier verschieden
Wachstumsraten zur Reproduktion der Ergebnisse aus Abbildung 7.2. Es wurde ebenfalls unterschiedlich
lange Wachstumsphasen von 24 h (C), 20 h (V), 16 h (®) und 12 h (@) eingestellt. In (A) sind die C16-
Konzentrationen und in (B) und (C) ist der zellspezifische C16-Gehalt bezogen auf die BTM (Yp,x)
oder ODgoo (Yp,0p) aufgetragen. In (D) sind die Verlaufe des Sauerstoffpartialdruckes pO2 gezeigt und
in (E) und (F) die Konzentrationen von Ammonium und Glucose.

nen Mini-Proinsulins in einem E. coli BL21(DE3) beispielsweise konnte keine Korrelation
zwischen der Proteinsynthese und der Wachstumsphase vor Induktion gefunden werden
(Shin et al., 1997).

Andererseits waren eher niedrige Wachstumsraten von p < 0,20h~! vorteilhaft. Die
Expression von IFN-a (Alpha-Interferon) war bei der niedrigeren Wachstumsrate fige
= 0,15h~! hoher als bei der maximalen Wachstumsrate Hmaz = 0,45 h! (Riesenberg
et al., 1990). Hellmuth et al. (1994) konnten eine hohere spezifische Aktivitdt von [-
Galactosidase bei ¢ = 0,13h~! als bei x = 0,11 und 0,16 h~! messen, withrend sich die
Proteinkonzentration nur gering zwischen den Wachstumsraten verédnderte. Die Expres-
sion des Enzyms DERA (2-Deoxyribose-5-Phosphat-Aldolase) war am effizientesten bei
pset = 0,15h~1 verglichen zu pise;r = 0,20 oder 0,10h~t (Pei et al., 2010).

Oder aber eher hohere Wachstumsraten von g > 0,20 h~! zeigten sich am geeignetsten.
Bei der Expression von 6xHis-MBP-RI (RNase A-Inhibitor) war eine Wachstumsrate bei
Induktion von p = 0,22h~! besser als ¢ = 0,33 und 0,10h~! (Siurkus et al., 2010). Eine
dhnliche Wachstumsrate von p = 0,2h™! war auch fiir die Expression von Chlorampheni-
col und S-Lactamase vorteilhaft (Bentley et al., 1990). Ahnlich war auch die Produkti-
on von TRAIL (TNF-related apoptosis-inducing ligand, Tumornekrosefaktor-verwandter
Apoptose-induzierender Ligand) bei u = 0,22h~! hoher als bei 0,05-0,1h~! und 0,3~
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0,4h~! (Luo et al., 2006). Es wurde schlieklich als letztes Beispiel eine hohere Expression
von B-Galactosidase nach der Induktion mit IPTG im Zulaufprozess bei 1 = 0,5h~! als
bei = 0,1h~! gemessen (Sandén et al., 2003).

Der Einfluss der Wachstumsrate kénnte von dem verwendeten Expressionssystem, dem
produzierten Protein und dem Produktionsprozess abhéngen. Eine mogliche Ursache fiir
die bessere Proteinproduktion mit dem schnellsten Wachstum in den Kultivierungen
in den Abbildungen 7.2 und 7.3 kénnte die Ammoniumversorgung sein. Das schnellere
Wachstum fiihrte zur groferer Ammoniumzugabe wihrend des Wachstums (nicht gezeigt)
und gleichzeitig geringeren Ammoniumkonzentrationen zum Ende der Wachstumsphase,
insgesamt also einem hoheren Ammoniumbedarf. Der héhere Ammoniumbedarf kénnte
zu einer stirkeren Ammoniumlimitierung fiihren. Eine Ammoniumlimitierung kénnte von
Vorteil sein, da bei Stickstoffmangel die Expressionsrate verringert werden sollte. Dadurch
wiirde sich auch die metabolische Last reduzieren und die Zellen kénnten ihren eigenen
Stoffwechsel langer aufrecht halten. Limitierende Ammoniumkonzentrationen wurden al-
lerdings auch bei den geringeren Wachstumsraten gemessen, da hier jeweils 1/7-verdiinnte
Medien verwendet wurden. Zudem wurde bei den Kultivierungen in Abbildung 7.1 das
Medium unverdiinnt, also mit wesentlich mehr Ammonium, eingesetzt und ebenfalls der
Einfluss des Wachstums beobachtet. Daher kann die Ammoniumversorgung nicht allein
fiir die verdnderte Proteinproduktion verantwortlich sein.

Das Wachstum hat einen nicht vernachlassigbaren Einfluss auf die Proteinproduktion.
Die Ubertragung der Ergebnisse in den Produktionsmafstab ist leider nicht direkt mog-
lich. Ein Hochzelldichteprozess mit hohem exponentiellen Wachstum wiirde einen sehr
hohen Sauerstoffeintrag erfordern. Ein zu langsames Wachstum koénnte jedoch auch bei
hohen Zelldichten die Proteinproduktion beeinflussen.
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7.2 Wachstum bei Hochzelldichtekultivierungen

Expression in verschiedenen Wachstumsphasen

Wie bereits beschrieben, durchlaufen die Zellen in der Referenz-Hochzelldichtekultivie-
rung verschiedene Wachstumsphasen mit unterschiedlichen Wachstumsraten (unlimitiert,
set = 0,15 h~! und w < 0,15 h_l). Da die Wachstumsrate einen Einfluss auf die Prote-
inproduktion zeigte, konnte sich demnach die Fahigkeit zur Expression im Verlauf einer
Hochzelldichtekultivierung dndern. Um dies zu untersuchen, wurde eine Kultivierung im
Liter-Mafstab mit den beschriebenen Wachstumsphasen durchgefiihrt (Abbildung 7.4):
Satzphase mit 25gL~! Glucose, exponentielle Zulaufphase mit ¢ = 0,15h~" und ei-
ne konstante Zulaufphase mit etwa 10gL~'h~!. Zu vier unterschiedlichen Zeitpunkten
wurden Zellen geerntet, in den Milliliter-Mafstab iiberfithrt und die Expression durch
Zugabe von 1,52 nIPTG gestartet. Die Zellen wurden beim Transfer verdiinnt, um im
Milliliter-Mafsstab &hnliche Zelldichten zu erreichen.

(]
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Abbildung 7.4: Anderung der Proteinproduktion im Verlauf einer Zulaufkultivierung mit hohen Zell-
dichten. Die Zellen wurden im Liter-Mafsstab kultiviert und zu unterschiedlichen Zeitpunkten geerntet:
nach der Satzphase (I, 11,3h), in der exponentiellen Zulaufphase (ITa, 14,9 h und IIb, 18,1h) sowie nach
einer konstanten Zulaufphase (III, 19,7 h). Die geernteten Zellen wurden in den Milliliter-Mafstab trans-
feriert, verdiinnt und induziert. Hier wurde die Expression nach 8h () und 24h (®) bestimmt. Da
trotz Verdiinnung unterschiedliche Zelldichten eingesetzt wurden, sind die C16-Konzentrationen auf die
optische Dichte zur Induktion (A) oder zum Zeitpunkt der Probenahme (Yp,op, B) normiert. In (C)
ist das Zulaufprofil (—) sowie die optischen Dichten (0) der Kultivierung im Liter-Mafstab aufgetragen.
Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind Standardabweichungen aus 5—6
parallelen Kultivierungen.

Nach 8h Produktion erreichten die frither geernteten Zellen leicht hohere C16-Kon-
zentrationen sowie spezifische C16-Konzentration Yp,op (Abbildung 7.4 A-B). Um die
C16-Konzentrationen vergleichbarer zu machen, wurden die Werte auf die optische Dich-
te zum Induktionszeitpunkt normiert und somit die unterschiedlichen Verdiinnungen
beriicksichtigt. Nach 24 h Expression ist keine klare Tendenz mehr auszumachen. Die

Varianzen zwischen parallelen Reaktoren innerhalb einer Bedingung sind hierfiir zu grof.
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Substratkonzentration im Satzmedium

Eine lange Satzphase mit hoher Glucosekonzentration und unlimitiertem Wachstum fiihrt
zur Bildung von Acetat und zu einer undefinierteren Prozessfiihrung, da die Dauer der
Satzphase stérker von der Zelldichte der Vorkultur abhéngig ist. Durch den Verzicht auf
die Satzphase und eine Wachstumslimitierung von Beginn an kénnte die Biomassebildung
robuster gestaltet werden (Jenzsch et al., 2006). In Abbildung 7.5 sind zwei Zulaufprofile
gezeigt, fiir den Prozess mit 25 g L~! Glucose und langer Satzphase sowie fiir den Prozess
mit 1gL~! Glucose im Satzmedium und einer exponentiellen Zulaufphase von Beginn
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Abbildung 7.5: In (A) ist das Zulaufprofil fiir den Referenzprozess mit 25 gL~ Glucose im Satzmedium
und vier Phasen dargestellt: Satzphase (I), exponentielle Zulaufphase (II, pser = 0,15 hfl)7 konstante
Zulaufphase (III) und Produktionsphase mit konstantem Zulauf (IV). In (B) ist das Zulaufprofil fiir den
Prozess mit 1gL ™! Glucose und ohne Satzphase gezeigt.

Einerseits konnte die Biomassebildung zwar mit einer kurzen Satzphase robuster ge-
staltet sein. Andererseits wirken sich hohe Wachstumsraten, wie in Abschnitt 7.1 gezeigt,
positiv auf die Expression aus, zumindest bei niedrigen Zelldichten. In einem Hochzell-
dichteprozess konnen hohe Zulaufraten nur zu Beginn der Wachstumsphase realisiert
werden, da hier der Sauerstoffbedarf noch nicht zu hoch ist. Daher wurde hier unter-
sucht, ob sich unterschiedlich hohe Glucosekonzentrationen im Satzmedium und damit
unterschiedlich langes unlimitiertes Wachstum auf die Produktion auswirken.

In Abbildung 7.6 sind Zulaufkultivierungen im Milliliter-Mafsstab mit unterschiedli-
chen Glucosekonzentrationen im Satzmedium zu sehen. Es wurde hier dieselbe Vorkultur
verwendet und alle Ansétze gleichzeitig inokuliert. Die unterschiedlichen Glucosemengen
aus dem Satzmedium wurden durch entsprechend angepasste Zulaufraten kompensiert.

Im Ansatz mit 40 g L~! kam es zum Ende der Satzphase zu einer voriibergehenden Sau-
erstofflimitierung (etwa 1 h; Daten nicht dargestellt). Zudem entfiel hier im Gegensatz zu
den anderen Ansétzen die exponentielle Zulaufphase. Nach der Satzphase startete gleich
die konstante Zulaufphase mit einer Zulaufrate von 5gL~'h~!. In den Ansitzen mit
1-25g L~ Glucose startete nach der Satzphase eine exponentielle Zulaufphase bis die
maximale Zulaufrate von 5gL~th™! erreicht wurde und die exponentielle Zulaufphase
in die konstante iiberging. Es wurde mit 1,52 nIPTG induziert und nach 20h die Pro-
duktkonzentration bestimmt. Durch die unterschiedlich lange Zulaufphase unterschieden
sich die Volumina deutlich zwischen den Ansétzen. Daher wurde die C16-Konzentration
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Abbildung 7.6: Zulaufkultivierung zur Expression von C16 im Milliliter-Mafstab mit unterschiedlichen
Glucosekonzentrationen im Satzmedium. Es sind die C16-Konzentrationen (A), der zellspezifische C16-
Gehalt (Yp,op, B) sowie die optischen Dichten (C) nach 20h Expression dargestellt. Die Fehlerbalken
zeigen die Standardabweichungen aus 3—6 parallelen Kultivierungen.

und die optische Dichte entsprechend korrigiert, um die Ansétze besser vergleichen zu
kénnen.

Fiir die C16-Konzentration und die optische Dichte ergab sich dadurch ein eindeutiges
Maximum bei 25 gL~! Glucose im Satzmedium. Héhere und niedrigere Glucosekonzen-
tration verschlechterten die Expression und das Wachstum. Fiir den zellspezifischen C16-
Gehalt Yp,op (Abbildung 7.6 B) war hingegen keine klare Tendenz erkennbar.

Verschiedene Glucosekonzentrationen im Satzmedium wurden zusétzlich im Liter-Mafs-
stab (0,5 L Startvolumen) untersucht. Hier konnten deutlich hohere Zelldichten und ho-
here Zulaufraten realisiert werden.
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Abbildung 7.7: Zulaufkultivierung zur Expression von C16 im Liter-Mafistab mit unterschiedlichen
Glucosekonzentrationen im Satzmedium. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A) und der zells-
pezifischer C16"Gehalt (Yp,x, B) sowie die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, C) nach 20h Ex-
pression. Fiir die Ansétze mit 16, 25 und 40gL ™! sind jeweils die Ergebnisse aus zwei Kultivierungen
gezeigt.

In Abbildung 7.7 sind Ergebnisse aus drei unabhéngigen Versuchsldufen mit je 2—4
parallelen Kultivierungen dargestellt. Der erste Kultivierungslauf enthielt zwei Reaktoren
mit 2 und 25 g L~ Glucose, der zweite Lauf die Reaktoren mit 1, 8, 16 und 40gL~" und
der dritte Reaktoren mit 16, 25 und 40gL~!. Wihrend die Reproduzierbarkeit fiir den
Ansatz mit 25 gL~ Glucose gegeben war, war dies fiir die Ansétze mit 16 und 40 gL~}
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Glucose weniger der Fall. Jedoch ldsst sich festhalten, dass die Proteinproduktion mit
25gL~! Glucose im Satzmedium deutlich hoher ausfiel als mit Konzentrationen von 1—
8gL~! Glucose.

Vereinfachung des Zulaufprofil

In der Satzphase wachsen die Zellen unlimitiert und werden in der zweiten Wachstums-
phase durch ein exponentielles Zulaufprofil auf eine Wachstumsrate von fige; — 0,15h~!
gebremst. Da schnelles Wachstum fiir die Expression nicht unbedingt schéidlich ist, wie
in Abschnitt 7.1 gezeigt, wurde untersucht, ob die exponentielle Zulaufphase mit einem
langsamen Wachstum iiberhaupt notwendig ist. Ohne eine exponentielle Zulaufphase
kénnte das Zulaufprofil deutlich vereinfacht werden, indem direkt nach der Satzphase ein
konstanter Zulauf gestartet wird (Abbildung 7.8).

Das vereinfachte Zulaufprofil wurde in parallelen Kultivierungen im Milliliter- und
Liter-Mafstab untersucht (Abbildung 7.9 und 7.10). Die Proteinproduktion nach 20h
war in beiden Mafstdben jeweils zwischen dem vereinfachten und dem urspriinglichen
Zulaufprofil vergleichbar. Im Milliliter-Mafistab waren die optischen Dichten zum Ende
der Produktionsphase etwas geringer mit dem vereinfachten Zulaufprofil (Abbildung 7.9
C). Im Liter-Mafstab hingegen fielen die optischen Dichten mit dem vereinfachten Zu-
laufprofil zwischen 20 und 24 h Expression im Gegensatz zum Referenzansatz nicht ab
(Abbildung 7.10 F). Zudem stieg auch die C16-Konzentration in diesem Zeitabschnitt
mit dem vereinfachtem Zulaufprofil stiarker an (Abbildung 7.10 A) und lag mit 122 %
C16 deutlich iiber dem Referenzprozess mit 104 % C16. Fiir die Normierung der Pro-
duktkonzentration dienten die Werte nach 20 h Produktion im Referenzprozess als Basis.
Nach 24 h Produktion, also 4 h spater war die C16-Konzentration im Referenzansatz nur
geringfiigig hoher.

Zuséatzlich wurde die Prozesszeit geringfiigig verkiirzt. So wurde beim konstanten Zu-
lauf nach 20,9 h statt 21,9 h induziert.
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Abbildung 7.8: In (A) ist zum Vergleich nochmals das Zulaufprofil fiir den Referenzprozess mit den vier
Phasen dargestellt. In (B) ist ein vereinfachtes Zulaufprofil aus Satzphase (I), konstanter Zulaufphase
(III) und Produktionsphase (IV) gezeigt. Die exponentielle Zulaufphase (II) fehlt hier.
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Abbildung 7.9: Expression von C16 im Milliliter-Mafstab mit unterschiedlichen Zulaufprofilen: mit
exponentieller Zulaufphase (exp., ®) oder ausschliefilich konstanter Zulaufphase (konst., V). Es sind die
C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,op, B) nach 24 h Produktion sowie die
optischen Dichten (ODggo, C) im Prozessverlauf dargestellt. Die Verbindungslinien dienen als visuelle
Hilfe. Fehlerbalken zeigen die Standardabweichungen aus 3 -6 parallelen Kultivierungen.

Diskussion

Ausgehend von der Expression nach 8 h Stunden in Abbildung 7.4 verlieren Zellen wah-
rend einer Hochzelldichtekultivierung geringfiigig an der Fahigkeit zur Proteinprodukti-
on. Die Zellen sind zu Beginn, also wéhrend oder kurz nach dem schnellen Wachstum,
Sftter. Dies wiirde mit den Ergebnissen aus Abschnitt 7.1 {ibereinstimmen, dass Zellen
nach schnellem Wachstum besser produzierten. Allerdings sind diese Effekte nach einer
langeren Expressionszeit nicht mehr messbar, vor allem aufgrund relativ hoher Stan-
dardabweichungen nach 24h Produktionsphase in Abbildung 7.4. Die Instabilitdt der
pH-Messung war hier problematisch.

Die Satzphase zeigte bei Kultivierungen mit hohen Zelldichten eine Auswirkung auf
die deutlich spétere Produktionsphase. In Abbildung 7.6 ist erkennbar, dass héhere Glu-
cosekonzentrationen bis 25 g L ™! zu einer besseren Proteinproduktion fiihren kénnen. Ei-
ne Glucosekonzentration von 40 g L' jedoch verursachte bereits Sauerstofflimitierungen
und somit eine schlechtere Proteinproduktion.

Die Biotrockenmassekonzentrationen der Vorkultur beziehungsweise Anfangsbiomasse
nach Inokulation sowie die anfangliche spezifische Wachstumsrate, iblicherweise unlimi-
tiert in industriellen Prozessen, haben einen starken Einfluss auf die gesamte Wachs-
tumsphase (Jenzsch et al., 2006). Da diese Variablen nur ungenau bestimmt werden kon-
nen, stort dies eine zuverléssige Prozessfithrung. Durch eine kontrollierte Wachstumsrate
deutlich unter der maximalen Wachstumsrate von Beginn der Kultivierung an ware die
Prozessfiihrung robuster und der Einfluss der Vorkultur voraussichtich geringer. Aller-
dings hatte eine Verringerung der Glucosekonzentration im Satzmedium keinen Vorteil
fiir die Expression von C16. Stattdessen verlingert es nur den Prozess und verringert
dadurch zusétzlich die Produktivitdt. Wie in Abbildung 7.5 zu erkennen, ist ein Prozess
mit 25 g L~ Glucose im Satzmedium um rund 10 h kiirzer im Vergleich zu 1 g L~ Gluco-
se und jiger — 0,15h~ 1. Die maximale Wachstumsrate in dem definierten Medium wurde
hingegen bei jt;qe = 0,4h~! gemessen (Daten nicht gezeigt).

Eine weitere Verkiirzung der Prozesszeit um etwa 1h konnte mit der Vereinfachung des
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Abbildung 7.10: Zulaufkultivierungen zur Expression von C16 im Liter-Mafstab mit unterschiedlichen
Zulaufprofilen: mit exponentieller Zulauthase (®, Referenz) oder ausschlieRlich konstanter Zulaufphase
(V). Es sind die C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,x, B) und (Yp 00,
C), die Produktausbeuten (Yp/s D), die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, E) und die optischen
Dichten (ODgoo, F) gezeigt.

Zulaufprofils erreicht werden (Abbildung 7.8). Auf die exponentielle Zulaufphase kann
komplett verzichtet und gleich nach der Satzphase die konstante Zulaufphase gestartet
werden. Dadurch ist die Wachstumsrate direkt nach der Satzphase deutlich héher als
0,15h~! und sinkt kontinuierlich im weiteren Verlauf. Khalilzadeh et al. (2003) konnte
ebenfalls mit einer variablen Wachstumsrate (u = 0,12—0,52h~!) eine hohere Expression
von hIFN-v (humanes Gamma-Interferon) erzielen als mit einer vergleichsweise niedri-
gen konstanten Wachstumsrate von g — 0,12h~!'. Beim konstanten Zulauf nach der
Satzphase ist neben der kiirzeren Prozesszeit vor allem die vereinfachte Prozessfilhrung
ein entscheidender Vorteil.
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8 Induktion und Expression

Wahrend im letzten Kapitel die Wachstumsphase untersucht wurde, soll hier nun auf die
Produktionsphase genauer eingegangen werden. Die Expression wird durch Zugabe eines
Induktors (IPTG) gestartet und daher kann die Identifizierung geeigneter Induktions-
zeitpunkte und Induktorkonzentrationen zur Prozessintensivierung und insbesondere zur
Erhéhung des zellspezifischen Produktgehalts beitragen. Zunéchst wird der Zusammen-
hang zwischen IPTG-Konzentration und Zelldichte betrachtet. Daraufhin wird die IPTG-
Konzentration im Zusammenhang mit der Zulaufrate untersucht. Verschiedene Indukti-
onszeitpunkte beziehungsweise Induktionsstrategien werden abgeleitet. Eine besonders
geeignete Induktionstrategie wird in groferen Mafsstab iibertragen und basierend auf

den Ergebnissen die Autoinduktion weiterentwickelt.

8.1 Optimierung der Induktion

8.1.1 IPTG-Konzentration und Zelldichte
Starke Induktion und Zelldichte

Zur Optimierung der IPTG-Konzentration und Untersuchung des Zusammenhangs mit
der Zelldichte wurde im Milliliter-Mafstab zunéchst mit unterschiedlichen Konzentratio-
nen von 1,00 bis 1,52 nIPTG induziert (Abbildung 8.1).
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Abbildung 8.1: Expression von C16 im Milliliter-Mafistab mit zwei unterschiedlichen Zelldichten und
vier IPTG-Konzentrationen. Die Wachstumsphase wurde im Liter-Mafstab durchgefiihrt, mit zwei ver-
schiedenen Zelldichten (ODgoo von 18 und 42) in den Milliliter-Mafstab {iberfithrt und mit jeweils vier
verschiedenen IPTG-Konzentrationen (1,00—1,52 nIPTG) induziert. Die hohere Zelldichte wurde direkt
verwendet, die niedrigere mit sterilem VE-Wasser verdiinnt. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen
nach 8 h multipliziert mit der Verdiinnungsrate (A) sowie die optische Dichten ODggg im Prozessverlauf
(B). Die Verbindungslinien dienen als visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind Standardabweichungen aus

4-5 parallelen Kultivierungen.
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Die Wachstumsphase wurde im Liter-Mafstab durchgefiihrt, die Zellen dann in den
Milliliter-Mafstab zur Produktion iiberfiihrt und ein Teil davon 1/3 verdiinnt. Die Ver-
diinnung hatte das Ziel, Zellen zu verwenden, die dieselbe Wachstumsphase durchlau-
fen haben, aber in unterschiedlicher Zelldichte vorliegen. Wiirde hingegen die Induktion
zu unterschiedlichen Zeitpunkten und damit verschieden hohen Zelldichten miteinander
verglichen werden, so konnte die Wachstumsphase sowie das Verhéltnis Mediumkompo-
nenten/Zelldichte eine Rolle spielen.

In Abbildung 8.1 ist zu erkennen, dass sowohl bei den niedrigen Zelldichten als auch
bei den hohen Zelldichten die Proteinproduktion unabhéngig von der eingesetzten IPTG-
Konzentration verlief. In beiden Féllen ist auch kein Unterschied beim Verlauf der opti-
schen Dichten zwischen 1,12 bis 1,52 nIPTG zu sehen (Abbildung 8.1 B), wéihrend die
Ansétze mit 1,00 nIPTG den stabilsten ODggo-Verlauf zeigten. Der zellspezifische C16-
Gehalt Yp,op war hoher bei den Ansétzen mit ODggg = 42 als bei ODggg = 18 (nicht dar-
gestellt), da sich die hoheren ODgyo-Werte wihrend der Produktion stérker verringerten
als die niedrigeren ODggg-Werte. Wird jedoch die C16-Konzentration auf die Verdiin-
nung der Zellen zum Induktionszeitpunkt normiert, so zeigt sich, dass die zellspezifische
Produktion unabhéngig von der Zelldichte zum Induktionszeitpunkt ist.

Einschrankung der notwendigen minimalen IPTG-Konzentration

Offensichtlich ist eine IPTG-Konzentration von 1,52 nIPTG nicht notwendig. Da IPTG
im Referenzprozess ein nicht vernachlassigharer Kostenfaktor ist, wurde eine Redukti-
on der IPTG-Konzentration angestrebt. Daher war nun die untere Grenze der IPTG-
Konzentration mit einer einsetzenden Expression unter Prozessbedingungen von Interes-
se. Hierfiir wurde eine Kultivierung im Liter-Mafstab durchgefiihrt (Abbildung 8.2), bei
der nacheinander mit 0,33, 0,60 und 0,88 nIPTG induziert wurde.
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Abbildung 8.2: Kultivierungen im Liter-Mafistab zur Expression von C16 mit minimaler IPTG-
Konzentration. In der als Referenz gezeigten Kultivierung (A) wurde einmalig mit 1,00 nIPTG indu-
ziert. In der zweiten Kultivierung (@) wurde sequenziell drei Mal induziert, mit 0,33 nIPTG (-4,3h),
0,60 nIPTG (0h) und 0,88 nIPTG (6h). Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A), der zellspezifi-
sche C16-Gehalt (Yp/op, B) und die optischen Dichten (ODggo, C). Die Verbindungen der Messpunkte
dienen als visuelle Hilfe. Zur besseren Vergleichbarkeit wurde die Zugabe von 1,00 nIPTG beziehungs-
weise 0,60 nIPTG als Induktionsstart (= Oh) gesetzt. Die vertikalen Striche markieren die Zeitpunkte
der IPTG-Zugaben.
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Wiéhrend in den 4,3 h nach 0,33 nIPTG-Zugabe keine Expression messbar war (<2 %
C16), war die Produktion nach knapp 6 h mit 0,60 vergleichbar wie bei der Induktion mit
1,00 nIPTG (in einer weiteren Kultivierung im Liter-Mafstab). Da das Wachstum der
Zellen durch 0,60 nIPTG kaum beeintrachtigt wurde, wurde wéahrend der Kultivierung
nicht davon ausgegangen, dass die Induktion bereits so stark erfolgt war. Daher wurde die
IPTG-Konzentration auf insgesamt 0,88 nIPTG erhoht. Es wurden C16-Konzentrationen
von iiber 100 % erreicht. Eine erfolgreiche Induktion fand bei wesentlich geringeren IPTG-
Konzentration statt, als erwartet wurde. Daher wurde der zu untersuchende Bereich
fiir die Optimierung der IPTG-Konzentrationen in den nachsten Schritten entsprechend

angepasst.

Schwache Induktion und Zelldichte

Nachdem bereits etwa 0,60 nIPTG fiir die Induktion ausreichend waren und keine Abhén-
gigkeit der Zelldichte von der Induktion in Abbildung 8.1 beobachtet wurde, wurden in ei-
ner weiteren Kultivierung im Milliliter-Mafsstab drei sehr geringe IPTG-Konzentrationen
(0,33-0,72 nIPTG) bei drei unterschiedlichen Zelldichten eingesetzt (Abbildung 8.3).

Fiir die Induktion mit 0,33 nIPTG konnte keine Produktbildung gemessen werden,
unabhéngig von der Zelldichte. Dies stimmt mit der Kultivierung aus Abbildung 8.2
iiberein. Die beste Proteinproduktion wurde hier mit 0,72 nIPTG erzielt. Hier waren die
Yp/op (B) des Ansatzes mit den hochsten optischen Dichten (1/1) etwas héher als bei
den geringeren Zelldichten. Wird jedoch die C16-Konzentration mit der Verdiinnung mul-
tipliziert (A), so war die Produktion bei allen drei Zelldichten vergleichbar. Die Induktion
mit 0,52 nIPTG fiihrte bei den drei untersuchten Zelldichten zu unterschiedlicher Pro-
duktbildung ohne klaren Trend, da die mittlere Zelldichte die héchste C16-Konzentration
aufwies.

Abbildung 8.3 (D) veranschaulicht die Zunahme der Zelldichte wéhrend der Produk-
tionsphase, indem das Verhéltnis der ODggg nach 23 h Produktionsphase zu der ODggg
zum Induktionszeitpunkt gebildet wurde. Die relative ODggg-Zunahme war bei den Ver-
diinnungen 1/9 und 1/3 vergleichbar und bei den unverdiinnten Zellen (1/1) geringer.
Vor allem bei hohen Zellkonzentrationen scheint der intermittierende Zulauf im Milliliter-
Mafistab zu einer vergleichsweise geringeren ODggg zu fithren. Wie auch beim Verlauf der
optischen Dichten (C) ist aukerdem zu erkennen, dass die Zelldichten nach Induktion mit
0,33 und 0,52 nIPTG deutlich starker zunahmen als nach Induktion mit 0,72 nIPTG.

Diskussion

Bei IPTG-Konzentrationen von 0,72 bis 1,52 nIPTG konnte reproduzierbar kein Zu-
sammenhang zwischen Zelldichte zum Induktionszeitpunkt und der Produktion von C16
festgestellt werden. Zwar sind Yp,op hoher fir hohere Zelldichten, allerdings ist dies
darauf zuriick zu fiihren, dass im Milliliter-Mafstab bei hohen Zelldichten die optische
Dichten einen verhaltnisméafig geringeren Anstieg zeigen beziehungsweise wiahrend der
Produktion stérker fallen.

Bei den hoheren Zelldichten in Abbildung 8.1 und 8.3 waren die Zulaufraten im Milli-
liter-Mafistab entsprechend hoéher, wodurch es bei dem intermittierenden Zulauf zu stér-
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Abbildung 8.3: Expression von C16 im Milliliter-Mafistab mit verschiedenen Zelldichten und IPTG-
Konzentrationen. Die Wachstumsphase wurde im Liter-Mafistab durchgefiihrt, in drei verschiedenen
Zelldichten in Milliliter-Mafstab iiberfithrt und mit jeweils drei verschiedenen IPTG-Konzentrationen
induziert: 0,33 nIPTG (aE®), 0,52 nIPTG (AN®) und 0,72 nIPTG (AE®). Die hochste Zelldichte wurde
direkt verwendet (AAA), die niedrigeren mit sterilem VE-Wasser 1/3 (0@@) und 1/9 (BE®) verdiinnt.
Dargestellt sind die C16-Konzentrationen multipliziert mit der Verdiinnung (A), der zellspezifische C16-
Gehalt (Yp,0op, B) nach 23h Produktion, die optischen Dichten im Produktionsverlauf (C) und die
relative Zunahme der ODgoo wihrend der Produktion (D). Die Verbindungen der Messpunkte dienen als
visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind Standardabweichungen aus 3—6 parallelen Kultivierungen.

keren Oszillationen des pO2 und kurzzeitigen kritischen Sauerstoffkonzentrationen kam.
Dies war allem Anschein nach fiir den stérkeren Abfall (Abbildung 8.1) beziehungswei-
se den geringeren Anstieg (Abbildung 8.3) der optischen Dichten verantwortlich, wirkte
sich jedoch nicht auf die Produktbildung aus. Dies stimmt auch mit den Ergebnissen aus
Abschnitt 5.2 iiberein.

Striedner et al. (2003) entwickelten fiir E. coli HMS174(DE3) ein Induktionsverfahren
mit einem konstanten Verhiltnis von Induktor zu Biomasse. Das Induktionsverfahren
basiert auf der Annahme, dass die Repressorkonzentration proportional zur Biomasse ist
und dass die Repressormenge durch den Induktor titriert werden muss. Zudem miisste
IPTG unabhéngig von der Konzentration ungehindert in die Zellen diffundieren kénnen,
was nach neueren Erkenntnissen fiir geringe IPTG-Konzentrationen nicht der Fall ist
(Fernandez-Castané et al., 2012a). Modell-basiert wurde ein IPTG zu BTM Verhéltnis
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von 1,15 pmol ggryv ! ermittelt, ab dem die metabolische Last zu einer messbaren Verrin-
gerung der BTM fiihrt. Bei der Validierung des Modells kam es jedoch trotz Einhaltung
des Verhéltnisses zu einer, wenn auch spéteren, Verlangsamung des Wachstums.

Fernandez-Castané et al. (2012a) verglichen die Induktion mit 20 pM und 100 pM
IPTG bei Biotrockenmassekonzentrationen von 20gL~! und 40gL~!. Die zellspezifi-
sche Produktion von Rhamnulose-1-Phosphat-Aldolase (RhuA) war bei 20gL~! BTM
fiir beide IPTG-Konzentrationen jeweils etwa doppelt so hoch wie bei 40gL~! und da-
mit abhéngig von der Zelldichte zum Induktionszeitpunkt. Die Biomassebildung fand in
einem zweiphasigen Prozess mit Satzphase (20 g L~! Glucose) und exponentieller Zulauf-
phase (pset = 0,22 h~1) statt. Die exponentielle Zulaufphase musste fiir die verschiedenen
Zelldichten unterschiedlich lang sein, womit grundsétzlich Effekte durch das Wachstum
nicht auszuschliefen sind. Im Gegensatz dazu wurden bei den Versuchen in Abbildung
8.1 und 8.3 die Zellen fiir die unterschiedlichen Zelldichten verdiinnt. Die durchlaufene
Wachstumsphase war jeweils gleich und somit kénnen Effekte des Wachstums ausge-
schlossen werden. Die Tatsache, dass LacY eine aktive Rolle beim Transport von IPTG
spielt und IPTG im Cytosol angereichert wird, wenn geringe Konzentrationen im Me-

dium vorliegen, spricht gegen einen einfachen linearen Zusammenhang von IPTG und
Zelldichte.

Die IPTG-Konzentration kann wie gezeigt deutlich verringert werden. Aus Sicht von
Studier (2005) gehort zu den Nachteilen des T7-Expressionssystems, dass es sehr effektiv
(hohe Produktbildung) und nicht ganz ,dicht* ist. Selbst ohne Zugabe eines Induktors
kann deutliche Expression stattfinden, zum Beispiel wenn geringe Lactosekonzentratio-
nen in komplexhaltigen Medien vorliegen. In den Kultivierungen in diesem Abschnitt
wurden definierte Medien verwendet, die keine Lactose enthalten. Jedoch konnte mit nur
1,00 nIPTG eine zum Referenzprozess (1,52 nIPTG) vergleichbare C16-Produktion er-
zielt werden, was auch im Liter-Mafstab reproduziert werden konnte. Bei 0,72 nIPTG
wurden sogar Yp op-Werte von 109 % erreicht — bei gleichzeitig deutlicher Zunahme der
Zelldichte wahrend der Produktion. 0,33 nIPTG hingegen ist zu gering fiir eine Indukti-
on, selbst bei sehr niedrigen Zelldichten (ODggg von etwa 6 in Abbildung 8.3). Auch im
Liter-Mafkstab wurde mit 0,33 nIPTG keine Produktbildung gemessen. Allerdings war
die C16-Konzentration mit 0,60 n[PTG nach knapp 6 h nahezu gleich wie bei der Induk-
tion mit 1,00 nIPTG. Damit erfolgte die anscheinend vollsténdige Induktion bereits mit
nur 0,60 nIPTG. Zudem ist bemerkenswert, dass die Temperatur bei der Kultivierung
in Abbildung 8.2 nicht auf 30°C fiir die Produktionsphase verringert wurde, sondern
im ganzen Prozess bei 37°C konstant geregelt wurde. Ein negativer Effekt der erhdh-
ten Temperatur fiir Wachstum und Produktion war nicht festzustellen. Insgesamt waren
0,60 nIPTG anscheinend ausreichend fiir die Induktion im Liter-Mafsstab.

Im Milliliter-Mafistab waren 0,52 nIPTG zwar ausreichend um eine Produktbildung zu
messen, allerdings war diese nach 23 h geringer im Vergleich zum Ansatz mit 0,72 nIPTG.
Die unterschiedliche Produktion mit 0,52 nIPTG bei unterschiedlichen Zelldichten ist
schwierig zu deuten, da keine klare Tendenz erkennbar ist. Aus spéateren Versuchen ist
bekannt, dass die Produktion mit 0,52 nach den hier betrachteten 23 h nicht abgeschlos-
sen war. Zudem ist die Produktbildungsrate in diesem Konzentrationsbereich stark von
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geringen Unterschieden der IPTG-Konzentration abhéngig. Geringe Variationen der zu-
gegebenen IPTG-Menge konnen daher die unterschiedliche Produktion bewirkt haben.
Anscheinend liegt bei etwa 0,52 nIPTG ein Schwellenwert vor, ab dem die Induktion
erfolgt. Mit 0,33 nIPTG ist dieser Schwellenwert schon unterschritten.

Diese minimal erforderliche IPTG-Konzentration von 0,52 nIPTG verringerte im Ver-
gleich zu der geringsten Konzentration von 0,33 nIPTG das Wachstum wahrend der
Produktion nicht. Mit bereits 0,72 nIPTG wurden hingegen deutlich geringere optische
Dichten nach 23 h Produktion gemessen. Das heifst, dass die Induktion mit 0,72 nIPTG
das Wachstum der Zellen bereits deutlich verlangsamt, wiahrend bei einer (zu) schwachen

Induktion mit 0,52 nIPTG die Zellen nahezu ungehindert wachsen kénnen.

8.1.2 IPTG-Konzentration und Zulaufrate
Untersuchungen im Milliliter-MaRstab

Das Wachstum nach der Induktion mit geringen IPTG-Konzentration ist deutlich hoher
oder sogar kaum limitiert im Gegensatz zur Induktion mit hohen IPTG-Konzentrationen.
Das heiftt, die Versorgung mit Glucose wihrend der Produktion sollte entscheidend sein
fiir die Zunahme der Biomasse und damit auch fiir die Produktkonzentration.

In zwei Kultivierungsldufen im Milliliter-Mafsstab wurde die Abhéngigkeit der Pro-
duktbildung von der Zulaufrate und der Induktion mit geringen IPTG-Konzentrationen
untersucht. Abbildung 8.4 zeigt sechs parallele Ansétze mit drei IPTG-Konzentrationen
(0,60, 0,66 und 0,72 nIPTG) und zwei Zulaufraten (45 und 60 pLh~! beziehungsweise
2,3 und 3gL~'h™! bezogen auf das Startvolumen). In Abbildung 8.5 sind zusitzlich
neun parallele Ansétze mit drei IPTG-Konzentrationen (0,52, 0,60 und 0,66 nIPTG) und
drei Zulaufraten (60, 70 und 80 pLh~! beziehungsweise 3-4 gL~ h~! bezogen auf das
Startvolumen) dargestellt. Die Induktion fand jeweils bei optischen Dichten (ODggg) von
etwa 2223 statt. Im Gegensatz zu den bisherigen Kultivierungen wurde hier eine lange
Produktionszeit von 48 h betrachtet.
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Abbildung 8.4: Sechs Ansétze mit verschiedenen IPTG-Konzentrationen und Zulaufraten zur Expres-
sion von C16 im Milliliter-Mafistab. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifische
C16-Gehalt (Yp,0p, B) nach 48 h Produktion.
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Abbildung 8.5: Weitere neun Ansétze (dunkelgrau) mit niedrigen IPTG-Konzentrationen und Zulaufra-
ten zur Expression von C16 im Milliliter-Mafstab. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A) und der
zellspezifische C16-Gehalt (Yp,0p, B) nach 48 h Produktion. Zudem sind die optischen Dichten (ODgoo)
fiir die Ansétze mit 0,52 nIPTG+60pLh~! (m), 0,66 nIPTG+60uLh ™" (®) und 0,66 nIPTG+80 pLh™*
(A) in (C) sowie die optischen Dichten nach 48h Produktion in (D) gezeigt. Die hellgrauen Balken
sind die Ergebnisse aus Abbildung 8.4. Auf die erneute Darstellung der Produktkonzentrationen fiir die
beiden Bedingungen 0,60 nIPTG+60pLh~" und 0,66 nIPTG+60 pLh~! wurde aufgrund einer guten
Reproduzierbarkeit verzichtet.

Die Produktion nach 24 h unterschied sich nur minimal zwischen den Ansétzen und
liefs keine eindeutige Tendenzen erkennen (Daten nicht gezeigt). Die Produktion nach
48h hingegen zeigte ein eindeutigeres Bild. Die C16-Konzentrationen und Yp,op wa-
ren sowohl beim hoéheren Zulauf als auch bei niedriger IPTG-Konzentration héher. Die
hochste C16-Konzentration lag bei 91 % fiir 0,52 nIPTG+80pLh~!, die niedrigste bei
50 % fiir 0,72 nIPTG+45uLh~!.

Die optischen Dichten sind bei niedrigen IPTG-Konzentrationen und hohen Zulaufra-
ten ebenfalls hoher. Allerdings fallen die optischen Dichten fiir die Ansétze mit 80 pLh~!
und 0,60 bis 0,66 nIPTG zum Ende der Produktionsphase wieder ab (Abbildung 8.5 C).
Trotz gleicher Zulaufraten hat allein die IPTG-Konzentration in dem Bereich zwischen
0,52 und 0,66 nIPTG einen deutlichen Einfluss auf das Wachstum (Abbildung 8.5 C).
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Untersuchungen im Liter-Malistab

Parallel zu den Untersuchungen der IPTG-Konzentration im Milliliter-Mafstab wurden
auch Kultivierungen im Liter-Mafstab durchgefiihrt, um die Anwendbarkeit von sehr
niedrigen IPTG-Konzentrationen bei hohen Zelldichten unter produktionséhnlichen Be-
dingungen zu kldaren. In Abbildung 8.6 sind insgesamt vier Kultivierungen mit 0,52 bis
0,72 nIPTG bei je 0,5 L Startvolumen dargestellt.
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Abbildung 8.6: Vier Kultivierungen im Liter-Mafsstab zur Expression von C16 mit niedrigen IPTG-
Konzentrationen: 0,52 (H), 0,60 (), 0,66 (V) und 0,72 nIPTG (®). Der Ansatz mit 0,60 stammt aus
einer separaten Kultivierung, die anderen drei wurden parallel kultiviert. Dargestellt sind die C16-
Konzentrationen (A) und der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,x, B) sowie die Biotrockenmassekonzen-
trationen (BTM, C).

Zwischen 0,66 und 0,72 nIPTG ist hier bei den (zellspezifischen) C16-Konzentrationen
und Biomassen kein Unterschied feststellbar. Der Ansatz mit 0,60 nIPTG verlauft eben-
falls sehr &hnlich. Hier wurde die Kultivierung nur etwas verléngert und somit nach 30 h
Produktion mit 144 % C16 die hochsten C16-Konzentrationen erreicht.

Interessant ist insbesondere die Kultivierung mit 0,52 nIPTG. Vor allem in den ersten
10 h ist die C16-Konzentration deutlich geringer; die Produktbildung startet anscheinend
verzogert. Nach 28 h hingegen ist die C16-Konzentration annéhernd vergleichbar mit den
Kultivierungen mit 0,66 bis 0,72 nIPTG. Die Zunahme der BTM ist bei 0,52 nIPTG
deutlich hoher als bei héheren IPTG-Konzentrationen, weswegen die Yp x-Werte gerin-
ger ausfallen.

Diskussion

Eine sehr geringe IPTG-Konzentration von nur 0,52 nIPTG fiihrte bei langen Produkti-
onszeiten zu den hochsten Cl6-Konzentrationen. Hohere Zulaufraten ermoglichen wah-
rend der Produktion ein stdrkeres Wachstum und damit ebenfalls héhere C16-Konzentra-
tionen. Aufgrund zahlreicher Reaktorausfille wegen sich ablosender pH-Sensoren konnten
leider nicht alle Bedingungen in Abbildung 8.4 im Mehrfachansatz bis zum Ende kulti-
viert werden. Bei der zweiten Kultivierung in Abbildung 8.5 wurden zwei Bedingungen
wiederholt, die die sequenzielle Reproduzierbarkeit der C16-Produktion unter diesen Be-
dingungen zeigten. Fiir 0,60 nJPTG+60 pL h—! wurden 69410 % beziehungsweise 7643 %
und fiir 0,66 nIPTG+60 pL h~! wurden 58 % (n=2) beziehungsweise 60+6 % erzielt.
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Die eingestellten Zulaufraten entsprechen 2,3; 3,0; 3,5 und 4,0gL~'h~'. Ausgehend
von den optischen Dichten liegt eine BTM von etwa 10gL~! zum Induktionszeitpunkt
vor. Damit betragen die Zulaufraten 0,23 0,40 gGlucose E8TM * h L.

Shin et al. (1997) zeigten ebenfalls, dass die Zulaufrate wiahrend der Proteinproduktion
die Ausbeute beeinflusst, mit einem Optimum bei 0,22 ggubstrat g8T™M - h L. Als Zulauf-
medium wurden allerdings 274 g L~! Glucose und 211 gL~! Hefeextrakt eingesetzt.

Bei dhnlichen Zelldichten zeigte sich fiir die Expression von C16 in zuvor durchgefiihr-
ten Versuchen (Daten nicht gezeigt), dass Zulaufraten von 4 g L~'h~! wihrend der Pro-
duktion zur Anreicherung von Glucose fithren und dass die Zulaufraten auf 1 -2gL~'h~!
ohne Einbufsen bei der Produktion verringert werden kénnen. Allerdings wurde in diesen
Versuchen mit 1,52 nIPTG induziert. Mit der Verringerung der IPTG-Konzentration sind

hingegen hohere Zulaufraten wahrend der Produktion vorteilhaft.

Auf einen Hochzelldichteprozess lassen sich sehr hohe Zulaufraten jedoch nicht pro-
blemlos iibertragen. Ausgehend von der besten Produktion bei 0,40 galucose g™ © ht
(80pLh~!) und der Induktion bei 30-50gL~! BTM, miissten Zulaufraten von 12—
20 g L~' h~! realisiert werden. Dies ist in den eingesetzten Glas-Riihrkesselreaktoren auf-
grund des erforderlichen Sauerstoffeintrags leider nicht darstellbar und schwierig in den
industriellen Mafstab iibertragbar (vgl Abschnitt 5.1). Falls der Sauerstoffeintrag im
spateren Produktionsmafsstab hohere Zulaufraten zulésst, ware dies eine Moglichkeit, die
Zelldichten und damit die maximal mogliche Produktkonzentration etwas zu erhéhen.

Fiir die Kultivierungen in Abbildung 8.6 wurde eine konstante Zulaufrate von etwa
7.5gL71h™! eingestellt, was 0,3 gqlucose g8TM ~ h! bei 25gL~" BTM entspricht. Es
konnte gezeigt werden, dass die Induktion mit 0,60 nIPTG und sogar 0,52 nIPTG bei re-
lativ hohen Zelldichten anwendbar ist. Im Gegensatz zu den Kultivierungen in Abbildung
8.4 und 8.5 wurde in den Kultivierungen in Abbildung 8.6 die Produktionsphase nur bis
maximal 30h verlidngert. Es lésst sich jedoch an den Verldufen der Cl16-Konzentration
vor allem fiir die Ansétze mit den beiden niedrigsten IPTG-Konzentrationen erkennen,
dass die Produktionszeit noch weiter verlangert werden sollte. Dennoch wurden bereits
hier mit 144 % C16 eine deutliche Steigerung gegeniiber dem Referenzprozess (100 %
nach 20 h Produktion) erreicht.

Fiir den Effekt geringer IPTG-Konzentrationen lassen sich in der Literatur — dhnlich
wie fiir die Wachstumsrate — uneinheitliche Belege finden. Die Aktivitat der alkalischen
Phosphatase wurde bei der Expression mit einem Py..-Promoter in F. coli HB101 um
mehr als das vierfache erhoht, indem die IPTG-Konzentration von 1000 utM auf 10 pM
reduziert wurde (Choi et al., 2000). In E. coli KS272 betrug hingegen die Steigerung nur
das 1,55-fache. Fiir die Induktion des GFP-Fusionsproteins CheY::GFP in einem F. coli
BL21(DE3) wurde eine optimale IPTG-Konzentration von 8 pM berichtet (Sevastsya-
novich et al., 2009). Damit konnte eine Stagnation des Wachstum nach der Induktion
verhindert werden. Die IPTG-Konzentration war so gering, dass die T7-RNA-Polymerase
mit einer Western Blot-Analyse nicht detektiert werden konnte.

Andererseits fiihrte die Verringerung von 1000 pM auf 5 pM zu keiner Verbesserung
der Expression von Glycoprotein-Impfstoffen (Ihssen et al., 2010). Hier wurde allerdings
der P4.-Promoter verwendet. In E. coli BL21(DE3) wurde fiir die Expression von Mini-
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Proinsulin ein optimales IPTG/BTM-Verhéltnis von 30 pmol gpTM ¢ bestimmt (Shin
et al., 1997), was bei 30gL~! BTM 909 uM entspricht. Die Reduktion der IPTG-Kon-
zentration um etwa den Faktor 10 fiihrte zu einer etwas geringeren Ausbeute. Eine nur
vierstiindige Produktion von einem Antigen des Hepatitis C-Virus in E. coli BL21(DE3)
konnte durch die sehr hohe Konzentration von 10 mM IPTG um ein vielfaches erhoht
werden (Gurramkonda et al., 2012). Neben einzelnen Induktoren wurden auch Kombi-
nationen von IPTG und Lactose erfolgreich fiir die Induktion des T7-Expressionssystem
eingesetzt, wobei hier etwa 210 nM eine hohere Expression ergaben als 84 nuM (Weng
et al., 2006).

Die optimale IPTG-Konzentration ist offensichtlich von vielen Faktoren abhéngig. Dar-
unter fallen das Expressionssystem, der Promoter, die Repressorgene, der Zielort der
Expression (intra-/extrazellulér), die Reaktion der Zellen auf die heterologen Proteine
(Stress/metabolische Last), die Loslichkeit und die Zusammensetzung der Proteine (Do-
novan et al., 1996). Daher muss die Induktion fiir jedes heterolog produzierte Protein

neu untersucht werden.

8.1.3 Induktionszeitpunkt
Vier unterschiedliche Induktionsstrategien

Aufgrund des deutlich besseren Wachstums bei sehr schwacher Induktion stellte sich die
Frage, ob die Induktion nicht zu einem fritherem Zeitpunkt bei geringeren Zelldichten
zu einem effizienteren Prozess fithren wiirde. Vier verschiedene Konzepte der Induktion
wurden im Liter-Mafstab mit 0,35 L Startvolumen parallel im Zulaufprozess untersucht
(Abbildung 8.7) und dabei die Expressionszeit weiter verlangert. In drei Ansétzen erfolg-
te die Induktion durch einmalige Zugabe von 0,52 nIPTG. Neben der bisher eingesetzten
Induktion nach einer Satz- und Zulaufphase (Ref) wurde zum einen direkt zu Beginn bei
der Inokulation IPTG zugegeben (Inokulation). Die dritte Induktionsart fand direkt nach
der Satzphase (Satzphase) statt und als vierte Induktionsart wurde dem Zulaufmedium
(500 g L~ Glucose) so viel IPTG zugegeben, dass nach 6 h im Reaktor eine Konzentration
von 0,52 nIPTG vorlag (Zulaufmedium). Fir alle Ansétze wurde eine konstante Zulauf-
phase mit etwa 7,5g L~ h~! Glucose bezogen auf das Startvolumen nach der Satzphase
gestartet.

Die bisher durchgefiihrte Induktion in der Zulaufphase (Ref) zeigt eine deutlich bessere
Expression als die Induktionsarten Inokulation und Satzphase, insbesondere bei langen
Produktionszeiten. Nach 59h Prozesszeit und damit 44 h Produktionszeit wurden hier
mit 232 % C16 sehr hohe Werte gemessen, bei 58gL~' BTM und einem Yp,x von
161 %. Wihrend die substratspezifische Produktausbeute Yp,g zwischen 24 und 44 h
Produktion (39 und 59 h Prozesszeit) etwa konstant blieb, sank die Produktivitdt nach
24 h Produktion (Abbildung 8.7 D-+E).

Es wurde erwartet, dass die Induktionsart Inokulation die Satzphase verldngert. Die
Satzphasen dauerten in den vier Reaktoren jedoch mit 10,8—11,3h &hnlich lang. Die
Produktkonzentrationen und vor allem Yp,x sind fiir die beiden Ansitze Inokulation
und Satzphase nahezu gleich.
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Abbildung 8.7: Expression von C16 im Liter-Mafsstab zur Untersuchung des Induktionszeitpunktes:
Induziert wurde zur Inokulation (®), zum Ende der Satzphase (V), nach 3,5h Zulaufphase (Ref, B) sowie
iber das Zulaufmedium (¢, IPTG zur Glucose so zugegeben, sodass nach 6 h Zulauf 0,52 nIPTG im Re-
aktor erreicht wurden). Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A), zellspezifischer C16-Gehalt (Yp x,
B) und die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, C) sowie die substratspezifischen Produktausbeuten
(Yp/s, D), die Produktivitaten (E) und die Biomasseausbeuten (Yx /s, F'). Die Verbindungslinien dienen
als visuelle Hilfe.

Fiir die Induktionsart Zulaufmedium wurden mit bis zu 181 % hohere C16-Konzen-
trationen erreicht als bei den Ansétzen Inokulation und Satzphase, jedoch geringere als
bei Ref. Die C16-Konzentration erreichte allerdings schon nach 39 h Prozesszeit das Ma-
ximum, blieb fiir 9 h konstant und sank zum Schluss deutlich ab. In dieser Zeit kam
es zu einer starken Schaumbildung in dem Bioreaktor. Die Induktionsart Zulaufmedium
erreichte in den ersten 40h Prozesszeit die hochsten Yp x. Im Vergleich zu der Induk-
tionsart Ref ist dies auf die geringeren BTM zuriickzufithren (Abbildung 8.7 C). Auch
die Biomasseausbeuten (Abbildung 8.7 F) liegen fiir diesen Ansatz deutlich unter den
parallelen Kultivierungen. Mit der Induktionsart Zulaufmedium wurde nach 34 h Prozess-
zeit beziehungsweise 22 h Produktionszeit mit 205 % die hochste Produktivitat und mit
186 % der hochste substratspezifische Produktausbeute Yp g erreicht. Die Unterschiede
zu dem Ansatz Ref sind jedoch gering, da damit die maximale Produktivitit von 196 %
nach 39 h Prozesszeit (24 h Produktionszeit) und 183 % Yp g nach 59 h Prozesszeit (44 h
Produktionszeit) erreicht wurden.
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Diskussion

Der Induktionszeitpunkt spielt fiir die rekombinante Expression eine entscheidende Rolle
(Donovan et al., 1996). Fiir die Erzielung einer moglichst hohen C16-Konzentration ist
die Induktion nach Satz- und mehrstiindiger Zulaufphase am besten geeignet. Mit 232 %
C16 wurde hier die bisher héchste Produktkonzentration erreicht.

Die Induktion iiber das Zulaufmedium funktionierte ebenfalls sehr effektiv und kénn-
te je nach Zielsetzung noch weiter optimiert werden. Es liefen sich damit héhere Pro-
duktivitdten und Yp x-Werte bei Produktionszeiten von etwa 20—-30h erzielen als mit
einer einmaligen Induktion mit 0,52 nIPTG. Eine ldngere Produktion, die grundsétz-
lich noch hohere Produktkonzentrationen erméglicht, lasst sich durch die Induktion {iber
das Zulaufmedium wegen der stetigen IPTG-Zugabe nicht erreichen. Im Vergleich zu
der einmaligen Induktion wird insgesamt eine grofere Menge IPTG zugegeben. Der Ein-
satz verschiedener IPTG-haltiger und IPTG-freier Zulaufmedien wére auch denkbar, die
Prozessfiihrung hierdurch aber aufwendiger. Dass eine Induktion {iber einen kontinuierli-
chen Zulauf zu einer hoheren Produktbildung fithren kann, wurde bereits fiir die humane
Superoxid-Dismutase (hSOD) in E. coli HMS174(DE3) gezeigt (Striedner et al., 2003).
Auch Pinsach et al. (2008) erzielten mit einer kontinuierlichen IPTG-Zugabe hohe Kon-
zentrationen von Rhamnulose 1-Phosphate Aldolase (RhuA).

Bemerkenswert ist, dass die beiden Ansétze Imokulation und Satzphase sich sehr dhn-
lich verhalten. Zusammen mit der Tatsache, dass vor Ende der Satzphase bei dem Ansatz
Inokulation keine Produktbildung messbar war, deutet dies stark darauf hin, dass die In-
duktion hier trotz fritherer Zugabe erst nach dem Ende der Satzphase stattfand. Bei
Zugabe von Lactose ware dies zu erwarten, da die Katabolitrepression durch Glucose die
Aufnahme von Lactose verhindert (Bettenbrock et al., 2006). Wie bereits erwéhnt, bele-
gen neuere Arbeiten von Fernandez-Castané et al. (2012a,b), dass die Lactose-Permease
(LacY) vor allem bei geringen IPTG-Konzentrationen fiir eine Anreicherung von IPTG
im Zellinneren sorgt, wihrend bei Mutation von lacY IPTG nur diffusiv ins Cytoplasma
gelangt. Die Lactose-Permease unterliegt jedoch der Katabolitrepression durch Gluco-
se. Das heiftt, dass bei Anwesenheit von Glucose und geringer IPTG-Zugabe nur sehr
geringe IPTG-Konzentrationen im Cytoplasma erreicht werden, die fiir eine Induktion
anscheinend nicht ausreichend sind. Erst nach dem Ende der Satzphase kann das IPTG
aufgenommen werden und die Induktion erfolgen. Dieses Verhalten erinnert an die Au-
toinduktion (vgl. Abschnitt 3.3.6).

8.1.4 Reproduzierbarkeit und Skalierbarkeit der schwachen Induktion

Die zwei niedrigsten aussichtsreichen IPTG-Konzentrationen wurden schlieflich in gro-
fsere Mafsstabe iibertragen. Es wurden Kultivierungen in einem Glas-Riihrkesselreaktor
mit 2 L Startvolumen (Abbildung 8.8) und in einem Edelstahl-Riihrkesselreaktor mit
10 L Startvolumen (Abbildung 8.9) durchgefiihrt. Zudem wurden fiir die Kultivierungen
wesentliche Anderungen des Produktionsprozesses angewendet, die in Abbildung 8.10 zu-
sammengefasst sind. Das in Kapitel 6 modifizierte Satzmedium mit 25 g L~! Glucose und
6 gL~ Magnesiumsulfat wurde eingesetzt und nur 500 g L~! Glucose dosiert. Nach der
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Satzphase wurde ein konstanter Zulauf mit 7,5gL~'h~! gestartet (ohne exponentielle
Zulaufphase). Wihrend diese konstante Zulaufphase bei den anderen Kultivierungen bis
zu 6h Stunden dauerte, erfolgte die Induktion bei der Kultivierung in Abbildung 8.9
mit 0,52 nIPTG nach nur 3,4h konstanter Zulaufphase und bei einer geringeren BTM
(20gL~1). In den ersten 24h Stunden war die Produktbildung mit 0,60 nIPTG gleich
oder hoher als mit 0,52 nIPTG. Die héchste C16-Konzentration wurde jedoch in beiden
Mafkstaben nach 48 h mit 0,52 nIPTG erreicht, jeweils iiber 200 %. Der biomassespezifi-
sche C16-Gehalt lag bei bis zu 189 % im Vergleich zum Referenzprozess.
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Abbildung 8.8: Drei Kultivierungen mit 2 L Startvolumen und unterschiedlichen IPTG-Konzentratio-
nen zur Expression von C16: 0,52 (H), 0,60 (¢) und zum Vergleich mit 1,00 nIPTG (A). Dargestellt sind
die C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,x, B) sowie die Biotrockenmasse-
konzentrationen (BTM, C).
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Abbildung 8.9: Zwei Zulaufkultivierungen mit 10 L Startvolumen und geringen IPTG-Konzentrationen
zur Expression von C16: 0,52 (H) und 0,60 nIPTG (). Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A)
und der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,x, B) sowie die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, C).

Diskussion

Die C16-Produktion mit 0,52 nIPTG und 0,60 nIPTG funktioniert effizient und ist in
den Liter-Mafstab (2 oder 10 L Startvolumen) iibertragbar. Mit iiber 200 % C16 wurde
reproduzierbar mehr als doppelt so viel Produkt gebildet wie im Referenzprozess (vgl.



134

Induktion und Expression

A: Referenzprozess

Vorkultur im
Q Satzmedium,
stationar

Induktion: 1,52 nIPTG

Zulaufkultivierung
pH 6,7; pO, > 25 %

Wachstum
Temperatur: 37 °C

Produktion: 100 % C16
Temperatur: 25-30 °C

Satzphase (1)
10-11h
25 gL Glucose

Exponentielle Zulauf-
phase (Il), 4-5 h
Mset = 0115 h.1

N

Konstante Zulauf-
phase (lll), 6-7 h
75gL"h!

Konstanter Zulauf und Produktionsphase (IV)
20h
75gL"h!

J

!

!

Zulaufmedium 1:

Glucose, Magnesiumsulfat, Spurenelemente

Zulaufmedium 2:
Glucose, Magnesiumsulfat,
Spurenelemente

Satzmedium nach Korz, 1995:
KH,PO;, (NH,),HPO,, NaOH,
Citronensaure;

1,2gL" MgSO,*7H,0 ...

Il

B: In der vorliegenden Arbeit weiterentwickelter Prozess

Vorkultur im
Q LB-Medium
nicht station

Induktion: 0,52 nIPTG
(Satzmedium)
ar

(alternativ IPTG im

Zulaufkultivierung
pH 6,7; pO, > 25 %; Temperatur: 37 °C

r

Wachstum Produktion: > 200 % C16
é Satzphase (I) Konstante Zulauf- Konstanter Zulauf und Produktionsphase (lI1) A
9-12h phase (1), 3-4 h 48h
25 g L" Glucose 75gL"h? 75gL"h
\_ 9 9 g j

f

Zulaufmedium:
500 g L' Glucose

modifiziertes Satzmedium:
KH,PO,, K;HPO,, (NH,),S0,,
6,0 g L MgS0O,*7H,0 ...

Abbildung 8.10: Schematische Darstellung des Ausgangsprozesses und des in dieser Arbeit optimierten
Prozesses fiir die Herstellung von C16 in E. coli. Die wichtigen Anderungen sind fett gedruckt, alternative

Vorgehen in Klammern genannt. Im optimierten Prozess fehlt zudem die exponentielle Zulaufphase.
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Abbildung 5.2) oder in einer Kultivierung mit 1,00 nIPTG (Abbildung 8.8). Durch das
starkere Wachstum war die Steigerung des zellspezifischen C16-Gehalts zwar etwas gerin-
ger, jedoch wurden in Abbildung 8.9 mit 0,52 nIPTG die héchsten Yp x von bis zu 189 %
erreicht. Hier wurde zum einen bei der geringsten BTM induziert. Zum anderen stieg die
BTM zum Prozessende im Gegensatz zu der Kultivierung mit 0,52 nI[PTG und 2 L Start-
volumen nicht mehr an, was ebenfalls den hoheren Yp x begriindet. Aufgrund des hohen
zellspezifischen Produktgehalts ist eine weitere Prozessintensivierung nur noch durch Er-
hohung der Zelldichte und damit einer héheren Sauerstoffeintragsleistung des Bioreaktors
wahrscheinlich.

Neben der IPTG-Konzentration wurden auch weitere in dieser Arbeit angepasste Pro-
zessparameter erfolgreich im Edelstahl-Riithrkesselreaktor mit 10 L. Startvolumen repro-
duziert. Darunter fallen die Verdnderung und Vereinfachung des Satz- und Zulaufme-
diums sowie die Wachstumsphase mit 25g L~ Glucose mit anschliefendem konstanten
Zulauf. Auch ein Uberdruck von 0,5 bar und ein CO,-Gehalt im Abgas von bis zu 2,5 % in
der Produktionsphase bei der Kultivierung mit 0,52 nIPTG in Abbildung 8.9 beeintréch-
tigen wie zu erwarten die Expression nicht, da sie deutlich unter den fiir das Wachstum
von E. coli negativen Konzentrationen liegen (vgl. Abschnitt 3.2.3).

Der Einsatz sehr geringer IPTG-Konzentrationen ist damit zwischen verschiedenen
Mafistdben von 10 mL bis 10 L iibertragbar und eine schwache Induktion sollte daher
auch im technischen Mafsstab beziehungsweise im Produktionsmafstab anwendbar sein.

Allein durch die Optimierung der Induktion konnte die C16-Konzentration mehr als
verdoppelt werden. Bei einer Optimierung der IPTG-Konzentration fiir die eGFP-Ex-
pression mit einem T7-Expressionssystem konnte die Produktkonzentration nur um 14 %
gesteigert werden (Daten nicht gezeigt). Der Unterschied zwischen den Proteinen lasst
sich mit der Primérstruktur erkldren. Bei C16 kommt es bei einer starken Induktion an-
scheinend, wie in Abschnitt 3.3.4 dargelegt, zu einer stringenten Antwort aufgrund einer
zu hohen metabolischen Last. Die hohe Héufigkeit der Aminoséuren Glycin und Alanin
in C16 fiihrt zu einem grofen Bedarf der entsprechenden tRNAs (Lammel et al., 2008;
Xia et al., 2010). So konnte durch die Uberproduktion von Glycin-tRNAs bereits die
Expression einen Spinnenseidenproteins deutlich verbessert werden (Xia et al., 2010).

Wird nun die maximale Produktbildungsrate durch eine schwache Induktion verrin-
gert, so kann die Zelle die benétigten Ressourcen besser bereitstellen und gleichzeitig
den eigenen Stoffwechsel aufrecht halten. Dadurch kann die Produktionsphase deutlich
verlangert und auch die maximal moglichen Produktkonzentrationen erhoht werden. Ein
ahnlicher Ansatz wird bei den sogenannten E. coli ,Walker*“-Stdmmen C41 und C43 ver-
folgt (vgl. Abschnitt 3.3.7, Miroux und Walker, 1996; Wagner et al., 2008). Mutationen
in dem lacUV5-Promoter fithren zu einer schwicheren Induktion durch IPTG. Besseres
Wachstum und eine bessere und lénger anhaltende Produktbildung vor allem von Mem-
branproteinen lassen sich daher mit einer geringeren Aktivitdt der T7-RNA-Polymerase
erkldaren. Anstelle den von IPTG induzierten lacUV5-Promoter durch Mutationen zu
schwéchen, war in dieser Arbeit der Ansatz erfolgreich, diesen lacUV5-Promoter einfach
durch wesentlich weniger IPTG schwécher zu induzieren.
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8.2 Autoinduktion

Expression von C16 in E. coli HMS174(DE3)

Ausgehend von den Ergebnissen aus Abschnitt 8.1.3 entstand die Vermutung, in einem
Autoinduktionsmedium kénnte Lactose durch IPTG in sehr geringen Konzentrationen
ersetzt werden. Die grundséatzliche Anwendbarkeit von lactosehaltigen Autoinduktions-
medien fiir die C16-Expression wurde bereits in Abschnitt 5.3 gezeigt.

In Abbildung 8.11 ist die Autoinduktion mit acht verschiedenen IPTG-Konzentratio-
nen (0,72—1,08) sowie vier Lactosekonzentrationen dargestellt. Es wurden iiberall 5g L ~*
Glucose, 3,75 g L~! Bernsteinsiure und 5gL~' Ammoniumsulfat sowie je nach Lactose-
konzentration 30 - 50 g L~! Glycerol vorgelegt. Dadurch lag die Konzentration von Glu-
cose, Glycerol und Lactose insgesamt in allen Reaktoren bei 55 gL~
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Abbildung 8.11: Autoinduktion mit Lactose und IPTG zur C16-Expression. Dargestellt sind die C16-
Konzentrationen (A), der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,op, B) sowie die optischen Dichten nach 24 h
Prozesszeit (ODgog, C). In (D) sind die optischen Dichten im Prozessverlauf fiir die folgende Bedin-
gungen aufgetragen: 10gL~" Lactose (2), 0,72 nIPTG (@), 0,84 nIPTG (¢) und 0,96 nIPTG (m). Die
Verbindungen der Messpunkte dienen als visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind Standardabweichungen
aus drei parallelen Kultivierungen.

Wachstum und Produktion sind stérker von der IPTG-Konzentration abhingig als
von Lactose. Mit 0,84 nIPTG konnte die hochste C16-Konzentration erreicht werden
(23 %), mit Lactose jedoch nur maximal 9 % bei 10 g L~!. Fiir den zellspezifischen C16-
Gehalt Yp, op liegt das Optimum bei 0,91-0,96 nIPTG. Die C16-Konzentration ist bei
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0,96 jedoch mit 10 % deutlich niedriger als bei 0,84 nIPTG, allerdings bei einer noch
niedrigeren ODggg (8 im Vergleich zu 29 bei 0,84).

Expression von C16 in den E. coli ,Walker-Stammen

Um einzugrenzen, ob die optimale IPTG-Konzentration vom Stamm oder dem Protein
abhéngt, wurde die Expression von C16 mittels Autoinduktionsmedien in zwei weite-
ren Stammen untersucht (Abbildung 8.12). Hierzu wurden die beiden E. coli ,Walker-
Stdamme C41(DE3) und C43(DE3) mit dem pET-C16-Plasmid transformiert. Wie zuvor
wurden 5g L~ Glucose, 3,75 gL~! Bernsteinsédure und 5g L~! Ammoniumsulfat sowie je
nach Lactose-Konzentration 40 —50 g L~ Glycerol vorgelegt. E. coli C41(DE3) produzier-
te mit 10gL~! Lactose geringfiigig mehr als der sonst verwendete E. coli HMS174(DE3)
(11 % statt 9 % C16, vgl. Abbildung 8.11), der E.coli C43(DE3) produzierte gleich
viel (9 % C16). Im Vergleich zum E. coli HMS174(DE3) mit Lactose wurden bei E. coli
C41(DE3) und E. coli C43(DE3) hohere optische Dichten erreicht: ODgop 18 und 21 statt
ODggp 15. Dies wiederum fiihrte zu teilweise geringeren Yp ,op-Werten (58 und 42 % statt
54 %). Nur E. coli C41(DE3) produzierte mit 0,84 nIPTG; mit 5,4 % C16 jedoch nur
halb so viel im Vergleich zur Lactose-Induktion. E. coli C43(DE3) zeigte hingegen kaum
heterologe Proteinproduktion mit 0,84 nIPTG (1 % C16).
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Abbildung 8.12: Autoinduktion von C16 in den E. coli ,Walker“-Stdmmen. Dargestellt sind die C16-
Konzentrationen (A) und der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,op, B) nach 19h Prozesszeit. In (C) sind
die optischen Dichten im Prozessverlauf aufgetragen: C41+10gL™! Lactose (0), C41+0,84 nIPTG (©),
C43+10gL™! Lactose (V) und C43+0,84 n[PTG (A). Die Verbindungen der Messpunkte dienen als
visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind Standardabweichungen aus drei parallelen Kultivierungen. Fiir
C41+0,84 nIPTG (®) konnten nur zwei Reaktoren ausgewertet werden.

Expression von AQ24NR3 in E. coli HMS174(DE3)

Weiterhin wurde in dem fiir C16 sonst verwendeten E. coli HMS174(DE3) ein anderes
Spinnenseidenprotein, das sogenannte AQ24NR3 exprimiert. Es sollte untersucht werden,
ob die Autoinduktion mit IPTG fiir weitere Proteine anwendbar ist und ob die optimale
IPTG-Konzentration vom Protein abhéngt.

Das Protein AQ24NR3 wurde, abgesehen von den Kultivierungen in Abbildung 8.13
nur einmal in einer Zulaufkultivierung im Liter-Mafistab verwendet. Der Fokus dieser
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Arbeit lag auf C16, da hierfiir die meisten Anwendungsformen entwickelt wurden und
C16 daher wirtschaftlich am interessantes ist (vgl. Abbildung 3.6). Fiir die genannte
Fragestellung bietet sich das AQ24NR3-Protein jedoch sehr an, da hier wie bei C16 auch
ein E. coli HMS174(DE3) mit dem T7-Expressionssystem vorlag und AQ24NR3 so wie
C16 ein rekombinantes Spinnenseidenprotein ist. Aufserdem konnte die aktuelle HPLC-
Analytik zur Produktbestimmung von C16 zufriedenstellend auf das AQ24NR3-Protein
iibertragen werden.

Das AQ24NR3-Protein wurde im Autoinduktionsprozess produziert, mit einem Op-
timum bei 0,91 nIPTG fiir die AQ24NR3-Konzentration und bei 0,96 nIPTG fiir den
zellspezifischen AQ24NR3-Gehalt Yp op (Abbildung 8.13 A+B). Mit 0,91-0,96 nIPTG
wurde eine bessere Proteinproduktion erreicht als mit 10 g L~! Lactose. Das Wachstum
von AQ24NR3 war vergleichsweise niedrig bei Lactose-Induktion und 0,91—-1,00 nIPTG.
Bei den Ansétzen mit 0,72—0,84 nIPTG wurde zwar hoheres Wachstum beobachtet,
allerdings war die Expression schwach (0,84 nIPTG) bis sehr schwach (0,72 nIPTG).

Der pH war zum Prozessende teilweise deutlich niedriger als bei der C16-Expression.
Die Werte sanken bei 0,72 und 0,84 auf 4,3 und 4,4; bei Lactose auf 4,9. Bei 0,91
0,96 nIPTG lag der pH am Ende jedoch bei 6,6-7,0. Bei 0,72 nIPTG kam es aufterdem zu
einer Sauerstoflimitierung und spéter zu starker Schaumbildung. Dies erklart den Abfall
der optischen Dichte ab etwa 12h in Abbildung 8.13 (C).
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Abbildung 8.13: Autoinduktion mit Lactose und IPTG zur Expression von AQ24NR3. Dargestellt
sind die AQ24NR3-Konzentrationen (A) und der zellspezifische AQ24NR3-Gehalt (Yp,0op, B) nach 20h
Prozesszeit. In (C) sind die optischen Dichten ODgoo im Prozessverlauf fiir die folgende Bedingungen
aufgetragen: 10g L, ~" Lactose (A) sowie 0,72 (@), 0,91 () und 0,96 (H) nIPTG. Die Verbindungen der
Messpunkte dienen als visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind Standardabweichungen aus drei parallelen
Kultivierungen.

Diskussion

IPTG gilt nach dem aktuellen Stand der Literatur als nicht geeignet fiir Autoindukti-
onsmedien, da es ohne spezifischen Transporter in die Zelle eindringen kann: ,IPTG is
not suitable for use in auto-induction because it can enter the cell and induce expressi-
on without a specific transporter, and cultures cannot grow uninduced in the presence of
IPTG* (Studier, 2014). In dieser Arbeit wurde gezeigt, dass Autoinduktion mit gerin-
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gen IPTG-Konzentrationen durchaus moglich ist und je nach Prozessbedingung, Stamm
oder Protein zu deutlich héherer Produktbildung fiihrt als mit Lactose. Wahrend bei ho-
hen Konzentrationen IPTG vor allem diffusiv in die Zelle eindringt, spielt bei niedrigen
Konzentrationen die Lactosepermease (LacZ) eine entscheidende Rolle, sodass es sogar
zu einer intrazelluldren Anreicherung von IPTG bei Konzentrationen von unter 20 pM
kommen kann (Fernandez-Castané et al., 2012a,b).

Die grofte Verbesserung mit IPTG im Vergleich zu Lactose wurde mit der Expressi-
on von C16 in E. coli HMS174(DE3) erzielt. Wie schon bei der Optimierung der IPTG-
Konzentration im Zulaufprozess (Abschnitt 8.1) konnte eine mehr als doppelt so hohe
Produktkonzentration mit der besten IPTG-Konzentration erzielt werden. Interessanter-
weise lag die optimale [PTG-Konzentration fiir Autoinduktionsmedien mit 0,84 nIPTG
deutlich iiber der optimalen IPTG-Konzentration fiir Zulaufprozesse (0,52 nIPTG). Da-
mit sind die Ergebnisse aus Autoinduktionskultivierungen nicht direkt auf Zulaufkulti-
vierungen iibertragbar.

Die Stamm- beziehungsweise Proteinabhéngigkeit der IPTG-Autoinduktion wurde an-
hand der Expression von C16 in weiteren E. coli-Stdmmen, den sogenannten F. coli
SWalker“-Stammen C41 und C43 sowie anhand der Expression des Spinnenseidenpro-
teins AQ24NR3 in E. coli HMS174(DE3) gezeigt. Die bessere Expression von C16 mit
0,84 beim E. coli HMS174(DE3) war nicht auf die E. coli C41(DE3) und E. coli C43(DE3)
iibertragbar. Wahrend bei E. coli C41(DE3) die Produktbildung geringer ausfiel als mit
Lactose, zeigte E.coli C43(DE3) mit IPTG fast gar keine Produktbildung. Sevastsya-
novich et al. (2009) konnten bei der Optimierung der Expression des Fusionsproteins
Che::GFP mit E. coli C43(DE3) eine vergleichbare und mit E. coli C41(DE3) eine hohe-
re Expression erreichen als mit einem stark induzierten E. coli BL21(DE3). Durch den
Einsatz von schwacher Induktion wurde jedoch die héchste Proteinproduktion mit dem
E. coli BL21(DE3) erzielt. Fiir Che:: GFP war daher, &hnlich wie fiir C16, die schwache In-
duktion des nicht-mutierten T7-Expressionssystems die bessere Alternative im Vergleich
zu den E. coli Walker-Stammen mit den abschwéichenden Mutationen im T7-Expressi-
onssystem.

Die IPTG-Autoinduktion funktionierte auch fiir die Expression von AQ24NR3. Der
Einfluss der IPTG-Konzentration war ebenfalls zu beobachten, allerdings in geringerem
Ausmafs und bei etwas hoherer Konzentration im Vergleich zu C16. Das IPTG-Optimum
lag bei 0,91 statt 0,84 nIPTG. Der Einsatz von IPTG erhohte die Produktkonzentration
nur von 7 auf 9 % AQ24NR3 statt von 9 auf 23 % C16.

Offensichtlich ist der Einfluss der IPTG-Konzentration auf die Expression mit Autoin-
duktionsmedien allein schon stark abhéngig von dem exprimierten Protein. Faktoren wie
die ,Fitness” beziehungsweise Teilungsfahigkeit der Zellen wiahrend der Produktionspha-
se sind ebenfalls stark vom Protein abhéngig und beeinflussen wiederum den gesamten
Autoinduktionsprozess.
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9 Alternative Kohlenstoffquellen

Die Reduktion der Substratkosten ist einer der aussichtsreichsten Ansatzpunkte zur Ver-
ringerung der Produktionskosten. Vor allem nach der deutlichen Verringerung der IPTG-
Einsatzmenge stellt die Kohlenstoffquelle den néchst wichtigen Ansatz dar. Wie in Ab-
schnitt 3.3.1 dargestellt, gibt es zahlreiche alternative Kohlenstoffquellen fiir E. coli. Al-
len voran sind Glycerol und Saccharose aufgrund der gilinstigen Preise interessant. Die
Verwendung von Saccharose erfordert jedoch entweder Stamme wie F. coli W, die im Ge-
gensatz zu E. coli B oder E. coli K zur Saccharose-Verwertung in der Lage sind (Lee und
Chang, 1993) oder das gentechnische Einbringen von Saccharose-Verwertungssystemen
in E. coli (Bruschi et al., 2012; Jahreis et al., 2002; Lee et al., 2010). In diesem Kapitel
wird untersucht, inwieweit sich alternative Kohlenstoffquellen, insbesondere Glycerol und
Saccharose, fiir den Herstellungsprozess von C16 eignen.

9.1 Glycerol, Fructose und Arabinose

Glycerol und Fructose mit starker Induktion und geringen Zelldichten

Zunéchst wurde ermittelt, ob sich Glucose durch Glycerol oder Fructose substituieren
ldsst. Ein Fructosezulauf sowie ein Fructose-Glucose- und ein Glycerolzulauf wurden in
zwei unabhéngigen Kultivierungsexperimenten im Milliliter-Mafstab jeweils einer Glu-
cose-Referenzkultivierung gegeniibergestellt (Abbildung 9.1).

Bei den optischen Dichten ist in Abbildung 9.1 kein Unterschied zwischen Fructose oder
Glucose im Zulaufmedium zu erkennen. Die Proteinproduktion mit Fructose ist ebenfalls
nur geringfiigig schlechter im Vergleich zu Glucose mit 16+1 % statt 18+1 % C16.

Das Gemisch aus Fructose und Glucose zeigte ebenfalls eine sehr dhnliche Expression
wie Glucose alleine, mit 1842 % statt 19+1 % C16. Mit Glycerol hingegen wurde eine
niedrigere C16-Konzentration von 114+2 % erreicht. Zwar waren mit Glycerol auch die
optischen Dichten geringer als mit Glucose. Jedoch ist an Yp,op (Abbildung 9.1 E)
erkennbar, dass mit Glycerol die Produktkonzentration und die Expression pro Zelle
schlechter ausfielen.

Glycerol und Arabinose als Auxiliarsubstrat mit schwacher Induktion

Wie in Abbildung 9.2 dargestellt, wurde als néchstes untersucht, ob unter optimierten
Induktionsbedingungen Glycerol als Kohlenstoffquelle eine Alternative zu Glucose dar-
stellt. Es wurde eine langere Produktionsphase nach schwacher Induktion mit héheren
Zelldichten angewendet. In Versuchen mit Autoinduktionsmedien zur Expression von
GFP (Daten nicht gezeigt) deutete sich an, dass Arabinose einen Einfluss auf die In-
duktion hat und die Proteinproduktion verbessern kann. Dabei stand auch Glycerol als
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Abbildung 9.1: Untersuchung von Glycerol und Fructose als alternative Kohlenstoffquellen fiir die C16-
Expression. In (A-C) wurde Fructose (V) parallel zu Glucose als Referenz (O) verwendet, wihrend in
(D-F) Glycerol () und ein 1:1 Gemisch aus Fructose und Glucose (@) eingesetzt wurde. Fructose und
Fructose+Glucose wurden in Wachstums- und Produktionsphase als Zulaufmedium verwendet, Glycerol
hingegen nur in der Produktionsphase. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A+D), der zellspe-
zifische C16-Gehalt (Yp,0op, B+E) sowie die optischen Dichten (ODggo, C+F). Die Linien dienen als
visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind Standardabweichungen aus 5—6 parallelen Kultivierungen.

Kohlenstoffquelle in der Produktionsphase zur Verfiigung. Glucose und Glycerol wurden
in Abbildung 9.2 einzeln eingesetzt (Ansétze Gluc-Ref und Gly) sowie jeweils zur Hélfte
mit Arabinose angereichert (Gluc+Ara und Gly+Ara). Zudem wurde eine Kombination
aus Glucose, Glycerol und Arabinose verwendet (Gly+ Gluc+Ara).

Die erreichten optischen Dichten (Abbildung 9.2 C-E) waren mit Gluc-Ref deutlich
hoher als mit Gly. Die Zugabe von Arabinose zu Glycerol (Gly+Ara) fithrte im Vergleich
zu Gly zu héheren optischen Dichten zum Prozessende. Die Kombination aller drei Sub-
strate (Gly+ Gluc+Ara) zeigte keinen Einfluss auf die ODgoo im Vergleich zu Gly+ Ara.
Die Ansétze Gluc-Ref und Gluc+Ara erreichten schlieflich hohere Zelldichten als die
Ansétze mit Glycerol, wobei der Referenzansatz Gluc-Ref am besten abschnitt.

Bei der Proteinproduktion zeigte sich dieser Trend noch deutlicher. Die Produktion bei
Gluc-Ref war am besten. Die Zugabe von Arabinose verschlechterte die Expression, die
weitere Zugabe von Glycerol nochmals. Ohne Glucose (Gly+Ara) war die C16-Produktion
nochmals schlechter und am schlechtesten mit Glycerol als einziges Substrat (Gly). Da
die Unterschiede in der Produktion deutlicher ausfallen als in der Zelldichte, zeigt sich

der gleiche Trend auch im zellspezifischen C16-Gehalt Yp,op.
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Abbildung 9.2: Untersuchung von Glycerol und Arabinose als Auxiliarsubstrat im Milliliter-Mafstab.
Die fiinf Zulaufmedien bestanden aus:

- Gluc-Ref: 100 % Glucose (O)

- Gluc+Ara: 50 % Glucose + 50 % Arabinose (A)

- Gly+Gluc+Ara: 40 % Glycerol + 40 % Glucose + 20 % Arabinose ()

- Gly+Ara: 50 % Glycerol + 50 % Arabinose (V) sowie

- Gly: 100 % Glycerol (m)

Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A), der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,0op, B) sowie die opti-
schen Dichten (ODggo, C) nach 40 h Produktionsphase sowie der Verlauf der optischen Dichten (ODgoo,
D+E). Die Verbindungen der Messpunkte dienen als visuelle Hilfe. Die Fehlerbalken sind Standardab-
weichungen aus 4 -6 parallelen Kultivierungen.

Diskussion

Bei geringen Zelldichten und starker Induktion ist Fructose in Kombination mit Glucose
im gleichem Mafe fiir die Expression geeignet wie Glucose allein. Fructose allein fiihrt
zu einer geringfiigig schlechteren Produktbildung. Glycerol hingegen verschlechtert die
Proteinproduktion deutlich. Es konnten nur geringe Effekte auf das Wachstums beobach-
tet werden, wobei die hochsten optischen Dichten jeweils mit Glucose erreicht wurden.
In der Literatur finden sich positive Effekte von Fructose und Glycerol. So kann durch
die Verwendung von Fructose anstelle von Glucose die Acetatbildung verringert sowie
der Zellertrag und die Expression von (-Galactosidase erhoht werden (Aristidou et al.,
1999). Lugert et al. (2006) verbesserten die Expression von TRIAL (Tumornekrosefaktor-
verwandter Apoptose-induzierender Ligand) durch die Verwendung von Glycerol anstelle
von Glucose wihrend der Produktionsphase.
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Das sogenannte Auxiliarsubstratkonzept postuliert, dass durch ,,Mischen und simultane
Verwertung von energiedefizienten und energieiiberschiissigen Substraten die Ausbeute
beim Wachstum gesteigert werden kann, was auch fiir Produktsynthesen gelten soll”
(Babel, 1992). So konnte beispielsweise die Herstellung des Carotinoids Lacopin in E. coli
durch Zugabe von Arabinose und/oder Glucose zusitzlich zum Hauptsubstrat Glycerol
verbessert werden (Kim et al., 2011).

Eine hohere Produktion von C16 mit Glycerol oder Fructose konnte nicht beobachtet
werden. Umgekehrt ist Glycerol sogar deutlich schlechter fiir die Expression geeignet.
Arabinose kann tatséchlich die Expression als Auxiliarsubstrat verbessern, wenn Glycerol
eingesetzt wird. Bei Glucose hingegen ist Arabinose nicht vorteilhaft. Glucose ist als
Substrat alleine am besten geeignet und die Proteinproduktion wird durch den Zusatz
von Arabinose sogar verringert.

Die Proteinproduktion wurde durch Glycerol im Vergleich zu Glucose in den Kultivie-
rungen in Abbildung 9.2 deutlich stérker verringert (C16-Konzentration um 79 % gerin-
ger) als in den Kultivierungen in Abbildung 9.1 (C16-Konzentration um 39 % geringer).
Die Unterschiede zwischen den Versuchen liegen vor allem in der IPTG-Konzentration
mit 0,60 oder 1,52 nIPTG und der langeren Produktionszeit bei der schwachen Indukti-
on. Daher liegt die Vermutung nahe, dass sich das Substrat auf die Induktion auswirkt.
Bei IPTG-Autoinduktionsversuchen mit GFP wurde durch Zugabe von Arabinose eine
Verdnderung der Induktion festgestellt (Daten nicht gezeigt). Moglicherweise ist die Auf-
nahme von IPTG durch Verwendung der Substrate Glucose oder Glycerol unterschiedlich.
Bei Autoinduktionsversuchen mit C16 (Abschnitt 8.2) ist aufgefallen, dass das Optimum
fiir die Expression bei 0,84 nIPTG lag. Hier diente auch Glycerol als Substrat wahrend
der Expression. In Zulaufprozessen mit Glucose konnten jedoch mit 0,52 0,60 nIPTG die
besten Ergebnisse erzielt werden (Abschnitt 8.1). Vermutlich kann die C16-Produktion
mit Glycerol noch gesteigert werden, indem die IPTG-Konzentration spezifisch optimiert
wird. Da jedoch bereits das Wachstum im Vergleich zu Glucose deutlich schlechter war
und die Expression bei starker Proteinbildung ebenfalls geringer ausfiel, ist keine Verbes-

serung gegeniiber dem Zulaufprozess mit Glucose zu erwarten.
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9.2 Saccharose-verwertender Escherichia coli

Vom Kooperationspartner wurde ein Saccharose-verwertender Stamm zur C16-Expressi-
on bereitgestellt (,Sacch-Stamm*). Hierfiir wurde eine E. coli-Invertase (cscA) in ein zwei-
tes Plasmid kloniert und in den bestehenden E. coli HMS174(DE3)-C16 transformiert.
Uber eine zweite Antibiotikaresistenz (Chloramphenicol zusétzlich zu Kanamycin) sollen
die beiden kompatiblen Plasmide erhalten bleiben. Der bisher verwendete Stamm mit
nur einem Plasmid und ohne die Fahigkeit zur Saccharoseverwertung wird vereinfacht

als ,,Gluc-Stamm® bezeichnet.

9.2.1 Vergleich mit Referenzstamm

Insgesamt wurden vier Kultivierungen im Liter-Mafistab mit vergleichbaren Bedingun-
gen zum Glucose-Referenzprozess durchgefiihrt (Abbildung 9.3). Zwei Kultivierungen
wurden parallel mit 0,5 L Startvolumen und zwei weitere unabhingig mit je 2 L Start-
volumen betrieben. In allen Saccharoseansétzen konnte eine vergleichbare BTM erreicht
werden wie im Referenzprozess (Abbildung 9.3 C). Die Proteinproduktion hingegen war
reproduzierbar deutlich schlechter, mit maximal 17 % bei 2 L Startvolumen und 24 % bei
0,5 L Startvolumen. Bemerkenswert ist auch, dass abgesehen von einer Kultivierung das
Wachstum nach Induktion bei dem Sacch-Stamm fast sofort zum Erliegen kam. Dadurch

wurden auch geringere BTM erreicht. Yp x lag bei maximal 23 % beziehungsweise 28 %.
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Abbildung 9.3: Vier Zulaufkultivierungen des Sacch-Stamms im Vergleich zum Gluc-Stamm (O). Zwei
Kultivierungen des Sacch-Stamms wurden parallel mit 0,5 L Startvolumen und unterschiedlichen Sub-
stratkonzentrationen im Satzmedium durchgefiihrt: 25 gL~ Saccharose (H) und 2gL~" Saccharose (V).
Zwei weitere Kultivierungen wurden unabhéingig mit 2 L Startvolumen durchgefiihrt, mit 2gL~! Sac-
charose (¢) und 5gL~" Saccharose (a) im Satzmedium. Die Verbindungen der Messpunkte dienen als

visuelle Hilfe.

Diskussion

Zwar waren Zulaufkultivierungen mit iiber 30 gL~! BTM mit dem Sacch-Stamm pro-
blemlos durchfiihrbar, allerdings war die Proteinproduktion reproduzierbar wesentlich
schlechter. Zwei Kultivierungen des Sacch-Stamms wurden parallel zu einer Glucose-Re-
ferenzkultivierung durchgefithrt. Wahrend mit dem Gluc-Stamm 99 % C16 nach 20h
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Produktionsphase erreicht wurden, waren es beim Sacch-Stamm etwa vier mal weniger.
Es wurde dasselbe Medium und jeweils die gleiche Zulaufraten verwendet. Die ODgg,
BTM und Ammoniakzugaben waren ebenfalls vergleichbar. Enzymatische Messungen der
Ammonium- und Acetatkonzentration zeigten keine auffilligen Unterschiede zwischen
den parallel durchgefiihrten Kultivierungen des Sacch- und des Gluc-Stamms. Wihrend
der Expression lag keine Ammoniumlimitierung vor. Die Acetatkonzentration war zwar
bei den zwei Saccharosekultivierungen etwas héher, jedoch maximal bei 113 mgL~! und
damit unproblematisch (vgl. Abschnitt 5.5). Zum Versuchsende nach 20 h Produktion
lag die Acetatkonzentration bei allen parallelen Ansitzen zwischen 24 und 56 mgL~!.
Es konnte keine Saccharose- oder Fructoseanreicherung nachgewiesen werden. Glucose
wurde nur in der letzten Probe nach 20 h Produktion mit maximal 108 mgL~! gemessen
werden, was die deutlich schlechtere Expression ebenfalls nicht begriindet. Die geringe
C16-Bildung des Sacch-Stamm war auch in zwei weiteren unabhéngigen Kultivierungen
mit je 2 L Startvolumen reproduzierbar.

Der Sacch-Stamm verfiigt im Vergleich zum Gluc-Stamm iiber ein zusétzliches Plas-
mid (abgeleitet von pACYC184) mit einer weiteren Antibiotikumresistenz. Die gebildete
Invertase wird aufterdem konstitutiv ins Medium sekretiert. Eine zusétzliche Resistenz
und Selektion durch ein Antibiotikum sowie die Expression und Sekretion eines weite-
ren heterologen Proteins konnten indirekten Einfluss auf die C16-Produktion haben, da
hierdurch die metabolische Last deutlich erhéht wird. Dies wiirde gegen den verwende-
ten Sacch-Stamm beziehungsweise gegen das darin verwendete Saccharose-Verwertungs-
system sprechen. Im néchsten Abschnitt wird die Ursache fiir die schlechte Expression

eingegrenzt.

9.2.2 Eingrenzung der Ursache fiir die schlechte Expression von C16 mit
dem Saccharose-verwertenden Stamm

Substrat

Zunéchst wurde untersucht, ob die schlechtere Proteinproduktion des Sacch-Stamm durch
das Substrat (Saccharose) bedingt ist. In parallelen Versuchen im Milliliter-Mafstab wur-
de der Gluc- und der Sacch-Stamm mit je zwei Substraten kultiviert (Abbildung 9.4).

Als Referenzansatz wurde zum einen der Gluc-Stamm komplett mit Glucose wéh-
rend der Wachstums- und Produktionsphase kultiviert (G:Gluc+Gluc). In zwei weite-
ren Ansétzen mit dem Gluc-Stamm wurde entweder nur wihrend der Produktionsphase
Fructose verwendet (G:Gluc+Fru) oder wihrend der Wachstums- und Produktionspha-
se (G:Fru+Fru). Ein moglicher negativer Einfluss von Fructose sollte nachgewiesen be-
ziehungsweise die Ergebnisse aus Abbildung 9.1 mit hoéheren Zelldichten reproduziert
werden.

Fiir drei weitere Ansétze wurde der Sacch-Stamm verwendet. Dieser wurde zum einen
komplett mit Saccharose kultiviert (S:Sacch+Sacch) oder mit Saccharose wahrend der
Wachstumsphase und Glucose wihrend der Produktionsphase (S:Sacch+Gluc) bezie-
hungsweise komplett mit Glucose (S:Gluc+Gluc). Falls tatsichlich Saccharose fiir die
Expression negativ wére, sollte der Einsatz von Glucose dies zeigen. Die C16-Konzentra-
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Abbildung 9.4: Parallele Kultivierungen im Milliliter-Mafistab zur C16-Expression mit dem Gluc-
Stamm (G) und dem Sacch-Stamm (S) sowie jeweils verschiedenen Substraten. Fiir den Gluc-Stamm
wurde Glucose wihrend Wachstum und Produktion (G:Gluc+Gluc, O), Glucose wiahrend Wachstum
und Fructose wéhrend Produktion (G:Gluc+Fru, A) oder Fructose wahrend Wachstum und Produk-
tion verwendet (G:Fru+Fru, ¢). Analog wurde fiir den Sacch-Stamm Saccharose wihrend Wachstum
und Produktion (S:Sacch+Sacch, ®), Saccharose wihrend Wachstum und Glucose wéhrend Produktion
(S:Sacch+Gluc, V) oder Glucose wihrend Wachstum und Produktion (S:Gluc+Gluc, B) als Zulaufme-
dium eingesetzt. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A), der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,0p,
B) sowie die optischen Dichten (ODggo, C) 20h nach Induktion mit 1,52 nIPTG. In (D) und (E) sind
die optischen Dichten im Prozessverlauf aufgetragen. Die Verbindungen der Messpunkte dienen als vi-
suelle Hilfe, die vertikalen Linien zeigen den Induktions- und Probezeitpunkt. Die Fehlerbalken sind
Standardabweichungen aus vier parallelen Kultivierungen.

tionen, der zellspezifische C16-Gehalt sowie die optischen Dichten sind in Abbildung 9.4
dargestellt.

Die optischen Dichten unterschieden sich nur relativ gering, wobei der Gluc-Stamm
auf Glucose etwas besser wuchs als auf Fructose (ODggo-Werte zur Induktion von 44 —48
im Vergleich zu 39). Der Sacch-Stamm erreichte auf Glucose und Saccharose ebenfalls
geringfiigig niedrigere optische Dichten (ODggp = 41—44).

Nach 20h Produktionsphase zeigte der Referenzansatz G:Gluc+Gluc die hochsten
Produktkonzentrationen. Wurde Fructose nur wahrend der Produktionsphase verwendet
(G:Gluc+Fru), verringerte dies die Produktkonzentration geringfiigig, der zellspezifische
C16-Gehalt hingegen nicht, da gleichzeitig auch die optischen Dichten etwas geringer
ausfielen. Der Einsatz von Fructose wiahrend der Wachstums- und der Produktionsphase

(G:Fru+Fru) fihrte hingegen zu einer deutlich schlechteren Expression im Vergleich zu
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Glucose. Die Proteinproduktion im Sacch-Stamm auf der anderen Seite war unabhéngig
vom Substrat nochmals deutlich niedriger. Ahnlich wie bei den Kultivierungen im Li-
ter-Mafsstab in Abbildung 9.3 produzierte der Sacch-Stamm etwa 4 -5 Mal weniger C16
als der Gluc-Stamm. Damit kann das Substrat nicht allein fiir die unterschiedliche C16-

Produktion zwischen den beiden Stammen verantwortlich sein.

Antibiotikum

Abgesehen vom Substrat ist die Zugabe eines zweiten Antibiotikums der wesentliche
Unterschied in der Prozessfiihrung bei dem Sacch-Stamm. In Abbildung 9.5 sind zwei
Kultivierungen im Liter-Mafsstab gezeigt, bei denen auf Chloramphenicol im Hauptkul-
turmedium verzichtet wurde. Dadurch sollte ein moglicher negativer Einfluss des Anti-
biotikums als Selektionsdruck ausgeschlossen werden.

Mit maximal 25-32 % C16 wurden nur geringfiigig hohere Konzentrationen als bei
vergleichbaren Kultivierungen des Sacch-Stamms erreicht. Es wurde bei etwas hoheren
BTM induziert (34-36gL~! statt etwa 30gL~!) und ein stirkerer Anstieg der BTM
wihrend der Produktionsphase beobachtet (Abbildung 9.5 C). Die maximalen Yp x-
Werte lagen bei 2631 % und damit nur geringfiigig iiber den vier Kultivierungen aus
Abbildung 9.3, die mit Chloramphenicol durchgefiihrt wurden. In Abbildung 9.5 sind
diese vier Kultivierungen in grau sowie zwei Glucose-Referenzkultivierungen in weifs zum

Vergleich nochmals dargestellt.
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Abbildung 9.5: Zwei Kultivierungen des Sacch-Stamms im Liter-Mafstab ohne Chloramphenicol (A,
B) im Vergleich zu Kultivierungen mit Chloramphenicol (¢) beziehungsweise zum Gluc-Stamm (O).
Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifischer C16-Gehalt (Yp/x, B) sowie die
Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, C). Die Verbindungen der Messpunkte dienen als visuelle Hilfe.

Plasmid

Ein weiterer Erklarungsansatz fiir die schlechte Expression ist, dass bei der Herstellung
des Sacch-Stamms der E. coli unabhéngig vom Plasmid wihrend der zweiten Transforma-
tion unbeabsichtigt veréindert oder beispielsweise ein ungiinstiger Klon nach der Trans-
formation ausgewéhlt worden war. Um dies zu iiberpriifen, wurde der Sacch-Stamm von
dem Plasmid pAMSO001 befreit. Dies gelang durch mehrere aufeinander folgende Kul-



Alternative Kohlenstoffquellen 149

tivierungen im Schiittelkolben bei 40°C mit LB-Medium und Kanamycin, aber ohne
Chloramphenicol. Es konnten Kolonien isoliert werden, die keine Resistenz mehr gegen
Chloramphenicol trugen. Der vom zweiten Plasmid befreite Stamm wurde darauthin in
einer Zulaufkultivierung im Liter-Mafstab kultiviert (Abbildung 9.6).
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Abbildung 9.6: Kultivierung des ehemals Saccharose-verwertenden und nun vom Plasmid pAMSO001
befreiten E. coli-Stamms im Vergleich zu Kultivierungen des Sacch-Stamm (¢) beziehungsweise zum
Gluc-Stamm (O). Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifischer C16-Gehalt
(Yp,x, B) sowie die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, C). Die Verbindungen der Messpunkte
dienen nur als visuelle Hilfe.

Nach 12h Produktion lag die C16-Konzentration mit 68 % fast so hoch wie bei den
Glucose-Kultivierungen (6776 % C16 nach 10h). Zum Versuchsende lag C16 bei 79 %
und damit deutlich iiber dem Sacch-Stamm, jedoch geringer als bei den Gluc-Stamm-
Kultivierungen. Nach etwa 20h Produktion und damit 3h vor der letzten Probe kam
es zu einer starken Schaumbildung. Die BTM (Abbildung 9.6 C) sowie die optischen
Dichten (nicht gezeigt) fielen zum Prozessende hin ab, wodurch wahrscheinlich die C16-

Konzentration niedriger ausfiel als maximal moglich gewesen wére.

Diskussion

Ausgehend von mehreren Ansatzpunkten wurde versucht, die Ursache fiir die schlechtere
Expression des Sacch-Stamms einzugrenzen. Bei der Betrachtung des Substrats konnte
festgestellt werden, dass Fructose fiir die Produktion weniger gut geeignet ist als Glucose.
Allerdings ist die schlechtere Expression des Sacch-Stamms nicht darauf zuriickzufiihren,
da auch bei Verwendung von Glucose der Sacch-Stamm kaum besser exprimierte als mit
Saccharose. Zudem zeigten die Verwendung eines Fructose-Glucose-Gemisches sowie die
extrazelluldr enzymatisch gespaltene Saccharose aus den Kultivierung in Abschnitt 5.2
keine Nachteile gegeniiber der Verwendung von Glucose. Das Substrat kann daher nicht
(allein) fur die schlechtere Expression verantwortlich sein.

Der zweite Ansatzpunkt war das zweite Antibiotikum. Zwar wurde bei einer Kul-
tivierung ohne Chloramphenicol eine minimal héhere C16-Konzentration von maximal
25-32 % im Vergleich zu maximal 24 % C16 erreicht. Dies ist jedoch auch auf die et-
was hoheren BTM zuriickzufithren. Daher unterscheiden sich die maximalen Yp x von
2631 % kaum von den maximalen Yp, x von 28 % aus den Kultivierungen des Sacch-
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Stamms mit Chloramphenicol. Der fehlende Selektionsdruck kénnte zwar die Kopien-
zahl von pAMSO001 reduziert und damit die Belastung der Zellen verringert haben. Ein
Ausstrich der Zellen auf Chloramphenicol-freien und -haltigen Agarplatten ergab jedoch
keinen messbaren Totalverlust des Plasmids (Daten nicht gezeigt). Die Belastung durch
das zweite Antibiotikum kann folglich ebenfalls nicht fiir die schlechtere Expression des
Sacch-Stamms verantwortlich sein. Zudem wurde die Invertase-Aktivitdt halbquantita-
tiv iiber einen Glucoseschnelltest ermittelt (Daten nicht gezeigt). So wurde bei einer
der Kultivierungen ohne Chloramphenicol zum Induktionszeitpunkt eine etwa drei Mal
hohere Enzymaktivitiat gemessen, als fiir die eingesetzten Zulaufraten erforderlich ware
und zum Ende des Versuchs war die Aktivitéit etwa nochmal doppelt so hoch. Folglich
wird Invertase parallel zu C16 in einem zu hohen Mafse exprimiert. Zudem werden die
Gene fiir Resistenzen gegen Kanamycin und Chloramphenicol auf einem relativ hohen
Level exprimiert, was die gesamte metabolische Last in dem Sacch-Stamm weiter erhoht
(Glick, 1995).

Schlieflich wurde der Sacch-Stamm von dem zweiten Plasmid befreit. Hierdurch verlor
er folglich die Fahigkeit zur Saccharosespaltung und die Resistenz gegeniiber Chloram-
phenicol. Es sollte untersucht werden, ob der Stamm durch die Transformation mit dem
Plasmid pAMS001 unbeabsichtigt verdndert beziehungsweise ob eventuell ein ungeeigne-
ter Klon nach der Transformation ausgewéhlt worden war. Der vom Plasmid pAMS001
befreite Stamm sollte hinsichtlich des Genotyps sowie von seiner Fiahigkeit zur Protein-
produktion dem urspriinglichen Gluc-Stamm entsprechen. Es konnte daher auch keine
Invertaseaktivitat gemessen werden. Mit dem neu erhaltenen Stamm konnte eine wesent-
lich héhere Produktbildung gemessen werden, als mit dem Sacch-Stamm. Daher ist davon
auszugehen, dass der Sacch-Stamm intakt ist und die schlechte Expression hauptséchlich
durch das Plasmid pAMS001 verursacht wird.

Als Folge daraus sollte die Invertase von einem anderen, moglichst induzierbaren und
nicht konstitutiven Promoter exprimiert werden. Alternativ oder zusédtzlich wére die chro-
mosomale Integration der Invertase erstrebenswert, um einen zweiten Selektionsdruck zu

vermeiden und die gesamte Expression der Invertase zu verringern.

9.2.3 Einfluss der Induktion

Die Verringerung der IPTG-Konzentration bei dem Gluc-Stamm hat mutmaflich zu einer
geringeren Belastung der Zellen durch die Expression und zu einem stéarkeren Wachstum
und einer besseren Zellvitalitat gefiihrt. Die metabolische Belastung durch die Induktion
mit 1,52 nIPTG ist im Falle des Sacch-Stamms durch die zusétzliche Expression der In-
vertase noch grofer. Darauf deutet auch der Stopp der C16-Produktion nach bereits 10 h
hin (vgl. Abbildung 9.3). Eine Verringerung der IPTG-Konzentration sollte folglich im
Falle des Sacch-Stamms ebenfalls zu einer deutlichen Steigerung der Expression fiihren.

Abbildung 9.7 zeigt zusétzlich zu den Kultivierungen aus Abbildung 9.3 zwei paral-
lele Kultivierungen des Gluc- und Sacch-Stamms, die jeweils mit 0,60 nIPTG induziert
wurden. Nach 30 h Produktion wurde mit dem Ansatz Sacch-Stamm + 0,60 nIPTG eine
C16-Konzentration von 89 % gemessen, die damit deutlich hoher war als in den Kultivie-
rung mit 1,52 nIPTG. Die Produktbildung dauerte bis zum Ende an und stoppte nicht
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Abbildung 9.7: Expression von C16 im Sacch-Stamm mit 0,60 nIPTG (®). Parallel hierzu wurde auch
der Gluc-Stamm mit 0,60 nIPTG induziert (OJ). Zum Vergleich sind zudem die Kultivierungen des Sacch-
Stamms mit 1,52 nIPTG (¢) sowie des Gluc-Stamms mit 1,52 nIPTG (O) gezeigt. Dargestellt sind die
C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifischer C16-Gehalt (Yp,x, B) sowie die Biotrockenmassekon-
zentrationen (BTM, C). Die Verbindungen der Messpunkte dienen als visuelle Hilfe.

wie bei der Induktion mit 1,52 nIPTG bereits nach 10h. Durch den deutlich héheren
Anstieg der BTM des Ansatzes Sacch-Stamm + 0,60 nIPTG fielen die Yp x-Werte ver-
héltnisméfkig gering aus. Auffillig ist zudem, dass die Produktion deutlich niedriger war
als bei dem Gluc-Stamm mit 0,60 nIPTG. Hier wurde nach 30 h Produktion mit 144 %
C16 nochmals deutlich mehr Produkt gebildet.

Das deutlich hohere Wachstum und der geringe zellspezifische C16-Gehalt beim Sac-
charoseansatz fiihrten zu der Vermutung, dass hier die Induktion moglicherweise mit
0,60 nIPTG zu schwach war und die IPTG-Konzentration fiir den Sacch-Stamm separat
optimiert werden miisste. Ahnlich zu den Optimierungen in Abbildung 8.5 wurde da-
her fiir den Sacch-Stamm im Milliliter-Mafsstab die IPTG-Konzentration und Zulaufrate

untersucht (Abbildung 9.8).

Abbildung 9.8: Expression von C16 im Sacch-Stamm im Milliliter-Mafsstab mit verschiedenen IPTG-
Konzentrationen und Zulaufraten. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A) sowie der zellspezifische
C16-Gehalt (Yp,0p, B) 46 h nach Induktion. Wéhrend der Produktionsphase war jedoch aufgrund tech-
nischer Probleme der Zulauf fiir 13 h unterbrochen.
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Die héchsten C16-Konzentration wurden mit der héchsten Zulaufrate (60 nL h~1) und
0,60—-0,72 nIPTG erreicht. Fiir den hichsten zellspezifischen C16-Gehalt hingegen waren
0,72 0,84 nIPTG bei 45 pLh~! am besten geeignet.

Um die Produktbildungsrate und den maximalen zellspezifischen C16-Gehalt zu erho-
hen, wurde auch eine zweistufige Induktion untersucht (Abbildung 9.9). Die erste Indukti-
on erfolgte mit 0,60 nIPTG. Die IPTG-Konzentration wurde 6,5 h spater auf 0,79 nIPTG
erhoht. Dadurch konnte nach 30 h Produktion eine C16-Konzentration von 102 % erzielt
werden. Auch der zellspezifische C16-Gehalt lag mit 98 % sehr nah am Glucose-Refe-
renzprozess. Interessanterweise stieg Yp x nach 24h Produktion nicht mehr weiter an.
Biomasse- und Proteinkonzentrationen verdnderten sich in gleicher Weise.
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Abbildung 9.9: Kultivierung des Sacch-Stamms mit einer zweistufigen Induktion mit 0,60 -0,72 nIPTG
(m). Bei 0h wurden 0,60 nIPTG zugegeben; 6,5h spéater erfolgte die Erhchung auf 0,79 nIPTG. Zum
Vergleich sind zudem die Kultivierungen des Sacch-Stamms mit 1,52 (¢) sowie des Gluc-Stamms mit
1,52 nIPTG (O) gezeigt. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifischer C16-Ge-
halt (Yp,x, B) sowie die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, C). Die Verbindungen der Messpunkte
dienen als visuelle Hilfe.

In einer weiteren Kultivierung im Liter-Mafistab wurde einmalig mit 0,72 nIPTG in-
duziert (Daten nicht gezeigt). Hier lag C16 nach 24 h Produktion bei 98 % und Yp x bei
103 % und damit vergleichbar zu der Kultivierung in Abbildung 9.9. Trotz der langen
Produktionszeit von 54 h wurden nur maximal 111 % C16 bei Yp,x = 97 % erreicht.

Diskussion

Die Wahl der besten Bedingung bei der Kultivierung im Milliliter-Mafsstab in Abbildung
9.4 fallt weniger eindeutig aus, als dies beim Gluc-Stamm der Fall war (vgl. Abbildung
8.5). Aufgrund technischer Probleme wurde bei diesem Versuch wihrend der Produktions-
phase fiir etwa 13 Stunden kein Substrat zugegeben (von insgesamt 46 h Produktionszeit),
was die Aussagekraft dieser Ergebnisse moglicherweise reduzieren kann. Dennoch konn-
te ein Einfluss der IPTG-Konzentration und der Zulaufrate beobachtet werden. Analog
zum Gluc-Stamm konnten hohere Produktkonzentrationen mit weniger Induktor (unter
0,84 nIPTG) und héherem Zulauf erzielt werden. Allerdings wurde im Gegensatz zum
Gluc-Stamm keine Verbesserung zwischen 0,72 und 0,60 nIPTG beobachtet.

Durch die Verringerung der IPTG-Konzentration in Zulaufprozessen im Liter-Mafsstab
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konnte die Produktion von C16 im Sacch-Stamm deutlich verbessert werden. Die C16-
Konzentration wurde um mehr als das vierfache von maximal 24 % auf bis zu 102—-103 %
C16 innerhalb von 30 h Produktionszeit erh6ht — unabhéngig davon, ob nacheinander mit
0,60 und 0,79 nIPTG oder einmalig mit 0,72 induziert wurde. Damit war die Steigerung
hier nochmals deutlich hoher als beim Gluc-Stamm, wo nur etwa eine Verdopplung von
100 % auf maximal 202217 % erreicht wurde. Dennoch konnte mit dem Sacch-Stamm
nur etwa das Niveau des Glucose-Referenzprozesses erzielt werden. Die maximale C16-
Konzentration mit dem Sacch-Stamm ist nur etwa halb so hoch wie bei dem optimierten
Glucoseprozess. Die Verwendung von Saccharose scheint daher weniger sinnvoll fiir die
Herstellung von C16. Allerdings erméglicht die Fahigkeit zur Saccharoseverwertung den
Einsatz weiterer Substrate, worauf im néchsten Abschnitt eingegangen wird.

9.2.4 Zuckerriibenmelasse als Substrat

Noch giinstiger als Saccharose sind weniger definierte Kohlenstoffquellen wie beispiels-
weise Zuckerriibenmelasse (vgl. Abschnitt 3.3.1). Um das Wachstum und die Produktion
auf Zuckerriibenmelasse (im Folgenden ,Melasse®) zu untersuchen, wurden zwei Kulti-
vierungen des Sacch-Stamms im Liter-Mafistab durchgefiithrt. Bei der Kultivierung in
Abbildung 9.10 sollten 25gL~! Saccharose aus der Melasse im Satzmedium vorgelegt
werden. Hierfiir wurden die Angaben auf der Verpackung verwendet. Im Nachhinein
durchgefiihrte Messungen der Zuckerkonzentrationen ergaben jedoch, dass dadurch fast
40 g L~! Saccharose im Medium vorlagen. Durch die hohe Substratkonzentration reicher-
te sich viel Acetat an (iiber 4gL~!) und die Zellen konnten das vorgelegte Substrat nicht
verstoffwechseln. So wurde Fructose nicht verbraucht und reicherte sich schnell an. An-
hand des Sauerstoffpartialdrucks lédsst sich erkennen, dass die Zellen nach 10 h Prozesszeit
den Stoffwechsel stark verringerten. Aufgrund des Uberdrucks von 0,15 bar wurde ein
Sauerstoffpartialdruck von iiber 100 % gemessen.
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Abbildung 9.10: Kultivierung des Sacch-Stamms im Liter-Mafistab mit Zuckerriibenmelasse als Koh-
lenstoffquelle. Es wurde nicht induziert. In (A) sind die optischen Dichten (ODggo, ©) und Biotrocken-
massekonzentrationen (BTM, A) und in (B) der Sauerstoffpartialdruck pO2 aufgetragen. Rechts (C) sind
die Acetat- (®) sowie die Zuckerkonzentrationen gezeigt: Saccharose (H), Glucose (@), Fructose (V). Die
Verbindungen der Messpunkte dienen als visuelle Hilfe.

In der zweiten Kultivierung (Abbildung 9.11) wurde eine deutlich geringere Melasse-
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Konzentration im Satzmedium vorgelegt (15gL~!). Der Zulauf wurde nicht automati-
siert gestartet, sondern insgesamt eine lange Wachstumsphase von 26 h durchgefiihrt.
Eine Anreicherung von Substraten wurde nicht beobachtet. Die Biomasseausbeute lag

zum Induktionszeitpunkt bei 0,41 gg~!

und ist damit mit anderen Kultivierungen mit
Glucose oder Saccharose vergleichbar. Es wurde mit 0,72 nIPTG induziert und eine C16-

Konzentration von 121 % erzielt.
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Abbildung 9.11: Kultivierung des Sacch-Stamms im Liter-Mafistab mit Zuckerriibenmelasse als Koh-
lenstoffquelle, verringerter Substratkonzentration im Satzmedium und Induktion mit 0,72 nIPTG (m).
Zum Vergleich sind zudem Saccharose- (¢) sowie Glucosekultivierungen (O) mit jeweils 1,52 nIPTG ge-
zeigt. Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A) und der zellspezifischer C16-Gehalt (Yp,x, B) sowie
die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, C) Die Verbindungen der Messpunkte dienen als visuelle
Hilfe.

Diskussion

Eine Substratiiberversorgung ist bei Saccharose und vor allem bei Melasse fiir den Prozess
kritischer als bei Glucose. Es liegen verschiedene Kohlenstoffquellen vor und Fructose
unterliegt der Katabolitrepression durch Glucose (Andersson et al., 2007; Clark und
Holms, 1976). Ist jedoch die Glucosekonzentration niedrig genug, um das Wachstums zu
limitieren, wird Fructose parallel verstoffwechselt.

Durch lineare Regression der logarithmierten ODggo-Werte der ersten 6h aus Abbil-
dung 9.10 wurde eine Wachstumsrate von fime: = 0,55h~! bestimmt, wihrend im defi-
niertem Medium mit dem Gluc-Stamm zuvor eine Wachstumsrate von e, = 0,4 h~!
gemessen wurde. Damit konnen die Zellen mit Melasse als nicht-definierte Kohlenstoff-
quelle potentiell schneller wachsen. Dies fithrt aber auch zu einer stéarkeren Acetatbil-
dung. Aufgrund der Katabolitrepression wurde bei der Kultivierung in Abbildung 9.10
nur Glucose verbraucht und keine Fructose (zumindest in den ersten 10h). Obwohl nur
etwa 20g L~ Glucose verstoffwechselt wurden, sind iiber 3gL~! Acetat gebildet wor-
den. Bei Glucosekultivierungen wurden hingegen weniger als 2,5 gL~ Acetat bei bis zu
25g L~ Glucose beobachtet. Der Stoffwechsel stellte sich in der Kultivierung in Abbil-
dung 9.10 nach etwa 8 h ein und die optischen Dichten sanken deutlich. Dies kénnte auf
das gebildete Acetat zuriickzufiihren sein.

Beim Einsatz von geringeren Melassekonzentrationen im Satzmedium und unter kon-
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trolliertem Wachstum ist eine Zulaufkultivierung mit hohen Zelldichten realisierbar. Nach
der Induktion mit 0,72 nIPTG und einer Produktionszeit von 41h wurden mit 121 %
C16 die hochste Produktkonzentration mit dem Sacch-Stamm erreicht. Auch Yp x sowie
die Produktausbeute Yp/g sind mit 111 und 126% etwas hoher als in Kultivierungen
mit Saccharose und hoéher als im Glucose-Referenzprozess. Die Proteinproduktion des
optimierten Glucoseprozesses ist mit dem Sacch-Stamm jedoch nicht zu erreichen.

Die grundsétzliche Verwendbarkeit von Melasse wurde erfolgreich gezeigt. Abhéngig
von der Prozessfithrung sind vergleichbare oder bessere Ergebnisse als mit Saccharose
zu erzielen. Eine im Einzelfall durchgefiihrte Kostenrechnung ist jedoch erforderlich, um
abhéngig von Substrat- und Anlagenkosten zu ermitteln, ob der giinstigere Preis von
Melasse die geringere C16-Produktion rechtfertigt.

Unter der Annahme, dass mit Glucose im Vergleich zu Melasse der doppelte C16-
Ertrag moglich ist, miisste Melasse viermal giinstiger sein, um dieselben Kosten/Produkt
zu ergeben, wenn Glucose 2/3 der Kosten verursacht. Verursacht Glucose jedoch weniger
als die Hélfte der Kosten, kann sich Melasse nicht mehr lohnen. Laut Peters (2006) lag der
durchschnittliche Preis von Glucose bei 0,35-0,60 $/kg. Zur besseren Vergleichbarkeit
wird auch fiir die anderen Kohlenstoffquellen der Preis pro kg Hexose angegeben. Dieser
lag fiir Saccharose bei 0,20—0,30 $/kg und fiir Melasse bei 0,15-0,25 $/kg. Damit ist
Saccharose nur etwa halb so teuer wie Glucose. Melasse ist zwar neben roher Lactose das
billigste Kohlenhydrat, aber im Schnitt nur etwas billiger als Saccharose. Ausgehend von
diesen Zahlen kann sich der aktuelle Sacch-Stamm kaum lohnen. Dies konnte sich jedoch
dndern, wenn der Stamm gentechnisch optimiert wird. Wie aus Abbildung 9.10 ersichtlich
wird, ist die Invertaseaktivitat viel zu hoch. Trotz der geringen Zelldichten (ODggg < 4)
wurden innerhalb von 4h die vorgelegten 40 gL~ Saccharose vollstindig zu Fructose
und Glucose abgebaut. Die Expression der Invertase ist zu stark und stellt damit einen
unnotige metabolische Last dar. Eine gentechnische Optimierung des Sacch-Stamms,
beispielsweise durch eine chromosomal codierte induzierbare Expression der Invertase,
konnte daher aussichtsreich sein, um die C16-Produktion deutlich zu verbessern.






Zusammenfassung 157

10 Zusammenfassung

Spinnenseide hat herausragende mechanische Eigenschaften und kann vor allem sehr viel
Energie aufnehmen, bevor sie reifst. Spinnenseidenproteine sind zudem biokompatibel und
nicht immunogen und eignen sich daher neben vielen weiteren Beispielen auch fiir medi-
zintechnische Anwendungen, wie die Beschichtung von Implantaten. Die Gewinnung von
Spinnenseide aus Spinnen ist wegen dem Territorialverhalten und dem Kannibalismus der
Spinnen nicht wirtschaftlich realisierbar. Im Gegensatz dazu ist eine biotechnologische
Produktion von Spinnenseidenproteinen in Mikroorganismen moglich, gestaltet sich je-
doch ebenfalls schwierig. Diese Proteine sind sehr groft, repetitiv und der Anteil einzelner
Aminoséuren ist iiberméfsig hoch. Das in der vorliegenden Arbeit untersuchte syntheti-
sche Spinnenseidenprotein C16 ist zudem sehr unpolar, hydrophob und kaum wasserlos-
lich, gehort jedoch gleichzeitig zu den am besten untersuchten Spinnenseidenproteinen.
Das Ziel der vorliegenden Arbeit ist daher die reaktionstechnische Untersuchung der
Herstellung des Spinnenseidenproteins C16 mit E. coli, um damit Wege zur Prozessin-
tensivierung aufzuzeigen. Ausgangslage hierfiir war ein Referenzprozess mit einem T7-
Expressionssystem in dem E. coli-Stamm HMS174(DE3). Bei der Prozessintensivierung
steht in diesem Fall vor allem die Erhéhung der Produktkonzentration und Verringerung
der Kosten fiir die Einsatzstoffe im Vordergrund.

Fiir eine schnelle Prozessentwicklung mit Hilfe vieler gleichzeitiger Kultivierungen
wurde ein Bioreaktorblock mit 48 parallel betriebenen Riihrkesselreaktoren im Millili-
ter-Maftstab eingesetzt. Zunéchst wurde untersucht, inwieweit sich skalierbare Hochzell-
dichtekultivierungen zur Proteinproduktion mit F. coli in diesem Parallelreaktorsystem
realisieren lassen. Zulaufkultivierungen mit Biotrockenmassekonzentrationen von iiber
50 g L~! wurden erstmalig im Milliliter-Mafstab sowohl mit einem intermittierenden Zu-
lauf (8 Dosierstrecken eines Laborroboters bedienen 48 Parallelreaktoren) als auch mit
einer neu entwickelten enzymatischen Freisetzung (intermittierend zudosierte Saccharose
wird im Reaktor durch eine Invertase gespalten) realisiert. Allerdings war die Robustheit
dieser Zulaufkultivierungen aufgrund der Eigenfluoreszenz von E. coli bei sehr hohen Zell-
dichten vor allem hinsichtlich der fluorimetrischen pH-Messung nicht ausreichend. Daher
mussten fiir die Untersuchung der Proteinproduktion geringere Zelldichten im Milliliter-
Mafistab verwendet werden. Unter der Beriicksichtigung der Prozesszeit konnten damit
ein zum Referenzprozess vergleichbarer zellspezifischer C16-Gehalt erzielt werden, wo-
mit eine Skalierbarkeit der Zulaufkultivierung in den Milliliter-Mafstab gegeben war.
Der Herstellungsprozess von C16 war nicht empfindlich gegeniiber Schwankungen der
Substrat- und Sauerstoffverfiigbarkeit bei intermittierender Dosierung. In einem weiteren
Ansatz wurden als Alternative zu Zulaufprozessen mit IPTG-Induktion auch Autoinduk-
tionsmedien als Ansatz fiir die reaktionstechnische Analyse von Expressionsprozessen im
Milliliter-Mafstab untersucht. Autoinduktionsmedien waren fiir die Produktion von C16
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im Liter- und Milliliter-Mafstab gleichermafen anwendbar, boten aber weniger Mog-
lichkeiten zur reaktionstechnischen Analyse im Vergleich zu Zulaufprozessen mit IPTG-
Induktion. So lassen sich beispielsweise keine unterschiedlichen Wachstumsraten einstel-
len und die Dauer der Produktionsphase ist durch die vorgelegten Substrate begrenzt.
Fiir die Mafstabsiibertragung des Herstellungsprozesses von C16 war zudem von Interes-
se, welche Prozessgrofsen Wachstum und Produktion mafgeblich beeinflussen. Es zeigte
sich, dass weniger ein konstanter Leistungs- oder Sauerstoffeintrag, sondern vielmehr die
Vermeidung von dauerhaften Sauerstofflimitierungen entscheidend ist. Folglich muss stets
ein minimaler Sauerstoffpartialdruck im Reaktor aufrecht erhalten werden. Wenn nicht
ausreichend Sauerstoff zur Verfiigung steht, fithrt dies bei F. coli zur gemischten Sduregé-
rung. Von den gebildeten Nebenprodukten war vor allem Lactat schadlich fiir Wachstum
und Proteinproduktion. Die so im Milliliter-Maftstab realisierten Zulaufkultivierungen
stellten die Grundlage fiir weitere Ansédtze zur Prozessintensivierung dar.

Im Referenzprozess wurde ein definiertes Medium nach Korz et al. (1995) eingesetzt,
das fiir Hochzelldichtekultivierungen von FE. coli entwickelt wurde. Zur Prozessintensi-
vierung wurde untersucht, ob sich dessen Einsatzstoffe reduzieren lassen. Die Haupt-
salzkomponenten des Satzmediums konnten praktisch ohne Einbufen in der Proteinpro-
duktion vereinfacht werden, indem auf Citronensidure und Natriumhydroxid verzichtet
wurde und Diammoniumhydrogenphosphat durch das giinstigere Ammoniumsulfat er-
setzt wurde. Damit konnten die Kosten fiir die Einsatzstoffe in Laborqualitiat auf 85 %
(exklusive Glucose) beziehungsweise 94 % (inklusive Glucose) im Vergleich zum Refe-
renzmedium gesenkt werden. Wenn die Magnesiumsulfatkonzentration im Satzmedium
erhoht wurde, war kein Magnesiumsulfat im Zulaufmedium erforderlich. Dadurch konnte
die erforderliche Gesamtmenge Magnesiumsulfat reduziert und die damit verbundenen
Kosten der Einsatzstoffe weiter auf 75 % (exklusive Glucose) beziehungsweise 90 % (inklu-
sive Glucose) im Vergleich zum Referenzmedium gesenkt werden. Aufgrund des hohen
Kohlenstoffbedarfs bei Hochzelldichtekultivierungen nimmt Glucose mit 59 % in dem
verwendeten definierten Medium den wesentlichen Teil der Kosten ein. Daher lassen sich
diese durch Reduktion aller anderen Einsatzstoffe nicht noch weiter verringern. Beim
Referenzprozess wurde im Zulaufmedium neben Glucose und Magnesiumsulfat weitere
Spurenelemente zugegeben. Es wurde gezeigt, dass die im Referenzprozess von Beginn an
vorgelegten Spurenelemente ausreichend sind und daher keine Spurenelemente mehr iiber
das Zulaufmedium zugegeben werden miissen. Der Kostenanteil dieser Spurenelemente
im Zulaufmedium war zwar gering, jedoch konnte nun ausschliefslich Glucose wahrend
der Kultivierung zudosiert werden, wahrend alle anderen Komponenten vorgelegt wur-
den. Dies stellt im Vergleich zum Referenzprozess eine deutliche Vereinfachung dar, da fiir
das Zulaufmedium keine Komponenten mehr separat sterilisiert und aseptisch zusammen-
gefiihrt werden miissen. Weitere untersuchte Einsatzstoffe wie Trypton, Calcium- oder
Natriumsalze sowie zuséitzliches Ammoniumsulfat férderten weder Wachstum noch Pro-
duktion und die vorgelegten Spurenelemente Cobalt und Mangan waren ebenfalls nicht

erforderlich.

Das wichtigste Ziel der Prozessintensivierung in dieser Arbeit war die Erhdhung der
Produktkonzentration. Hierfiir sind aufgrund der intrazelluldren Produktakkumulation
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hohe Zelldichten von Vorteil. Es wurde daher untersucht, ob sich durch eine geeignete
Prozessfithrung das Wachstum bei begrenzter Sauerstoffeintragsleistung des Bioreaktors
beschleunigen ldsst und inwieweit die Wachstumsphase die anschliefende Proteinproduk-
tion beeinflusst. Bei Zulaufkultivierungen mit niedrigen Zelldichten fiihrten interessan-
terweise hohere Wachstumsraten vor der Induktion (pser = 0,20 hfl) zu einer besseren
Produktion als niedrige Wachstumsraten (pse; < 0,15 h_l). Die Wachstumsrate in der
Wachstumsphase zeigte damit einen deutlichen Einfluss auf die spatere Proteinprodukti-
on in der Produktionsphase. Grundsétzlich kann zwar eine Verringerung der vorgelegten
Glucosekonzentration die Reproduzierbarkeit eines Zulaufprozesses erhéhen. Fiir die Her-
stellung von C16 hatte sich jedoch eine geringere vorgelegte Glucosekonzentration mit
einer entsprechend langeren exponentiellen Zulaufphase als nicht zielfiihrend erwiesen,
da dies die Proteinbildung verringerte und den Prozess verlangerte. Stattdessen konnte
die Wachstumsphase des Hochzelldichteprozesses deutlich vereinfacht werden, indem auf
die exponentielle Zulaufphase verzichtet wurde. Die Proteinproduktion wurde dadurch
nicht beeintriachtigt, sondern konnte sogar etwas ldnger aufrecht erhalten werden. Die
Prozessfiihrung hingegen vereinfachte sich deutlich, da nach der Satzphase nur noch eine
konstante Zulaufrate (hier 7,5gL~'h~! Glucose bezogen auf das Startvolumen) einge-
stellt werden musste.

Die Produktbildung wird im T7-Expressionssystem durch die Zugabe des Induktors
IPTG gestartet. Geeignete Induktionszeitpunkte und IPTG-Konzentrationen wurden un-
tersucht, da sie dazu beitragen kénnen, den Zielproteinanteil in den Zellen und damit
auch die Produktkonzentration zu erhéhen. Die Proteinproduktion war aber unabhangig
von der IPTG-Konzentration, solange Konzentrationen von 1,00— 1,52 nIPTG eingesetzt
wurden. Durch die Verringerung der IPTG-Konzentration auf 0,52—0,60 nIPTG konnte
hingegen eine wesentliche Steigerung der Proteinproduktion erzielt werden. Bei der Uber-
tragung in den Liter-Mafsstab in einen Glas-Riihrkesselreaktor mit 2 L Startvolumen und
einen Edelstahl-Riihrkesselreaktor mit 10 L Startvolumen wurden C16-Konzentrationen
von tiber 200 % im Vergleich zum Referenzprozess erreicht (Abbildung 10-1). Die zell-
spezifischen C16-Konzentrationen (Yp,x) lagen bei bis zu 189 %, ebenfalls im Vergleich
zum Referenzprozess. Gleichzeitig verbesserte sich bei niedrigen IPTG-Konzentrationen
auch das Wachstum wéhrend der Expression, sodass die Induktion nach einer kiirzeren
Wachstumsphase bei niedrigeren Zelldichten erfolgen konnte. Das bessere Wachstum der
Zellen zeigt, dass im Vergleich zum Referenzprozess durch die schwache Induktion die
metabolische Last verringert wurde. Trotz des hohen Bedarfs an Glycin und Alanin in
C16 konnten die Zellen anscheinend die benétigten tRNAs bereitstellen und den eigenen
Stoffwechsel und das Wachstum iiber einen ldngeren Zeitraum aufrecht halten. Da die
Produktbildungsrate allerdings nicht gesteigert wird, ist fiir eine hohere Produktkonzen-
tration auch eine lingere Produktionsphase erforderlich. Trotz 48 h Produktion lag die
Raum-Zeit-Ausbeute der Kultivierung mit 0,52 nIPTG in Abbildung 10-1 bezogen auf

den Gesamtprozess bei 137 % im Vergleich zum Referenzprozess.

Bei der Untersuchung der Induktion wurde kein Zusammenhang zwischen der IPTG-
Konzentration und der Zelldichte festgestellt. Hohere Substratzulaufraten nach schwacher
Induktion verbesserten hingegen sowohl das Wachstum als auch die Proteinproduktion
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Abbildung 10-1: Zulaufkultivierungen mit 10 L Startvolumen und Induktion mit 0,52 nIPTG (M) im
Vergleich zum Referenzprozess mit 1,52 nIPTG (O). Dargestellt sind die C16-Konzentrationen (A) und
der zellspezifische C16-Gehalt (Yp,x, B) sowie die Biotrockenmassekonzentrationen (BTM, C).

wéhrend der Produktionsphase. Bei der Untersuchung eines geeigneten Induktionszeit-
punkts wurde iiberraschender Weise festgestellt, dass mit niedrigen IPTG-Konzentratio-
nen in Anwesenheit von Glucose keine Induktion stattfinden und diese erst wahrend des
glucoselimitierten Zulaufs erfolgt. FEine solche Katabolitrepression wird bei Autoinduk-
tionsmedien mit Lactose genutzt. In dieser Arbeit konnte erstmals gezeigt werden, dass
Autoinduktionsmedien auch mit IPTG funktionieren, wenn ausreichend niedrige IPTG-
Konzentrationen eingesetzt werden. Die Proteinproduktion in Autoinduktionsmedien mit
IPTG hing jedoch von dem eingesetzten Stamm und dem gebildeten Protein ab. Durch die
Expression eines weiteren rekombinanten Spinnenseidenproteins, des AQ24NR3, konnte
gezeigt werden, dass die optimale IPTG-Konzentration, bei ansonsten gleichen Prozessbe-
dingungen und demselben Expressionswirt, zwischen den exprimierten Proteinen variiert.

Glucose stellt als einzige Kohlenstoffquelle den grofsten Kostenanteil der Einsatzstoffe
dar, weswegen schlieflich alternative Kohlenstoffquellen untersucht wurden. Dabei stellte
sich Fructose als geringfiigig und Glycerol als deutlich schlechteres Substrat dar. Ein Glu-
cose-Fructose-Gemisch (1:1) war hingegen mit Glucose vergleichbar beziiglich der C16-
Produktion. Damit Saccharose verwertet werden kann, wurde ein modifizierter Stamm
untersucht, der ein weiteres Plasmid mit einer konstitutiv exprimierten Invertase tragt.
Obwohl das Wachstum mit diesem Stamm vergleichbar realisiert werden konnte, war
die Proteinproduktion reproduzierbar um den Faktor 4 geringer. Als mogliche Ursachen
konnten das Substrat Saccharose an sich, das zusétzliche Antibiotikum Chloramphenicol
und unbeabsichtigte Mutationen des Stamms ausgeschlossen werden. Durch die Anpas-
sung der Induktion beim Saccharose-Stamm konnte eine zum urspriinglichen Glucose-
Referenzprozess vergleichbare Proteinproduktion erreicht werden. Auch die erfolgreiche
Verwendung von Melasse mit Saccharose als hauptsdchlicher Zuckerquelle wurde mit

einer C16-Konzentration von 121 % im Vergleich zur Glucose-Referenz demonstriert.

Ausblick

Aufbauend auf dem in dieser Arbeit neu gestalteten Produktionsprozess zur Herstel-
lung von C16 mit F. coli konnten weitere Ansétze zur Prozessintensivierung beitragen.
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Beispielsweise konnte in weiterfithrenden Arbeiten der Saccharose-verwertende Stamm
gentechnisch optimiert werden. Eine Anpassung der Promoterstéirke fiir die Invertase-
bildung, die am besten chromosomal codiert und induzierbar sein sollte, erscheint viel-
versprechend, um die Produktion auf Saccharose wesentlich zu verbessern und auf das
Niveau des Glucose-Stamms zu heben.

Des Weiteren gehort die Anpassung der Codonverwendung zu den molekularbiologi-
schen Hauptstrategien zur Steigerung der Produktion von Fremdproteinen. In C16 sind
zwar keine seltenen Codons von F. coli enthalten, allerdings sind aufgrund der einfachen
Primérsequenz ein Glycin- und ein Serin-Codon 9 beziehungsweise 10 mal haufiger ver-
treten als im E. coli-Genom. Dagegen werden jeweils zwei Glycin- und drei Serin-Codons
nicht in der C16-Sequenz verwendet. Damit ist grundsétzlich Potential fiir eine Codon-
optimierung vorhanden.

Da ein deutlich héherer zellspezifischer Produktgehalt bei der intrazelluldren C16-Pro-
duktion in E. coli nicht realistisch ist und die maximal erreichten Zelldichten eine Funk-
tion der Sauerstoffeintragsleistung des eingesetzten Produktionsreaktors sind, knnte der
Einsatz eines anderes Mikroorganismus mit einer besseren Fahigkeit zur Proteinsekre-
tion sinnvoll sein. Mégliche Organismen hierfiir wiren das Bakterium Bacillus subtilis
oder die Hefe Komagataella pastoris (ehemals Pichia pastoris), da beide oft industriell
verwendet werden, sich gut zu hohen Zelldichten kultivieren lassen und bereits in der

Forschung fiir die Produktion von Spinnenseidenproteinen eingesetzt wurden.
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Abkiirzung/Symbol  Beschreibung/Definition

ADF3 Araneus diadematus Fibroin 3

ADF4 Araneus diadematus Fibroin 4

ADP Adenosindiphosphat

AF204 Antischaumittel 204 von Sigma-Aldrich

ATP Adenosintriphosphat

BCA Bicinchoninsdure, verwendet im sogenannten BCA-Assay

BTM Biotrockenmasse, g L1

BL21 Ein FE. coli-Stamm

Ci Konzentration der Komponente i, g L !

C16 von ADF4 abgeleitetes rekombinantes Spinnenseidenprotein mit 16-
facher Wiederholung des C-Moduls

COq Kohlenstoffdioxid

CoA Coenzym A

DNA Desoxyribonukleinsdure

DE3 Ein Phagenkonstrukt (Lysogen) in E. coli-Stdmmen, mit dem die T7-
RNA-Polymerase exprimiert wird

eADF4 engineered ADF4

FE. coli FEscherichia coli

eGFP enhanced GFP

ELISA Enzyme Linked Immunosorbent Assay, ein antikérperbasiertes Nach-
weisverfahren

Fru Fructose

GC-Gehalt Anteil der DNA-Basen Guanin und Cytosin an der Gesamtheit der
Basen

GFP Griin fluoreszierendes Protein

Gluc Glucose

HPLC Hochleistungsfliissigkeitschromatographie, high performance liquid
chromatography

HCDC Hochzelldichtekultivierungen, high cell density cultivation

HMS174 Ein FE. coli-Stamm

IPTG Isopropyl-3-D-thiogalactopyranosid

Kg Sattigungskonstante des limitierenden Substrats im Monod-Modell

Lac Lactose

kra Volumenbezogener Sauerstofftransportkoeffizient, s !

LB-Medium Lysogeny Broth Medium
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Abkiirzung/Symbol  Beschreibung/Definition
Mg Magnesium
mRNA Messenger-Ribonukleinsdure
MOPS 3-(N-Morpholino)-Propansulfonséure
MTP Mikrotiterplatte
NAD(H) Nicotinamidadenindinukleotid
NADP(H) Nicotinamidadenindinukleotidphosphat
O, Sauerstoff
ODgoo Optische Dichte bei 600 nm
OTR Sauerstoffeintragsrate (ozygen transfer rate), mol L't st
OUR Sauerstoffaufnahmerate (oxygen uptake rate), mol L't st
pO2 Sauerstoffpartialdruck
P Produkt
PCR Polymerase-Kettenreaktion
PBS Phosphatgepufferte Salzlosung (phosphate buffered saline)
PEP Phosphoenolpyruvat
PTS Phosphotransferasesystem
ptsG glucosespezifisches Phosphotransferasesystem
ai spezifische Reaktionsrate, h !
Ti volumetrische Reaktionsrate, g L' h™!]
RNA Ribonukleinsidure
S Substrat
Sacch Saccharose
SE Spurenlemente
SEC Grofienausschlusschromatographie, size exclusion chromatography
SEM Rasterelektronenmikroskop (scanning electron microscope)
t Zeit. h
TEM Transmissionselektronenmikroskop
Tris Tris(hydroxymethyl)-aminomethan
tRNA Transfer-RNA
uv Ultraviolet
A% Volumen, L
Vo Startvolumen, L
VE-H,O vollentsalztes Wasser
X Biomasse
Yp/s Produktausbeute, g g!
Yx/s Biomasseausbeute, g g !
Yp,/x zellspezifische Produktkonzentration bezogen auf die Biomasse, g g !
Yp/0p zellspezifische Produktkonzentration bezogen auf ODggo, g Lt

specifische Wachstumsrate, h™!
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Tabelle A1l: Komponenten, Verbrauchmaterialien und Software des Bioreaktorblocks bioREACTOR48

Komponente

Bezeichnung

Hersteller

Bioreaktorblock
Riihrersteuerung fiir
Bioreaktoren

Optische Sensorriegel fiir pH-
und pOs-Messung
Einwegbioreaktoren

Laborroboter mit Pipettier-
und Roboterarm
MTP-Photometer

MTP-Waschstation

Gasmischstation
Wasserbad fiir
Reaktortemperierung
Wasserbad fiir
Kopfraumkiihlung
Zuluftfilter
Reinigungsfliissigkeiten fiir
Laborroboter

Software fiir Laborroboter

Software fiir Prozesssteuerung
Software fiir MTP-Photometer

Software fiir automatisierte
Benutzereingaben

bioREACTOR 48

MCR 8pH-8oxygen

Mini-Bioreaktoren HTBD

mit HP81 und PSt3-HG
Sensoren

Freedom EVO

infinite M200

Columbus Pro

MX4/4
Haake W15

Durchlaufkiihler

Midisart 2000; 0,2 pm
Daily und Set Up Clean

Gemini V4.2.17.304

Fedbatch-XP 1.0.248
Magellan V6.6

Autolt

2mag AG, Miinchen
2mag AG, Miinchen

PreSens GmbH, Regensburg

PreSens GmbH, Regensburg

Tecan Deutschland GmbH,
Crailsheim

Tecan Deutschland GmbH,
Crailsheim

Tecan Deutschland GmbH,
Crailsheim

DASGIP GmbH, Jiilich
PSL Systemtechnik GmbH,
Clausthal-Zellerfeld
Fryka-Kéltetechnik GmbH,
Esslingen

Sartorius AG, Gottingen
LVL technologies GmbH,
Crailsheim

Tecan Deutschland GmbH,
Crailsheim

DASGIP GmbH, Jiilich
Tecan Deutschland GmbH,
Crailsheim

Freeware von Jonathan
Bennett
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Tabelle A2: Komponenten des parallelen Bioreaktorsystems von DASGIP

Hersteller

DASGIP GmbH, Jiilich

Komponente Bezeichnung

CWD 4

Steuerungseinheit mit
Reaktortemperierung und
Abluftkiihlung

4x 1,5 L-Riihrkesselreaktor mit ~ SR07000DLS
zwei Seitenarmen und oben

DASGIP GmbH, Jiilich

eintauchender Riihrwelle, zwei

6-Blatt-Scheibenriihrern
4x Gasmischstation

2x Pumpeinheit
Sensoreinheit

4x Abgasanalytik
Riihrer- und

Temperaturregelungseinheit

4x pH-Elektrode

4x pOs-Elektrode

4x Temperatursensor
4x Antischaumsonde

4x Rihrer

8x Zu- und Abluftfilter
Software
Analysenwaage

MX4/4

MPS

PH4 PO4
EL2030-+SCC-F
TC4 SC4

405 DPAS SC-K8S/225

Visiferm D12mm,
L225mm, 78108032
Pt100/0

Level Sensor OD4mm,
L275mm, Li235mm
RE40, Maxon Motor,
269872

Midisart 2000; 0,2 pm
DASGIP Control V4.5
XA204 DeltaRange

DASGIP GmbH, Jiilich
DASGIP GmbH, Jiilich
DASGIP GmbH, Jiilich
ABB Germany, Mannheim
DASGIP GmbH, Jiilich

Mettler-Toledo GmbH,
Giefsen

Hamilton Bonaduz AG,
Bonaduz, Schweiz
DASGIP GmbH, Jiilich
DASGIP GmbH, Jiilich

DASGIP GmbH, Jiilich

Sartorius AG, Gottingen
DASGIP GmbH, Jiilich
Mettler-Toledo GmbH,
Giefsen

Tabelle A3: Komponenten des Glas-Riihrkesselreaktors Labfors

Komponente

Bezeichnung

Hersteller

7,5 L-Glaskessel mit
Doppelmantel, oben

eintauchender Riihrwelle, drei

6-Blatt-Scheibenriihrern,
Antischaumsonde,
Begasungsrohr und
Abluftkiihlung

Labforssteuerungseinheit mit
Riihrer, Temperaturfiihler und

Massendurchflussregler

Prozesssteuerungssoftware

pH-Elektrode

Labfors 2

Labfors, 103746

Iris V5.34.807.0997
405 DPAS-SC-K85/425

Infors GmbH, Einsbach

Infors GmbH, Einsbach

Infors GmbH, Einsbach
Mettler-Toledo GmbH,
Gieflen
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Tabelle A3: Komponenten des Glas-Riihrkesselreaktors Labfors

Komponente Bezeichnung Hersteller
pOs-Elektrode InPro 6800 Mettler-Toledo GmbH,
Gieflen
Drucksonde Drucktransmitter Keller AG, Winterthur,
Pr-25HT, 2 barg, 8931.A  Schweiz
Reaktorwaage QC35EDE-S Sartorius AG, Gottingen
Zulaufmedienwaage IP65 Prézisionswaage Sartorius AG, Gottingen
Basenwaage Scout Pro, 4000 g Ohaus Europe GmbH,
Nénikon, Schweiz
Schlauchpumpe BVP easyloadll, Ismatec, Wertheim
Masterflex L/S, 77201-60
Abgasanalytik Easy Line + Advance ABB Germany, Mannheim
SCC-F
Pumpenschlduche Marprene, 0,4 mm Watson-Marlow GmbH,

Innendurchmesser

Rommerskirchen

Tabelle A4: Komponenten des Edelstahl-Riihrkesselreaktors Techfors42

Komponente

Bezeichnung

Hersteller

Edelstahl-Riihrkesselreaktor;
Gesamtvolumen 42 L,
Arbeitsvolumen 30 L
Abgasanalytik

Abluftfilter
Drucksonde

pH-Elektrode

pO2-Elektrode

Schlauchpumpe
Software
Steuerungseinheit mit
Pumpenanschliissen
Zuluftfilter

Techfors42

Easy Line + Advance
SCC-F

0,2 nm, ABOSPFR2PVH4
PR-25HT8931A

405-DPAS-SC-K8S/120
InPro6820/25/080
Ecoline VC-360

Iris NT Pro 4.11

Techfors 104541

EMFLON II Gasfilter,
AB02V0022PV

Infors GmbH, Einsbach

ABB Germany, Mannheim

Pall, Crailsheim

Keller AG, Winterthur,
Schweiz

Mettler-Toledo GmbH,
Gieflen

Mettler-Toledo GmbH,
Giefsen

Ismatec, Wertheim
Infors GmbH, Einsbach
Infors GmbH, Einsbach

Pall, Crailsheim
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Tabelle A5: Komponenten des HPLC-System
Komponente Bezeichnung Hersteller
Steuereinheit Smartline Manager 5000 Knauer GmbH, Berlin
Software Chromgare V3.1 Knauer GmbH, Berlin
Pumpe Smarline Pump 1000 Knauer GmbH, Berlin

Autosampler mit Kiihlung
Saulenofen

Fluoreszenzmessgerét

Grofienausschlusschroma-
tographie(SEC)-Séule

Vorsaule

Jet Stream

(08022)

TSK-Gel PWx1, Guard

Column (08033)

Midas Autosampler 3900

RF-20A Prominence
Fluorescence Detector
TSK-Gel G4000 PWXL

Knauer GmbH, Berlin
Knauer GmbH, Berlin
Shimadzu Deutschland
GmbH, Duisburg

Tosoh Bioscience GmbH,
Stuttgart

Tosoh Bioscience GmbH,
Stuttgart

Puffer, Losungen und Kosten fiir Einsatzstoffe

Tabelle A6: Phosphatgepufferte Salzlgsung (PBS)

Komponente

Konzentration, g L~?!

Natriumchlorid, NaCl

Dinatriumhydrogenphosphat, NagHPO4

Kaliumdihydrogenphosphat, KHoPOy4
Kaliumchlorid, KC1

8
1,44
0,24
0,2

Tabelle A7: Losungen fiir die SEC-HPLC (vgl. Abschnitt 4.4.2)

Puffer /Losung

Konzentration

Losungsmittel, Behandlung

Tris-HCI, pH 8,0

1 M und 25 mM

Natriumhydroxid 10 M und 10 mM
Ethanol 20 % (v/v)
Glycin/NaCl-Puffer 1M
Guanidiniumthiocyanat 4 M

in VE-H50 gel6st, mit HCI auf pH
8,0 eingestellt; 25 mM aus 1 M-
Losung hergestellt, sterilfiltriert

in VE-H50 gel6st; 10 mM aus 10 M
verdiinnt und sterilfiltriert

99 % Ethanol (HPLC Grade) mit
VE-H50 verdiinnt, sterilfiltriert
75,1gL~! Glycin und 58,4gL~!
NaCl in VE-H50 gel6st und mit HCI
bzw. NaOH auf pH 9,0 eingestellt
in VE-H50 gel6st
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Tabelle A8: Artikelnummer, Preise und Qualitdt der Einsatzstoffe fiir die Kostenabschétzung in Kapitel
6. Es wurde jeweils die grofiten verfiigbaren Gebinde bei Carl Roth GmbH & Co. KG am 16.08.2014 fiir
die Preise pro Kilogramm herangezogen. Um eine bessere Vergleichbarkeit zu erreichen, wurde moglichst
die gleiche Qualitdt gewéhlt. Bei einem Startvolumen von 1 L wurde ein Zulaufvolumen von 0,45 L
angenommen (5 h exponentieller Zulauf, 7 h konstanter Zulauf und 20 h Produktionsphase) und die
Kosten pro Liter auf insgesamt 1,45 L. bezogen.

Komponente Qualitat Art.- €/kg €/L €/L
Nr. Korz Kap. 6
Glucose Mikrobiologie ~ 6887.5 5,40 9,262 9,262
Kaliumdihydrogenphosphat p-a. 3904.5 26,96 2,480 1,119
Dikaliumhydrogenphosphat p-a. P749.5 25,56 - 1,768
Diammoniumhydrogenphosphat p.a P736.3 58,00 1,604 -
Ammoniumsulfat p-a 3746.5 9,96 - 0,517
Citronensaure p-a X863.5 11,96 0,141 -
Natriumhydroxid p.a 6771.5 8,60 0,143 -
Magnesiumsulfat-Heptahydrat p.a P027.3 21,96 1,537 0,911
EDTA Dinatriumsalz-Dihydrat p.a 8043.5 25,96 0,003 0,002
Cobalt(IT)-Chlorid-Hexahydrat p.a T889.1 571,60 0,017 0,010
Mangan(II)-Chlorid-Tetrahydrat p.a T881.2 48,90 0,009 0,005
Kupfer(II)-Chlorid-Dihydrat p.a CN82.3 53,90 0,001 0,001
Borsédure p-a 6943.5 21,28 0,001 0,000
Natriummolybdat-Dihydrat p-a 0274.4 145,00 0,004 0,003
Zinkacetat-Dihydrat p.a P035.2 57,00 0,008 0,005
Eisen(III)-citrat Mikrobiologie CN77.4 25,00 0,020 0,017

Kanamycin Biochemie T832.4 1300,00 0,449 0,449
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