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Abstract

From the economic view the accession to the pharmaceutical interesting active agent, the
chiral trans-cyclohexadiene derivates, in the industrial scale was not so far meaningful due to
the complex chemical synthesis and complex down-stream processing procedures. The
objective of this thesis was the development of a fermentation process for the production of
the trans-cyclohexadiene derivates 2,3-trans-CHD, 3,4-trans-CHD and 2,3-trans-CHA with
recombinant Escherichia coli strains up to 300 litre pilot scale. The purposeful optimization of
the fermentation process in connection with the improvement of Escherichia coli strains led
to a multiple increasing of productivity. For the first time, trans-cyclohexadiene derivates in
the kg scale could be produced. On the basis of these developed fermentation processes an
integrated product recovery procedure which is based on the reactive extraction was
successfully established for the trans-cyclohexadien-diols 2,3-trans-CHD and 3,4-trans-CHD.

Zusammenfassung

Der Zugang zu den pharmakologisch interessanten Wirkstoffen, den chiralen trans-
Cyclohexadien-Derivaten, im industriellen Malfistab war bisher aufgrund komplexer
chemischer Synthesewege und aufwendiger Aufarbeitungsverfahren aus 6konomischer Sicht
nicht sinnvoll. Ziel dieser Arbeit war die Entwicklung eines Fermentationsprozesses flr die
Produktion der trans-Cyclohexadien-Derivaten 2,3-trans-CHD, 3,4-trans-CHD und 2,3-trans-
CHA mit rekombinanten Escherichia coli Stdmmen bis in den 300 Liter-MaRstab. Die
zZielgerichtete Optimierung des Fermentationsprozesses in Zusammenhang mit der
Stammverbesserung fiihrte zu einer Erhéhung der Produktbildung um ein Vielfaches. Damit
konnten erstmalig trans-Cyclohexadien-Derivate im kg-Malistab gewonnen werden.
Aufbauend auf diese Fermentationsprozesse wurde fiir die beiden trans-Cyclohexadiendiole
2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD ein auf der Reaktivextraktion basierendes integriertes
Aufarbeitungsverfahren erfolgreich etabliert.
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Einleitung

1 Einleitung

Was versteht man unter dem Begriff ,Biotechnologie*?

Die Europaische Foderation Biotechnologie hat die folgende Definition formuliert:

,Die Biotechnologie ist die integrierte Anwendung von Biowissenschaften,
Chemie und Verfahrenstechnik mit dem Ziel, die Anwendung von Organismen,
Zellen und molekularen Analogen zu erreichen.”

Im Mittelpunkt der Biotechnologie stehen Mikroorganismen wie Hefen, Bakterien und Pilze,
tierische und pflanzliche Zellkulturen sowie Enzyme, die in technischen Prozessen erzeugt
oder verwendet werden kénnen. Mit ihrer Hilfe ist es moglich, Substanzen abzubauen,
Molekule herzustellen oder zu modifizieren.

Die Geschichte der Biotechnologie

Der Einsatz von Mikroorganismen zur Herstellung von Nahrungsmitteln oder zur
Verbesserung der Haltbarkeit der Lebensmittel begann im Laufe der Menschheitsgeschichte
mit empirischen Methoden. Im Laufe der Jahrhunderte wurden Methoden zur Herstellung
von Bier, Wein, Essig, Sake, Milchprodukten, Sauerteig und Sauerkraut verfeinert. Nach den
Angaben der Weltgesundheitsorganisation (WHO) wird heutzutage ein Grofteil der
Nahrungsmittel fermentativ produziert oder konserviert.

Mit den ersten Erkenntnissen Uber Mikroorganismen durch Louis Pasteur und Robert Koch
am Ende des 19. Jahrhunderts konnte eine gerichtete Herstellung von Produkten wie
Ethanol, Glycerin, Aceton, Butanol, Essig-, Zitronen - und Milchsdure zum Anfang des
20. Jahrhunderts verwirklicht werden (Klambt et al. 1991). Alle diese Verfahren fanden unter
unsterilen Bedingungen statt. Der Meilenstein der weilRen Biotechnologie wurde 1940 durch
den sogenannten Oxforder Arbeitskreis (u.a. Ernst Boris Chain und Walter Florey) mit der
Entwicklung des Verfahrens zur Penicillin-Herstellung gelegt (Chain et al. 1940). Die
technische Umsetzung der Produktion wurde durch die Entwicklung neuer Methoden zur
Steriltechnik und der Versorgung mit Sauerstoff ermdglicht. Aullerdem wurden genetische
Methoden zur Stammverbesserung und Methoden zur Handhabung von Mikroorganismen im
Produktionsmafstab etabliert (Klambt et al. 1991). In den folgenden Jahrzehnten wurde der
Weg zu uber 20 weiteren Antibiotika geschaffen. Neben dem Zugang zu den Antibiotika
wurden sowohl Vitamine wie Ascorbinsaure, Riboflavin und B:; als auch Enzyme und
Aminosauren als Produkte entdeckt. Seit mehreren Jahrzehnten werden Enzyme wie die
Protease, Glukose-lsomerase und Amylase industriell hergestellt (Klambt et al. 1991).

Die Gegenwart der Biotechnologie

Die moderne Biotechnologie zahlt neben der Nanotechnologie weltweit zu den Kerngebieten
des zuklnftigen Fortschritts mit groRer industrieller Bedeutung. Sie zeichnet sich durch eine
interdisziplindre Ausrichtung aufgrund der integrierten Anwendung unterschiedlicher natur-
und ingenieurwissenschaftlicher Disziplinen aus (Abb. 1.1). Die Anwendungsmdglichkeiten
und das Okonomische Potenzial erstrecken sich von der Chemie, der Medizin, dem

1



Einleitung

Umweltschutz und der Landwirtschaft Uber die Pharma-, Lebensmittel- und
Futtermittelindustrie bis hin zur Gewinnung neuer Verbindungen aus nachwachsenden
Rohstoffen.

Industrielle Anwendung

Landwirtschaft Futtermittel

Umweltschutz Nahrungsmittel
Pharma Chemie
Wissenschaft
Biologie Chemie
Mikrobiologie = Biochemie
Molekularbiologie = Analytik
Genetik - Organische Chemie
Informatik Ingenieur-Wissenschaften
Modellierung - Verfahrenstechnik
Datenverarbeitung - Mess- und Regelungstechnik
Simulation - Prozessautomatisierung
Datenerfassung
Apparatebau

Abb. 1.1:  Schematische Darstellung des interdisziplindren Charakters und der Vielzahl der
Anwendungsfelder der Biotechnologie.

Chiralitat — Die Starke der Biotechnologie

Die Chiralitat ist die Eigenschaft von chemischen, optisch aktiven Molekilen (Isomerie), sich
mit ihrem Spiegelbild nicht zur Deckung bringen zu lassen (z.B. D- und L-Aminosauren).
Eines der ersten biotechnologischen Verfahren zur Synthese chiraler Metabolite ist seit Ende
der Sechziger Jahre die Produktion des Geschmacksverstarkers L-Glutaminsaure sowie
weiterer Aminosauren (Budzinski 2001). Die Weltproduktion der fermentativ hergestellten
Aminosauren (u.a. L-Glutaminsdure, L-Lysin und L-Threonin) belduft sich heute auf mehr als
1,75 Millionen Tonnen pro Jahr, was einem Volumen von Uber drei Milliarden US $
entspricht. Diese Aminosauren werden als Lebensmittel- oder als Futtermittelzusatze
eingesetzt.

In den letzten Jahren wurden verstarkt Bestrebungen im Bereich der niedermolekularen
Chiraltechnologie beobachtet. Eine Vielzahl von Feinchemikalienherstellern erganzen ihre
Geschaftsbereiche um ,Chirale Technologien®. Den Angaben der Analyse der
Unternehmensberatung Frost und Sullivan (Frost&Sullivan 2003) nach wird das
Umsatzvolumen im Gesamtmarkt fiir Chiraltechnologie weltweit von fast acht Milliarden US $
auf ca. 15 Milliarden US $ im Jahr 2009 anwachsen.



Einleitung

Ein fir die mikrobielle Biosynthese bedeutendes chirales Molekill ist das Chorismat.
Chorismat, ein Intermediat der Aromaten-Biosynthese, wurde zum ersten Mal 1962 von
Gibson (Gibson et al. 1962a) beschrieben. Es fungiert als Schlisselmetabolit auf dem
Biosyntheseweg einer Vielzahl aromatischer Verbindungen, wie der Aminosauren L-Tyrosin,
L-Phenylalanin und L-Tryptophan. Aus diesem Grund wurde dieser Abzweig-Metabolit von
Gibson (Gibson et al. 1962a; Gibson et al. 1962b) nach dem griechischen Wort ympioudé
(bedeutet Scheideweg, Aufteilung) benannt. In der Arbeit von Franke (Franke 2002) konnte
gezeigt werden, dass Chorismat als Ausgangssubstanz fir die Biosynthese einer Vielzahl
chiraler Verbindungen dienen kdnnte.

Produktgewinnung

Der Fermentationsprozess liefert am Ende eine Mischung aus dem Produkt, der Biomasse,
den Zell- sowie Medienbestandteilen und den Nebenprodukten. Die Separation der
Zielmolekule kann bei biotechnologischen Verfahren eine Vielzahl einzelner Schritte
beinhalten. Abhangig von dem Verwendungszweck des Produktes entstehen
unterschiedliche Anforderungen an die Reinheit der Zielsubstanz. Die Kosten der
Produktaufarbeitung kénnen abhangig von diesen Vorgaben zwischen 20 und 80 % der
gesamten Produktionskosten ausmachen. Es werden vorwiegend Trennverfahren zur
Produktgewinnung durchgefiihrt, die unabhangig von der Fermentation sind. Im Bereich der
Zitronensaureproduktion (Wieczorek et al. 1998a; Wieczorek et al. 1998b) und bei der
Gewinnung der Aminosaure L-Phenylalanin (Gerigk 2001; Maass 2001; Ruffer 2004) konnte
eine Optimierung des Prozesses durch den Einsatz einer integrierten Produktabtrennung
erreicht werden.
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2 Zielsetzung der Arbeit

Die Zielsetzung der vorliegenden Promotionsarbeit ist die Entwicklung eines fermentativen
mikrobiellen Verfahrens fiir die Produktion und Gewinnung der trans-Cyclohexadien-Derivate
2,3-trans-CHA ((3R)-Hydroxy-(4R)-Amino-3,4-Dihydrobenzoesaure), 2,3-trans-CHD ((2S,
3S)-Dihydroxy-2,3-Dihydrobenzoesaure) und 3,4-trans-CHD ((3R, 4R)-Dihydroxy-3,4-
Dihydrobenzoesaure). Diese chiralen Bausteine konnten zur Herstellung neuer
pharmakologisch interessanter Wirkstoffe eingesetzt werden oder die Synthesewege bereits
produzierter Zielmolekile vereinfachen. Der Einsatz der nachhaltigen Bioproduktion ist
verbunden mit der Verwendung von nachwachsenden Rohstoffen wie Kohlenhydrate (z.B. D-
Glukose). Die Komplexitdt der Aufgabe setzt fUr den Erfolg des Projektes die
Zusammenarbeit unterschiedlicher wissenschaftlicher Arbeitsgruppen voraus. Die
Entwicklung der Produktionsstimme soll im Institut flr Biotechnologie 1 (IBT 1) der
Forschungszentrum Jdlich GmbH in Kooperation mit der Firma DSM Biotech GmbH
stattfinden. Die Prozessentwicklung soll am Institut fir Biotechnologie 2 (IBT 2) und der
damaligen Firma DSM Biotech GmbH' durchgefiihrt werden. Die Arbeiten im Bereich der
Folgesynthese ausgehend von den Zielmolekilen sollen am Institut flr Biotechnologie 2
umgesetzt werden. Alle diese Aufgaben wurden unter der Bezeichnung CHORUS-Projekt
zusammengefasst.

Die verfahrenstechnischen Arbeiten im Bereich der Fermentation und der Aufarbeitung
sollen den Zugang zu den Produkten im Labor- und halbtechnischen MalRstab ermdéglichen.
Die Fortschritte in der Molekularbiologie sollen zu Verbesserungen im Bereich der
Stammentwicklung fiihren. Die chemischen und biochemischen Anséatze sollen den Zugang
zu neuen Substanzklassen, ausgehend von den fermentativ hergestellten trans-CHDs und
trans-CHAs, eroffnen.

Das erste Ziel dieser Promotionsarbeit ist die Entwicklung von industriell verwendbaren
Fermentationsprozessen zur Biosynthese von 2,3-trans-CHA, 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-
CHD. Dafiir sollen unterschiedliche Produktionsstdmme eingesetzt werden. Unter der
Verwendung unterschiedlicher Fermentationsverfahren und Anwendung komplexer
Regelungssysteme soll die Vielzahl der eingesetzten Stdmme mit hoher Effizienz in Hinblick
auf die Biosyntheseeigenschaften charakterisiert werden. Der Einsatz des zu entwickelnden
Fermentationsverfahrens soll folgende Vorteile bringen:

- Durch den Einsatz komplexer Prozesstechniken soll eine schnelle Identifikation
geeigneter Produktionsstamme ermdglicht werden. Dabei sollen mogliche
reaktionslimitierende Schritte in den Biosynthesewegen eliminiert werden.

- Die entstehenden Nebenprodukte sollen erkannt und identifiziert werden. Durch
prozesstechnische und stammtechnische Optimierungen soll die mdgliche
Nebenproduktbildung reduziert werden.

- Durch die Anwendung einer optimierten Prozesstechnik, verbunden mit der
Entwicklung effizienterer Produktionsstdmme, sollen die bisher erzielten maximalen

' Kontaktadresse: Roel Bovenberg, DSM Anti-Infectives B.V., DAI-Innovation, Postal Point 624-0270,
P.O. Box 425, 2600 AK Delft, The Netherlands
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Produktkonzentrationen von 4,6 g/l 2,3-trans-CHD und 0,7 g/l 3,4-trans-CHD (Franke
2002) ubertroffen werden.

- Die Selektivitat und die Raum-Zeit-Ausbeute sollen erhéht werden. Die
Reproduzierbarkeit des Fermentationsprozesses soll gewahrleistet werden.

- Die Méglichkeit der Ubertragung des Verfahrens in den industriellen Bereich soll
durch den ,scale up®“ in den halbtechnischen Malistab gezeigt werden.

In den Arbeiten von Maass (Maass 2001), Gerigk (Gerigk 2001) und Ruffer (Ruffer 2004)
wurde ein Fermentationsverfahren zur Biosynthese von L-Phenylalanin mit integrierter
Produktgewinnung mittels Reaktivextraktion entwickelt. Der Grund fir den Einsatz der in situ
Aufarbeitung lag in der inhibierenden Wirkung des Produktes L-Phenylalanin auf die
Biosynthese. Bei dem Aufarbeitungsverfahren nach Maass (Maass et al. 2002) wurde als
organische Phase ein Gemisch aus dem Lésungsmittel Kerosin und dem kationen-selektiven
Vermittler  Di-(2-Ethylhexyl)-Phosphorsadure  (D,EHPA) eingesetzt. Das extrahierte
L-Phenylalanin wurde aus der organischen Phase in eine H,SO,-haltige Akzeptorphase
Ubertragen. Dieses Aufarbeitungsverfahren erlaubte die selektive Abtrennung von Molekilen
mit einer oder mehreren Aminogruppen. Aufgrund dessen kann dieses Verfahren zur
Gewinnung der 3-Aminosaure 2,3-trans-CHA eingesetzt werden.

Die mogliche inhibierende oder toxische Wirkung der Produkte 2,3- und 3,4-trans-CHD setzt
die Entwicklung eines Trennverfahren fir die simultane Abtrennung dieser Verbindungen aus
dem Fermentationstiberstand voraus. Die fehlende Amino-Gruppe bei den CHD-Molekilen
macht die Entwicklung eines alternativen Aufarbeitungsverfahrens erforderlich. Deshalb ist
ein weiteres Ziel dieser Arbeit die Entwicklung eines in situ Extraktionsverfahrens zur
integrierten Abtrennung von Molekilen mit einer oder mehreren Carboxyl-Gruppen. Es sollen
folgende Aufgaben erbracht werden:

- Die Untersuchung und Etablierung eines oder mehrerer Systeme zur
Reaktivextraktion von trans-CHD sollen durchgefiihrt werden. Dabei sollen
unterschiedliche organische Phasen, bestehend aus dem Losungsmittel und dem
Vermittler, auf ihre Extraktionsleistung untersucht werden. Des Weiteren soll eine
geeignete Akzeptorphase identifiziert werden.

- Die eingesetzten Reaktivextraktionssysteme sollen auf ihre Biokompatibilitat Gberprift
werden.

- Eine Anlage fur die in situ Abtrennung von 2,3- und 3,4-trans-CHD aus einer Fed-
Batch Fermentation soll aufgebaut und optimiert werden.

- Der Einfluss der organischen Phase wahrend der in situ Aufarbeitungsphase auf die
Produktbildung der Zellen im Bioreaktor soll untersucht werden.

Ausgehend von den gewonnenen trans-Cyclohexadien-Derivaten sollen im Rahmen des
CHORUS-Projektes im Bereich der bioorganischen Chemie am IBT 2 unter der Leitung von
Prof. Mduller eine Vielzahl von Folgeprodukten synthetisiert werden. Weiterhin soll eine
Okobilanzierung des zu entwickelnden Prozesses durch die Arbeitsgruppe von Dr. Sell
(DECHEMA) durchgefihrt werden.
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31 Biologische Grundlagen

3.1.1 Das Bakterium Escherichia coli

Das Bakterium Escherichia coli (E. coli) ist gram-negativ, stabchenférmig und peritrich
begeillelt (Abb. 3.1). E. coli gehoért zur Familie der Enterobacteriaceae (griechisch ,enteron®:
Darm) (Neidhardt 1996; Schlegel 1992). Es dient als Indikator fir die fakale Verunreinigung
von Wasser. E. coli ist eines der am besten untersuchten Mikroorganismen (Schlegel 1992).
Das relativ kleine Genom von E. coli (~5*10° Kilobasenpaare) wurde als eines der ersten
Prokaryonten vollstandig sequenziert (Blattner et al. 1993). E. coli gilt deswegen unter
anderem als ein Modellorganismus der modernen Biotechnologie (Rémpp 1999). Es gehort
zu den fakultativ anaeroben Mikroorganismen und besitzt damit die Fahigkeit, Energie
sowohl durch Atmung als auch durch gemischte Sauregdrung zu gewinnen. E. coli kann
leicht auf synthetischen Nahrlésungen aus Kohlenstoffquelle, Mineralien- und Ammonium-
Salzen kultiviert werden. Unter Verwendung komplexer Medien (z. B. Hefeextrakt, Pepton)
kann die Generationszeit 20 bis 60 Minuten betragen. E. coli ist ein mesophiler und
neutrophiler Organismus. Das bedeutet, dass das Bakterium fir die Kultivierung eine
Temperatur von 37°C und einen pH-Wert im Bereich zwischen 6,0 und 7,8 benétigt. E. coli
dient als Basis flr eine Vielzahl von Erkenntnissen Uber die genetischen und
stoffwechselphysiologischen Vorgange in Prokaryonten. Aufgrund dieser Fakten findet E. coli
eine breite Verwendung in der modernen Biotechnologie (Neidhardt 1996).

Abb. 3.1:  Elektronenmikroskopische Aufnahme von E. coli (Quelle: www3.niaid.nih.gov)

3.1.2 Stoffwechselwege in E. coli

Die Bakterien-Familie der Enterobacteriaceae besitzt die Fahigkeit, eine breite Palette
unterschiedlicher Kohlenstoffquellen zu verwerten. Diese Prokaryonten kénnen u. a. viele
organische Sauren, zum Beispiel Acetat und Kohlenhydrate wie Glukose, Mannose und
Fruktose, als Substrat verwerten.
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Glukoseverwertung

Die Aufnahme von Glukose und anderer Kohlenhydrate erfolgt in E. coli durch das
Phosphotransferase-System (PT-System) (Chen et al. 1997a; Chen et al. 1997b; Ferenci
1996; Lengeler et al. 1999). Bei diesem System handelt es sich um eine
Gruppentranslokation. Die Glukosemolekiile werden wahrend des aktiven Transportes in die
Zelle Uber eine Phosphorylierungskaskade chemisch zu Glukose-6-Phosphat modifiziert. Die
Affinitat fur die Aufnahme von Glukose kann bei dem Glukose-spezifischen PT-System einen
Kn-Wert? von 3 bis 10 umol/l erreichen (Ferenci 1996; Postma et al. 1993). Des Weiteren
kann Glukose auch Uber das Mannose-spezifische PT-System mit einem héheren K,-Wert
von 1 mmol/l aufgenommen werden (Ferenci 1996).

Die Glukoseverwertung bei E. coli als fakultativ anaerober Mikroorganismus findet unter
aeroben Bedingungen zu 70% uUber den Fructosebisphosphat-Weg (Glykolyse) und den
Tricarbonsaure-Zyklus (TCA-Zyklus) statt (Abb. 3.2) (Lengeler et al. 1999). Auf diesem Weg
werden ATP und Reduktionsaquivalente wie NADH, und FADH, und Zwischenprodukte wie
Pyruvat und PEP gebildet. Die Intermediate Pyruvat und PEP sind Vorstufen fir viele
Biosynthesewege. Sowohl NADH, als auch FADH, kdnnen in der Atmungskette zur Bildung
von ATP verwendet werden. Die aerobe Veratmung von 1 Mol Glukose kann in E. coli zur
Bildung von bis zu 26 ATP fuhren (Schlegel 1992).

Der Tricarbonsaure-Zyklus spielt eine wichtige Rolle in der Bereitstellung vieler
Ausgangsstoffe der Biosynthese. Die Reaktion von Pyruvat zu Acetyl-CoA und die Synthese
mit Oxalacetat zu Citrat stellt eine Verbindung zwischen Glykolyse und TCA-Zyklus her
(Abb. 3.2). Eine weitere Verbindung besteht Uber die anaplerotischen Reaktionen. Der
Entzug von PEP kann durch die anaplerotischen Reaktionen ausgeglichen werden. Des
Weiteren kann PEP durch die Phosphorylierung von Pyruvat zu PEP, katalysiert durch die
PEP-Synthase (Pps), biosynthetisiert werden (Abb. 3.2).

Ungefahr 30% der Glukose werden in E. coli unter aeroben Bedingungen ber den Pentose-
Phosphat-Weg (PP-Weg) verwertet (Abb. 3.2). Der Pentose-Phosphat-Weg stellt der Zelle
eine Vielzahl von Intermediaten bereit. Ribose-5-Phosphat wird fur die Nucleotidsynthese
und Erythrose-4-Phosphat fur die Synthese von aromatischen Aminosauren eingesetzt. Fir
die Synthese von Erythrose-4-Phosphat sind zwei enzymatische Reaktionen entscheidend.
Durch die Transketolase (Tkt) wird ein C,-Fragment von Fructose-6-Phosphat auf
Triosephosphat (Glyceral-3-Phosphat) Gbertragen (Abb. 3.2). Dadurch entstehen Xylulose-5-
Phosphat und Erythrose-4-Phosphat. Unter der katalytischen Reaktion des Enzyms
Transaldolase (Tal) dient Erythrose-4-Phosphat als Akzeptor fir ein Cs-Fragment. Donator
des Cs-Fragments ist Fructose-6-Phosphat. Als Produkt entstehen Sedoheptulose-7-
Phosphat und Glyceral-3-Phosphat. In einer weiteren Transketolasereaktion werden durch
C,-Transfer von Sedoheptulose-7-Phosphat als Donor Ribose-5-Phosphat und Xylulose-5-
Phosphat gebildet (Neidhardt 1996).

2 Kmn-Wert — Michaelis Menten Konstante: beschreibt die Konzentration, bei der 50% der maximalen

Substrat-Transportrate erreicht wird
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Abb. 3.2:  Schematische Darstellung der Glukoseverwertung in E. coli. Die Uber das PT-System
aufgenommene Glukose wird durch die Glykolyse, den Pentose-Phosphat-Weg und den
Tricarbonsaure-Zyklus (TCA-Zyklus) verwertet.
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Eine untergeordnete Rolle in der Glukoseverwertung bei E. coli spielt der Entner-Doudoroff-
Weg, auch 2-Keto-3-Desoxy-6-PhosphoGlukonat-Weg genannt. Die Zucker werden dabei zu
Pyruvat und weiter zu Ethanol und CO, abgebaut. Dieser Biosyntheseweg liefert nur je ein
Mol ATP, NADH, und NADPH, pro Mol des eingesetzten Kohlenhydrats (Schlegel 1992).
Uber den Entner-Doudoroff-Weg kann E. coli auch Glukonséure verstoffwechseln (Lengeler
et al. 1999).

Unter anaeroben Bedingungen besitzt E. coli die Fahigkeit der Gewinnung von Energie Uber
die gemischte Sauregarung (Abb. 3.2). Bei der Garung werden organische Substanzen zu
Kohlendioxid, Protonen und organischen Sauren wie Acetat, Formiat und Lactat abgebaut.
Diese Verbindungen dienen der Zelle anstelle von Sauerstoff als Elektronenakzeptor. Die
Garung ist ein ATP-regenerierender Stoffwechselprozess, bei dem aus 1 Mol Glukose 2 bis
3 Mol ATP gewonnen werden kdnnen (Neidhardt 1996; Schlegel 1992).

Bei einer Uberversorgung mit Glukose erfolgt bei E. coli eine Glukose-Uberschuss-Reaktion
(Crabtree-Effekt) (Ko et al. 1993; Xu et al. 1999a; Xu et al. 1999b). Trotz ausreichender
Versorgung mit Sauerstoff werden Abbauprodukte der Glykolyse, wie Acetat, akkumuliert.
Dabei wird Acetyl-CoA zu Acetyl-Phosphat und anschlieBend zu Acetat umgesetzt. Bei
dieser Reaktion wird ein Molekul ATP pro Molekul Acetat synthetisiert. Die Akkumulation von
Acetat kann das Wachstum und die Produktbildung hemmen (Luli et al. 1990). Eine
Minimierung dieser Reaktion kann durch die Verstarkung der anaplerotischen Flisse erreicht
werden (Farmer et al. 1997).

3.1.3 Shikimat-Biosyntheseweg in E. coli

Uber den Shikimat-Biosyntheseweg, auch Aromaten-Biosyntheseweg genannt, werden in
Bakterien, Pflanzen und Pilzen (u.a. Hefen) unter anderem die aromatischen Aminosauren
L-Tyrosin, L-Phenylalanin und L-Tryptophan synthetisiert. Die Aromaten-Biosynthese dient
dem Prokaryonten ebenfalls zur Synthese von Menachinon, Enterobactin, Folsdure und
weiterer Metabolite (Frost et al. 1995; Knaggs 2003; Pittard 1996).

Die Intermediate fur die Synthese der aromatischen Aminosauren leiten sich von den
Vorlaufermetaboliten PEP (Glykolyse) und Erythrose-4-Phosphat (Pentose-Phosphat-Weg)
ab (Abb. 3.2). Die Biosynthese aller aromatischen Aminosauren verlauft bis zum Chorismat
gleich (Abb. 3.3).

Die optimale Substratverwertung verbunden mit einem schnellen Wachstum verschafft
E. coli einen Vorteil gegenuber anderen Mikroorganismen. Fur die optimale Proteinsynthese
ist eine konstante Versorgung mit Aminosauren Voraussetzung. Deswegen verfligen die
Zellen Uber komplexe Regulationsmechanismen, um die Synthese der Aminosauren an den
Bedarf der Zelle anzupassen (Frost et al. 1995; Knaggs 2003; Neidhardt 1996; Pittard 1996).
Die Regulationssysteme in Mikroorganismen ermdglichen eine maximale Verwertung von
Substraten und die optimale Produktion von Metaboliten. Eine wirkungsvolle Form der
Regelung der Synthese ist die allosterische Hemmung des Enzyms 3-Desoxy-D-Arabino-
Heptulonat-7-Phosphat-Synthase  (DAHP-Synthase) durch die drei aromatischen
Aminosauren L-Phenylalanin, L-Tyrosin und L-Tryptophan (Frost et al. 1995; Knaggs 2003;
Pittard 1996). Dabei wird das betroffene Isoenzym DAHP-Synthase durch erhohte
intrazelluldre Konzentrationen der aromatischen Aminosauren gehemmt. Bei der DAHP-
Synthase, kodiert durch die Gene aroF, aroG und aroH, handelt es sich um drei
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isofunktionelle Metalloenzyme. Die Aminosaure L-Tryptophan inhibiert die durch aroH
kodierte DAHP-Synthase zu maximal 60% (Pittard 1996).
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Abb. 3.3:  Schematische Darstellung der Aromaten-Biosynthese bis Chorismat und der Biosynthese
der Produkte 2,3-trans-CHA, 2,3- und 3,4-trans-CHD.
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L-Phenylalanin inhibiert hauptsachlich die von aroG kodierte DAHP-Synthase. Das Gen aroF
kodiert die DAHP-Synthase, die von L-Tyrosin gehemmt wird. Bei hohen
L-Phenylalaninkonzentrationen  erfolgt  jedoch auch eine  Hemmung  dieser
L-tyrosinspezifischen DAHP-Synthase (Frost et al. 1995; Knaggs 2003; Pittard 1996). Die
Hemmung der spezifischen DAHP-Synthase durch die jeweiligen Aminosauren
L-Phenylalanin oder L-Tyrosin wirkt sich bis zu ungefahr 95% aus (Pittard 1996).

Ein weiteres Angriffsziel der Regulationsmechanismen auf die L-tyrosinspezifische
DAHP-Synthase ist die Transkription. Die aromatischen Aminosauren wirken dabei als
Corepressoren. Die Transkription wird reprimiert durch die Aktivierung des tyrR-Regulons
(Pittard 1996). Die Repression tritt schon bei einer L-Tyrosinkonzentration héher als 36 mg/I
ein und wirkt fast vollstdndig (86%) inhibierend (Forberg et al. 1988). Die gleichen
L-Tyrosinmengen  wirken  ebenfalls hemmend auf die  Transkription des
L-phenylalaninspezifischen Enzyms.

Ein weiterer regulatorischer Angriffspunkt in der Aromaten-Biosynthese ist die Repression
der Transkription des Gens aroL der Shikimatkinase Il. Dabei I6sen erhdhte L-Tyrosin- und
L-Tryptophankonzentrationen den Regulationsmechanismus aus. Diese Repression kann die
Translation von Shikimatkinase Il auf 10 % reduzieren (Ely et al. 1979).

Als reaktionslimitierende Schritte bei der Aromaten-Biosynthese wurden ebenfalls die
Aktivitaten der Enzyme 3-Dehydroquinat-Synthase, 5-Enol-Pyruvoyl-Shikimat-3-Phosphat-
Synthase und Chorismatsynthase identifiziert (Dell et al. 1993). Alle anderen an der
Aromaten-Biosynthese beteiligten Enzyme werden weder reguliert noch reprimiert, bzw. die
Mechanismen sind nicht bekannt (Knaggs 2003; Pittard 1996).

3.1.4 E. coli als Produktionsstamm

E. coli zeichnet sich durch eine hohe Substratausbeute fir Kohlenhydrate wie Glukose und
eine hohe Wachstumsrate aus (Forberg et al. 1988). Das Bakterium wird unter anderem zur
Synthese von Aminosauren wie L-Phenylalanin eingesetzt (Gerigk 2001; Ruffer 2004). Unter
Verwendung molekulargenetischer Methoden werden gezielt Stoffwechselwege in
Mikroorganismen verandert, um eine erhdhte Produktbildung zu erreichen (Bongaerts et al.
2001). Bei der Bildung von aromatischen Aminosauren durch Mikroorganismen wird die
gentechnische Optimierung verstarkt auf den Aromaten-Biosyntheseweg konzentriert
(Bongaerts et al. 2001; Frost et al. 1995; Patnaik et al. 1994; Patnaik et al. 1995; Patnaik et
al. 1995b; Pittard 1996). In Wildtypstdmmen werden mehrere Enzyme durch die
Endprodukthemmung reguliert (Kap. 3.1.3; Abb. 3.3). Die entsprechenden Enzyme koénnen
durch die deregulierten ,feedback“-resistenten Varianten ersetzt werden. So wird das Gen
der L-tyrosinspezifischen DAHP-Synthase, die Erythrose-4-Phosphat und PEP zu DAHP
kondensiert, durch das ,feedback*“-resistente Gen aroF™ ersetzt (Backman et al. 1990).

In der Arbeit von Frost (Frost et al. 1995) wurden weitere Enzyme der Aromaten-Biosynthese
auf ihre limitierende Wirkung auf die L-Phenylalaninbildung untersucht. Durch eine
Uberexpression der Enzyme EPSP-Synthase (aroA), 3-Dehydroquinatsynthase (aroB),
Chorismatsynthase (aroC) und Shikimatkinase Il (aroL) konnte eine erhohte
Produktausbeute erreicht werden.

Bei der Biosynthese der Produkte der Aromaten-Biosynthese werden oft Stdmme mit
L-Tyrosin-Auxotrophie eingesetzt. Dadurch besteht die Madglichkeit, das Wachstum der
Biomasse uber die Zufuhr von L-Tyrosin zu regeln. Die Untersuchungen zeigten eine
optimale L-Phenylalaninbildung bei der Fermentation, bei der nach einer Wachstumsphase
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mit einer annahernd maximalen Wachstumsrate die L-Tyrosinzufuhr anschliefiend limitiert
wurde (Férberg et al. 1988). Um die Biosynthese von L-Tyrosin zu verhindern, wurde das fur
die spezifische Synthese von L-Tyrosin bendtigte Gen tyrA aus dem E. coli-Genom durch
Deletion oder Mutation ausgeschaltet. Entsprechend kann die L-Phenylalaninbildung durch
die Deletion des Enzyms Chorismat-Mutase/ Prephenatdehydratase, kodiert durch das Gen
pheA, verhindert werden. Damit entstehen L-Tyrosin und L-Phenylalanin auxotrophe
Stamme.

Eine Optimierung der Synthese von DAHP, des ersten Intermediats der Aromaten-
Biosynthese, konnte durch die Uberexpression der Enzyme PEP-Synthase und
Transketolase erreicht werden (Abb. 3.2) (Patnaik et al. 1994; Patnaik et al. 1995).

3.1.5 Prozesstechnische Optimierungen bei E. coli Produktionsstammen

Neben der gentechnischen Optimierung der Produktionsstdmme kénnen auch
prozesstechnische Fortschritte zu einer verbesserten Produktbildung fiihren. In den Arbeiten
von Konstantinov (Konstantinov et al. 1991; Konstantinov et al. 1990a; Konstantinov et al.
1990b) wurde unter anderem der Einfluss unterschiedlicher Substratkonzentrationen auf die
Produkt- und Nebenproduktbildung bei L-Tyrosinlimitierung untersucht. Es wurde eine
erhohte Bildung des Nebenproduktes Acetat nach Beginn der L-Tyrosinlimitierung
festgestellt. Da Acetat eine inhibierende Wirkung auf Mikroorganismen hat, ist eine
Reduzierung der Acetatbildung vorteilhaft. Bei einem Uberschuss an Kohlenhydraten kann
die Acetatbildung auch bei aerober Kultivierung auftreten. Das Uberschissige Substrat kann
durch die abzweigenden Wege der Glykolyse nur eingeschrankt verstoffwechselt werden
(Crabtree Effekt, Kap. 3.1.2) (Ko et al. 1993; Xu et al. 1999b). Dadurch wird die maximale
Oxidationskapazitat der Zelle Uberschritten und die Intermediate PEP und Pyruvat werden
akkumuliert. Treten hohe Intermediatkonzentrationen auf, werden sie in Form von Acetat aus
der Zelle ausgeschieden. Bei Untersuchungen in Fed-Batch Experimenten wurde bei
Acetatkonzentrationen Uber 5 g/l ein Abbruch der Produktbildung festgestellt (Konstantinov
et al. 1991; Konstantinov et al. 1990a). Es zeigte sich, dass eine Minimierung der
Acetatbildung eine ausreichende Glukoselimitierung voraussetzt. Bei  strenger
Glukoselimitierung trat jedoch eine verstarkte Kohlendioxidbildung auf.

Eine Optimierung des Fermentationsprozesses konnte durch einen von der Substratzufuhr
entkoppelten L-Tyrosinzulauf in der Wachstumsphase erreicht werden (Takagi et al. 1996).
Die Reduktion dieses Zulaufs in der Produktionsphase kompensierte den L-Tyrosinverbrauch
durch den Erhaltungsstoffwechsel, so dass sich eine L-Tyrosinlimitierung einstellte. Eine
Optimierung dieses Ansatzes wurde durch den Einsatz einer indirekten Regelung der
Aminosauren-Zufuhr bei auxotrophen Produktionsstdmmen erreicht (Gerigk 2001). Die
Regelung basierte auf einem empirischen Zusammenhang zwischen der volumetrischen
Sauerstoffverbrauchsrate und der L-Tyrosinverbrauchsrate (Kap. 4.3.6; Gl. 4-3, S. 55). Die
Limitierung der L-Tyrosinkonzentration wahrend der Wachstums- und Produktionsphase
erlaubte die Verwendung von ,Wildtyp“-Enzymen, z. B. der L-tyrosinspezifischen DAHP-
Synthase. Durch den Einsatz der ,Wildtyp“-Varianten dieser Enzyme konnte im Vergleich zu
den ,feedback®-resistenten Varianten eine Verbesserung der Produktbildung erreicht werden
(Gerigk 2001; Gerigk et al. 2002a).
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3.1.6  Struktur und physiologische Bedeutung der trans-Cyclohexadien-Derivaten

Die trans-Cyclohexadien-Derivate 2,3-trans-CHD, 3,4-trans-CHD und 2,3-trans-CHA
kommen in der Natur als Folgemetabolite des Aromaten-Biosyntheseweges vor (Kap. 3.1.3,
Abb. 3.3). Die Carbonsaure fungiert bei diesen Verbindungen als funktionelle Gruppe. Die
trans-CHDs verfligen Uber zwei trans-konfigurierte Hydroxy-Gruppen. 2,3-trans-CHA verflgt
anstelle einer Hydroxy- Uber eine Amino-Gruppe (Abb. 3.4). Die Bedeutung dieser Molekiile
als Ausgangsverbindung zur Synthese pharmakologisch interessanter Wirkstoffe nahm in
den letzten Jahren zu. Das Produkt 2,3-trans-CHD ist in E. coli ein Intermediat der
Biosynthese zu dem Eisenchelator Enterobactin (Abb. 3.5) (Gehring et al. 1997). Eine
physiologische Bedeutung der Produkte 3,4-trans-CHD und der 3-Aminosaure 2,3-trans-CHA
ist bis jetzt nicht bekannt. Mittels Hydrolasen kann das Produkt jedoch durch enzymatische
Spaltung in vitro (Young et al. 1969) und in vivo (Muller et al. 1996) aus Chorismat
synthetisiert werden.

COOH COOH COOH
“\OH \\\NHZ
OH ~~ “OH OH
OH

Abb. 3.4: Die chemische Struktur der Produkte 2,3-trans-CHD (links), 3,4-trans-CHD (Mitte) und
2,3-trans-CHA (rechts).

Das Produkt 2,3-trans-CHD ist in einer wassrigen Lésung mit extremen pH-Werten (bis 3
und ab 11) oder bei Temperaturen ab 85°C instabil (Franke 2002). Unter diesen
Bedingungen tritt eine schnelle Aromatisierung ein. Als Abbauprodukt kann unter sauren
Bedingungen 2- und 3-Hydroxybenzoesaure entstehen. Im basischen Milieu zerfallt 2,3-
trans-CHD zu 3-Hydroxybenzoesaure und 2,3-Dihydroxybenzoesdure. Im pH-Bereich
zwischen 4 und 10 und einer Temperatur unter 80°C wurde eine Zerfallskonstante von unter
0,1 d™' beobachtet (Franke 2002). Eine Untersuchung der Zerfallskonstante fiir die Produkte
2,3-trans-CHA und 3,4-trans-CHD ist nicht bekannt.

3.1.7 Mikrobieller Zugang zu den Cyclohexadien-Derivaten

Der Vorteil der mikrobiellen Synthese von trans-CHD wund trans-CHA st die
Enantiomerenreinheit. Damit entsteht ein ideales Ausgangsmaterial fir die Naturstoff- und
Wirkstoffsynthese.

Erkenntnisse, die bei der Produktion von aromatischen Aminosauren gewonnen wurden,
kénnen eingesetzt werden, um mikobielle trans-CHD Produzenten zu konstruieren. Ein
optimierter Stofffluss in der Aromaten-Biosynthese bis Chorismat kann durch eine
plasmidkodierte oder chromosomale Uberexpression von Genen gewahrleistet werden, die
fur potenziell limitierende Enzyme (Kap. 3.1.3; Abb. 3.3) kodieren (Bongaerts et al. 2001).
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Das Produkt 2,3-trans-CHD kann, ausgehend von Chorismat, durch zwei enzymatische
Reaktionsschritte gebildet werden (Abb. 3.5). Dabei katalysiert das Enzym Isochorismat-
Synthase, kodiert durch das Gen entC, die Synthese von Chorismat zu Isochorismat. Die
Isochorismat-Lyase (Gen entB) katalysiert die Synthese von Isochorismat zu 2,3-trans-CHD
durch die Abspaltung von Pyruvat (Gehring et al. 1997). Der K.-Wert dieser Reaktion betragt
14 uM (Rusnak et al. 1990). Die nachfolgende Reaktion von 2,3-trans-CHD zu 2,3-
Dihydroxy-Benzoat wird durch das Enzym 2,3-Dihydroxy-Benzoat-Synthase (Gen entA)
katalysiert. Durch mehrere nachfolgende Reaktionen entsteht das Siderophor Enterobactin.
Enterobactin I0st extrazellular Eisen aus seinen Salzen und spielt eine Rolle beim Transport
von Schwermetallen in die Zelle (Seiffert et al. 1993).

Chorismat

Aromaten- L-Phe, L-Tyr, L-Trp
Biosynthese x COOH /

Gin ~"~0” ~COOH
: A

OH COO
ADIC Isochorismat- Isochorismat
Synthase [phzD] Synthase [entC] Lyase [entB]
COOH COOH COOH
wNH5 @OH @\
OJ\COOH OJ\COOH > OH
Amino-desoxy-Iso OH
chorismat (ADIC) Isochorismat 3.4-trans-CHD
Isochorismat Isochorismat
Lyase [phzE] )L ) Lyase [entB] )_L OH
CO0 CoO C%;OH
Enterobactin (0]
HN o}
COOH COOH gehhr'tetre HZC’CH
~NH> oH Schritte o 0
' R\ —_— \
CH
E— O:‘< )i 2
OH OH Ho G CH CNH
HO N Hac~o— ”‘Q
2,3-trans-CHA 2,3-trans-CHD 0O

Abb. 3.5:  Biosynthesewege zu 2,3-trans-CHA, 2,3- und 3,4-trans-CHD ausgehend von dem
Intermediat Chorismat.

Das Produkt 3,4-trans-CHD kann (ber die Abspaltung von Pyruvat aus Chorismat gewonnen
werden. Diese Reaktion wird ebenfalls durch das Enzym Isochorismat-Lyase (Gen entB)
katalysiert (Franke 2002). Die Isochorismat-Lyase weist flr diese Reaktion jedoch eine
signifikant niedrigere Substrataffinitat auf. Der K,-Wert betragt dabei mehr als 37 mM
(Rusnak et al. 1990).

Durch die plasmidkodierte oder chromosomale Uberexpression der Gene entC und/oder
entB kann der metabolische Fluss von Chorismat in Richtung der trans-CHDs verstarkt
werden. In der Arbeit von Franke (Franke 2002) konnte gezeigt werden, dass die
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plasmidkodierte Uberexpression dieser Gene eine mikrobielle Produktion von 2,3-trans-CHD
ermd@glicht. Durch den Einsatz von E. coli-Produktionsstammen mit einer Deletion des Gens
entA konnte eine hohe Produktbildung von maximal 4,6 g/l erreicht werden. Dadurch konnte
die Folgebiosynthese von 2,3-trans-CHD zu Enterobactin verhindert werden.

Die Biosynthese von 3,4-trans-CHD konnte durch den Einsatz von E. coli-Produktions-
stdmmen mit einer plasmidkodierten Uberexpression des Gens entB optimiert werden. Dabei
wurden in Schuttelkolben-Experimenten bis zu 0,7 g/l 3,4-trans-CHD gebildet (Franke 2002).
Der mikrobielle Zugang zum 2,3-trans-CHA kann durch die plasmidkodierte oder
chromosomale Uberexpression der Gene phzD und phzE erreicht werden (Abb. 3.5).
Ausgehend von Chorismat kann mittels des Enzyms ADIC-Synthase (Gen phzD) das
Molekil Amino-Desoxy-Isochorismat biosynthetisiert werden. Die Synthese von 2,3-trans-
CHA erfolgt Uber die Abspaltung von Pyruvat von Amino-Desoxy-Isochorismat durch das
Enzym Isochorismat-Lyase (Gen phzE). Der Zugang wurde von McCormick et al.
(McCormick et al. 1962) mit dem Stamm Streptomyces aureofaciens mit einer maximalen
Konzentration von tber 6 g/l 2,3-trans-CHA beschrieben.

3.2 Chemische Grundlagen
3.2.1 Verfahren zur chemischen Synthese von Cyclohexadien-Derivaten

Die chemische Synthese von trans-CHD kann durch Totalsynthese aus cis-CHD verwirklicht
werden. Die Umsetzung erfolgt durch Inversion eines Stereozentrums oder durch Hydrolyse
von mikrobiell erzeugten Enolpyruvoylverbindungen (Franke 2002). Diese Synthese ist
jedoch mit einer niedrigen Ausbeute und hohen Kosten verbunden.

Die chemische Synthese von 2,3-trans-CHD kann ebenfalls Uber funktionalisierte Benzen-
Epoxide umgesetzt werden (DeMarinis et al. 1974). Die Ausbeute eines regio- und
stereoselektiven Produktes betragt bei diesem Syntheseweg 5%. Andere Synthesewege
flhren zu racematischen Produkten (Trost et al. 1998).

Die mehrstufige chemische Synthese von 3,4-trans-CHD fuhrt zu einem racemischen
Produkt mit einer Ausbeute von 20% (DeMarinis et al. 1974). Die Uberfilhrung des
racemischen Produktes in die enantiomerenreine Form ist bis jetzt noch nicht untersucht.
Nachteil der chemischen Synthese von trans-CHD ist die geringe Ausbeute, eine Vielzahl
von Syntheseschritten sowie die Bildung von racemischen Produkten. Ein weiterer Nachteil
der chemischen Synthese von trans-CHD ist die Verwendung von giftigen, explosiven oder
umweltgefahrdenden Substanzen. Durch die aufwendige Syntheseflihrung ist die Umsetzung
in den praparativen Mafistab kompliziert und unékonomisch. Zu den trans-CHDs bestand bis
vor kurzem kein effizienter Zugang. Dementsprechend gibt es nur wenige Synthesebeispiele
und keine Wirkstoff-Anwendungen (Franke 2002). Der 6konomisch gunstigere Zugang zu
den trans-CHD-Verbindungen, zum Beispiel mittels biotechnologischer Verfahren, kénnte die
Wirkstoff-Forschung ausgehend von CHD-Molekulen vorantreiben.

Im Gegensatz zu den trans-CHDs, lassen sich die cis-CHDs durch mikrobielle Oxidation via
Dioxygenase-Katalyse aus den Aromaten herstellen (Gibson et al. 1970; Gibson et al. 1968).
Basierend auf diesen Erkenntnissen wurde eine groRe Anzahl pharmakologisch
interessanter Naturstoffe und Wirkstoffe synthetisiert (Hudlicky et al. 1991).
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3.3 Verfahrenstechnische Grundlagen der Produktabtrennung

Die effiziente Gewinnung des Produktes aus dem Fermentationsiberstand gehort
unverzichtbar zu der Entwicklung eines erfolgreichen Produktionsprozesses. Nach der
Abtrennung der Biomasse mittels Filtrationsanlagen wird das Produkt aus der
Fermentationsbrihe separiert. Die Gewinnung des Produktes kann unter anderem Uber
Kristallisation, lonenaustauschchromatographie, Elektrodialyse oder das Extraktions-
verfahren erfolgen.

3.3.1 Grundlagen der Extraktion

Die Bezeichnung Extraktion stammt von dem lateinischen Wort ,extrahere” (herausziehen)
ab. Die Extraktion ist ein klassisches Verfahren, welches zur Aufkonzentrierung von
Zielsubstanzen eingesetzt wird. Bei der Extraktion wird das Produkt mit Hilfe eines
Extraktionsmittels entweder aus einem Feststoff (Fest-Fllissig-Extraktion) oder aus einer
flissigen Mischphase zweier Flissigkeiten (Flussig-Flissig-Extraktion) abgetrennt (Rompp
1999). Zwischen dem Ldsungsmittel und der gelosten Substanz soll keine chemische
Reaktion stattfinden.

Fest-Flissig-Extraktion

Bei diesem Trennverfahren werden Substanzen zwischen der festen stationaren Phase und
der fliissigen mobilen Phase ausgetauscht. Als Beispiele fiir die Fest-Fllissig-Extraktion kann
die Extraktion von pflanzlichen Olen aus Olsamen (Raps, Mais) mit Hexan oder die
Extraktion von Mineralsalzen aus Erzen genannt werden (Rémpp 1999).

Flussig-Flissig-Extraktion

Die Flussig-Flussig-Extraktion beruht auf der Unloslichkeit des Extraktionsmittels mit der
urspriinglichen Lésung und der Ausbildung eines Zweiphasengemisches. Die Voraussetzung
fur ein erfolgreiches Verfahren liegt in der Loslichkeit des Produktes im Extraktionsmittel. Im
technischen Malstab zur quantitativen Trennung von Substanzen mit geringen
Loslichkeitsunterschieden werden spezielle Verfahren wie die Gegenstromextraktion
eingesetzt. Als Beispiel kann die kontinuierliche Gegenstromextraktion von Penicillin aus
einer wassrigen Losung mittels des Losungsmittels Amyl- oder Butylacetat genannt werden
(Rompp 1999). Die zu extrahierende Loésung und das LoOsungsmittel werden an den
entgegengesetzten Enden einer Reihe von Extraktionsstufen zugegeben und wandern
kontinuierlich im Gegenstrom durch das System. Der Prozess beruht auf der
unterschiedlichen Verteilung des Produktes zwischen den beiden nichtmischbaren Phasen
und wird durch das Nernst'sche Verteilungsgesetz beschrieben:

c
K=" (3-1)
CW
K Verteilungskoeffizient
Corg Konzentration in der organischen Phase [9/1]
C, Konzentration in der wassrigen Phase [g/Mm
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Das Verteilungsverhalten wird durch GroRen wie die Temperatur, den pH-Wert und die
lonenstarke der Lésung beeinflusst. Eine Veranderung des Verteilungsverhaltens kann durch
Zusatzstoffe, die mit dem Produkt reagieren, erreicht werden (Reaktivextraktion)
(Kap. 3.3.2). Eine weitere wichtige GréRRe bei der Beschreibung des Extraktionsverhaltens ist
der Extraktionskoeffizient (Gl. 3-2). Er beschreibt die Verteilung in den Phasen:

Vv
E=K. -2 (3-2)
VW
E Extraktionskoeffizient
Vorg Volumen der organischen Phase [I/h]
V., Volumen der wassrigen Phase [I7h]

3.3.2 Grundlagen der Reaktivextraktion

Eine spezielle Form der FlUssig-Fllssig-Extraktion ist die Reaktivextraktion. Bei der
Trennung von Produkten, die sehr schwer in die Losungsmittelphase Ubergehen, werden
lipophile Gegenionen als Lésungsvermittler (engl. Carrier) eingesetzt. Diese Substanzen sind
sehr gut I6slich in der organischen Phase und besitzen gleichzeitig die Fahigkeit, eine
Bindung mit dem Zielmolekll einzugehen. Damit kdnnen hydrophile Substanzen (z.B.
Anionen, Kationen) selektiv extrahiert werden. AuRerdem kdnnen durch den Einsatz der
Reaktivextraktion die Verteilungskoeffizienten (Gl. 3-1) verbessert werden (Schlichting et al.
1987). Abhangig von der Zielsubstanz kénnen unterschiedliche lipophile Gegenionen (Kap.
3.3.2.2) und Lésungsmittel (Kap. 3.3.2.3) eingesetzt werden.

Die praktischen Untersuchungen der Reaktivextraktion wurden hauptsachlich im Bereich der
Abtrennung von organischen Sauren durchgefiihrt. Beispielhaft wurde Milch-, Malein-,
Fumar-, und Bernsteinsaure mit Hilfe des lipophilen Gegenions
Trioctylmethylammoniumchlorid (TOMAC) (Produktbezeichnung: Alamine 336, Aliquat 336)
extrahiert (Tamada et al. 1990a; Tamada et al. 1990b; Tamada et al. 1990c). AulRerdem
wurde eine Vielzahl von Untersuchungen zur Abtrennung von Citrat (Bizek et al. 1992) und
Oxalsaure (Kirsch et al. 1996; Kirsch et al. 1997) durchgefiihrt. Die Reaktivextraktion von
Glukonsaure mittels unterschiedlicher Trialkylamine und Ldsungsmittel (z.B. Trioktylamin
(TOA)/1-Butanol) wurde von Hirth et al. (Hirth et al. 2002; Hirth et al. 2003) untersucht. Dabei
wurden mit einem Anteil von 20 bis 30% des Ldsungsvermittlers Tri-n-Oktylamin in der
organischen Phase die hdchsten Verteilungskoeffizienten erreicht. Eine weitere wichtige
Zielgruppe fur die Anwendung der Reaktivextraktion sind Aminosauren. In der Arbeit von
Bart (Bart et al. 1990) wurde bei basischen pH-Werten Untersuchungen zur
Reaktivextraktion von L-Phenylalanin mittels quarternarer und tertiarer Amine durchgefihrt.
Eine Vielzahl weiterer Aminosduren wurde in der Arbeit von Hano (Hano et al. 1991) mittels
der Reaktivextraktion abgetrennt. Weiterhin wurden Alternativen zur reinen Solventextraktion
bei der Gewinnung von Penicillin G mit einem Reaktivextraktionsverfahren entwickelt (Likidis
et al. 1989).
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3.3.2.1 Reaktivextraktion als ein Verfahren zur in situ Produktgewinnung

Unter einem Verfahren zur in situ Produktgewinnung (ISPR) versteht man die Kombination
eines  Fermentationsprozesses mit einem  Aufarbeitungsverfahren. Durch das
Zusammenfihren beider Verfahren entstehen verfahrenstechnische und 06konomische
Vorteile fir den Gesamtprozess. Zum Bespiel kann aufgrund der rdumlichen und zeitlichen
simultanen Fahrweise die Anzahl der Aufarbeitungsschritte reduziert werden. Gleichzeitig
werden durch die kontinuierliche Betriebsweise Volumenstrome verringert und die
Produktbildung pro eingesetztem Arbeitsvolumen erhoht (Freeman et al. 1993; Maass 2001).
Aufgrund dieser Optimierungen kénnen Anlagen kompakter und kostenglnstiger gebaut
werden. Durch die Rulckfihrung der essentiellen Medienbestandteile wie Spurenelemente
und Nahrsalze kann eine Reduktion der laufenden Materialkosten bezogen auf die gebildete
Produktmenge erzielt werden (Maass 2001; Martek et al. 1997). Bei Verfahren, bei denen
Produkte oder Nebenprodukte mit einer inhibierenden oder toxischen Wirkung entstehen,
kann durch die Reduktion der Konzentrationen die Wertschopfung dieser Prozesse erhoht
werden (Ruffer 2004; Wieczorek et al. 1998a). Alle diese Vorteile, verbunden durch die
vollstandige Ruckflihrung des Mediumes, erhéhen die Ausbeute eines
Fermentationsverfahrens.

Ein Beispiel fur die integrierte Produktabtrennung ist die Produktion und Gewinnung von
Zitronensaure (Wieczorek et al. 1998a; Wieczorek et al. 1998b). Bei diesem kontinuierlichen
Verfahren mit der Rickfihrung des Fermentationsmediums wurde als Produktionsstamm der
Pilz Aspergillus niger eingesetzt. Als Aufarbeitungsverfahren wurde die anionenselektive
Reaktivextraktion mit einer organischen Phase, bestehend aus dem Amin Tridodecylamin
und dem Losungsmittel 1-Oktanol oder/lund Kerosin, verwendet. Der hochste
Verteilungskoeffizient wurde mit einem System aus 30% Tridodecylamin und einem Gemisch
mit einem Anteil von je 35% 1-Oktanol und Kerosin erreicht (Wieczorek et al. 1998b). Bei
diesem Verfahren zeigte sich, dass diese organische Phase eine negative Wirkung auf die
Produktbildung besitzt. Aus diesem Grund wurde vor der Rickfiihrung des
Fermentationsmediums ein Reinigungsschritt mit einem Aktivkohlefilter vorgeschaltet. Im
Vergleich zu dem standardmaRig eingesetzten Batchverfahren konnte die Produktbildung
und Produktgewinnung optimiert werden (Wieczorek et al. 1998b).

Ein weiteres Beispiel fir den Einsatz integrierter Produktaufarbeitung ist die Gewinnung von
L-Phenylalanin (Maass 2001; Maass et al. 2002; Ruffer 2004). Durch den Einsatz von
Flissig-Flussig-Extraktoren flir die Reaktivextraktion konnte eine Optimierung des
bestehenden Fermentationsverfahrens erreicht werden. Fur die selektive Reaktivextraktion
dieser Aminosauren wurde ein kationenselektives System mit dem lipophilen Gegenion
D,EHPA und dem Loésungsmittel Kerosin eingesetzt. In Biokompatibilitatsexperimenten
konnte in Konzentrationen niedriger als 25 mg/l eine positive Wirkung des
Lésungsvermittlers D,EHPA auf die Produktbildung nachgewiesen werden (Maass et al.
2002). Es wurde angenommen, dass der Einsatz des lipophilen Gegenions die
Zellmembrandurchgangikeit von L-Phenylalanin  erhdht hat und dadurch die
Produktinhibierung reduziert wurde.

Trotz der vielen Vorteile kommt das integrierte Produktaufarbeitungsverfahren nur vereinzelt
zum Einsatz. Die Grunde dafur liegen im komplexen Aufbau solcher Anlagen und der damit
verbundenen Anfalligkeit flir Stérungen. Weiterhin fihrte der Eintrag toxischer Substanzen in
den Fermentationsprozess zum Abbruch der Produktbildung, oder sie setzte den Einsatz
unspezifischer Filtrationsverfahren (z.B. Aktivkohle) voraus (Wieczorek et al. 1998b). Die
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Einfihrung von Bestandteilen der organischen Phase kann sich vor allem bei Substanzen,
die als Endprodukte eingesetzt werden sollen, negativ auswirken.

3.3.2.2 Lipophile Gegenionen bei der Reaktivextraktion

Die entscheidenden Eigenschaften bei der Wahl eines lipophilen Gegenions sind u.a. seine
Loslichkeit im organischen Lésungsmittel sowie seine thermische und chemische Stabilitat
(Maass 2001). Die Substanz sollte keine Tendenz zur Emulsionsbildung haben sowie eine
geringe Viskositat und Dichte aufweisen. Die Wiederverwendung des Ldsungsvermittlers ist
eine Voraussetzung, um Kosten zu reduzieren. Der Carrier sollte selektiv sein und eine hohe
Kapazitat fur das Produkt besitzen (Bart 2001).

Die Extraktion von organischen Sauren erfolgt durch drei Gruppen von Extraktionsmitteln:
sauerstofftragende Kohlenwasserstoffe, hochmolekulare, aliphatische Amine und Phosphor-
Sauerstoffverbindungen bzw. Schwefel-Sauerstoffverbindungen (Kertes et al. 1986). Die
sauerstofftragenden Kohlenwasserstoffe, wie Alkohole, Ketone, Acetat und Ether, erzeugen
Bindungen, die unspezifisch und schwach ausgebildet sind. Fir die Extraktion der CHD-
Molekulle aus Fermentationsiberstanden sind diese Verbindungen deshalb nicht geeignet.
Die organischen Phosphor- und Schwefel-Sauerstoffverbindungen sind starke Basen. Das
Zielmolekul wird als Kation gebunden. Ein Vertreter der organischen Phosphorverbindungen
ist der flissige Kationenaustauscher Di-2-ethylhexylphosphorsaure (D,EHPA). Diese
Verbindung eignet sich zur Extraktion von Aminosauren (Teramoto et al. 1991). In
Verbindung mit dem Ldsungsmittel Kerosin wurde D,EHPA zur Extraktion von
L-Phenylalanin eingesetzt (Maass 2001; Ruffer 2004). Da die Zielmolekile als Kationen
vorliegen mussen, ist dieses lipophile Gegenion fiir die Extraktion von 2,3- und 3,4-trans-
CHD nicht geeignet. D.EHPA kdénnte jedoch zur Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHA und
anderer Verbindungen mit Amino-Gruppen verwendet werden.

Die aliphatischen Amine bilden mit dem Zielmolekll durch den Ubergang von dissoziierten
Sauren stabile neutrale lonenpaarbindungen aus. Die wassrige Losung wird wegen des
mitextrahierten Saure-Protons neutralisiert. Bei den aliphatischen Aminen wird nur das
Saure-Anion extrahiert. Die Ammoniumverbindungen sind wegen des hoheren
Verteilungskoeffizienten (Gl. 3-1) im Vergleich zu Kohlenwasserstoffen sehr effizient bei der
Extraktion von Metaboliten mit Carboxyl-Gruppen. Ein Beispiel fir die quarternare
Ammoniumverbindung ist das Ammoniumsalz Trioctylmethylammoniumchlorid (TOMAC)
(Abb. 3.6). Dieser Anionentauscher wird haufig zur Reaktivextraktion von Aminosauren, zum
Beispiel L-Phenylalanin (Uddin et al. 1990; Uddin et al. 1992), organischen S&uren
(Wieczorek et al. 1998b) oder Enzymen eingesetzt (Cardoso 1997). TOMAC gehdrt zu der
Gruppe der ionischen Flissigkeiten. Die ionischen Flissigkeiten sind Salze, die praktisch
keinen Dampfdruck besitzen und bei Temperaturen niedriger als 100°C schmelzen. Als
Ersatz fur Losungsmittel wurden ionische Flissigkeiten bei Biotransformationen eingesetzt
(Lau et al. 2000; Schofer et al. 2001).

Die CHD-Molekile missen fiir die Extraktion als Anionen vorliegen. Durch die Erhéhung des
pH-Wertes kann der anionische Charakter des Zielmoleklls verstarkt werden. Um die
Koextraktion von Hydroxyionen zu verhindern, sollte der pH-Wert jedoch nicht zu hoch
gewahlt werden (Maass 2001; Schigerl 1994).
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S

(o] t, TOMAC: CH3(CgH17)sN* CI

Abb. 3.6: Chemische Formel des Carriers TOMAC.

Die Vorteile des Carriers TOMAC fir den technischen Einsatz liegen in dem hohen
Flammpunkt von Gber 110°C, der relativ niedrigen Dichte, einer guten Loéslichkeit in Cg-Cy»
Alkoholen und einer relativ niedrigen Loéslichkeit in Wasser. Auf der anderen Seite gibt es
Hinweise auf ein toxisches Potenzial von TOMAC (Martek et al. 1997).

3.3.2.3 Losungsmittel bei der Reaktivextraktion

Das lipophile Gegenion TOMAC (Kap. 3.3.2.2) ist eine hochviskose Substanz (Schigerl
1994). Um den Carrier zur Reaktivextraktion mittels Flissig-FlUissig-Extraktoren einsetzen zu
kénnen, muss er durch ein geeignetes Lésungsmittel verdinnt werden. Der Einsatz von
Lésungsmitteln soll hauptsachlich das FlieRverhalten der organischen Phase optimieren
(Hampe 1978). Die Viskositdt, das Absetzverhalten, die Emulsionsneigung und die
Reduktion der Loéslichkeit mit der wassrigen Phase sind die wichtigsten Eigenschaften von
Lésungsmitteln. Eingesetzt werden verschiedene Alkohole, Ketone, Ester oder
Kohlenwasserstoffverbindungen.
Die Wahl des Extraktionsmittels kann eine Verbesserung des Verteilungskoeffizienten
herbeifihren und dementsprechend die Extraktionsleistung optimieren. Fir die Extraktion
von polaren Molekilen, wie Aminosauren, eignen sich polare Verdinnungsmittel besser
(Stuckey 1996).
Der Einsatz bei der Reaktivextraktion stellt eine Vielzahl von Anspriichen an die eingesetzten
Lésungsmittel:

- physikalische und chemische Stabilitat

- keine Neigung zur Emulsionsbildung

- geringe Verdunstungsverluste

- hohes Lésungsvermdgen fur das Extraktionsmittel

- geringe Loéslichkeit im Wasser und geringe Aufnahmekapazitat der wassrigen Phase

- Vertraglichkeit fir die Biomasse

Die Toxizitat eines Lésungsmittels kann anhand der Polaritdt abgeschatzt werden (Franke
2002). Als Richtwert fir die Polaritat kann der logP-Wert verwendet werden (GI. 3-3). Der
logP-Wert von Oktanol ist definiert als Logarithmus des Verteilungkoeffizienten in einem
Zwei-Phasen-Gemisch aus Wasser und Oktanol:

1-Ok tan ol

logP =log X

H,0
Cim

(3-3)
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Hydrophobe Loésungsmittel mit einem logP-Wert grélRer als 1 (z.B. Dodekanol) gelten als
weniger toxisch fur die Biomasse. Der Nachteil dieser Molekiile liegt aber in der geringeren
Sattigungskonzentration fir hydrophile Verbindungen wie CHD oder organische Sauren. Der
Einsatz hydrophiler Lésungsmittel (z.B. Hexanol) kénnte sich wiederum inhibierend oder
toxisch auf die Zellen auswirken. Die Wahl des geeigneten Ldsungsmittels fir die
Reaktivextraktion ist ein Kompromiss aus Sattigungskapazitat und Biokompatibilitat.
Beispielsweise wurden flr die Reaktivextraktion der Aminosaure L-Phenylalanin
verschiedene Losungsmittel (u.a. Oktanol, Dekanol, Dekan und Kerosin) untersucht (Maass
2001). Far die in situ Experimente wurde das Ldsungsmittel Kerosin, eine Mischung aus Cy,
bis Ci¢ Alkanen, eingesetzt. Bei der in situ Gewinnung von Zitronensaure wurde das
Lésungsmittel 1-Oktanol mit dem Ldsungsvermittler TOMAC verwendet (Wieczorek et al.
1998a; Wieczorek et al. 1998b).

3.3.2.4 Reaktivextraktion der trans-Cyclohexadiendiole

Bei der Reaktivextraktion von 2,3- und 3,4-trans-CHD wird selektiv die Carboxyl-Gruppe des
Produktes durch das lipophile Gegenion TOMAC (T) gebunden. Bei einem neutralen pH-
Wert um 7 liegt die Saure-Gruppe in der wassrigen Phase deprotoniert vor (Gl. 3-4). Die
Dissoziationskonstante Kp kann mittels der Gleichung 3-4a beschrieben werden (Schugerl
1994):

R—COOH,, <> R-COO, +H" (3-4)

_[R-CO071,[H"]
® [R-COOH],

(3-4a)

Das lipophile Gegenion TOMAC liegt an der Phasengrenzflache als Kation vor. Das in der
wassrigen Donorphase als Anion vorliegende CHD-Molekil kann an der Phasengrenzflache
(Abb. 3.7) eine Bindung mit dem L&sungsvermittler eingehen (Gl. 3-5). Die Koextraktion der
OH-lonen durch TOMAC wird mittels der Gleichung 3-6 beschrieben (Schugerl 1994):

R—-COO,, +T Cl oy & R-COO T “org +Cl, (3-5)
OHV; +T+C|_org < OH _T+org +C|v_v (3-6)
Aufgrund der Instabilitat der CHD-Molekule im basischen und sauren Milieu (Kap. 3.1.6)
kann die Rickextraktion von CHD in die Akzeptorphase im Gegensatz zu der Riickextraktion
von Aminosauren nur unter neutralem pH-Wert stattfinden. Fir die Rickextraktion kénnen

lonen, zum Beispiel Chlorid (CI'), eingesetzt werden. Das Gleichgewicht wird durch die
Gleichung 3-7 beschrieben:

R—COO T “org +Cl <> R—COO; +T “Cl org (3-7)
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Die Gleichgewichtkonstante Kcyp fiir die Extraktion des Produktes aus der wassrigen in die
organische Phase kann mit Hilfe der Gleichung 3-8 beschrieben werden.

[R-COOT'],, [CI'],

_ 3-8
“® [r-ci,, [R-C007], (5-6)

Fir das Produkt kann folgende Massenbilanz aufgestellt werden:
[R-COOH], =[R-COOH],, +[R-COO"], +[R-COO'T"],, (3-9)

Aufgrund des hydrophilen Charakters von CHD findet ein diffusiver Transport des Produktes
in die organische Phase kaum statt. Demzufolge kann die Bindung zwischen dem Anion
CHD" und den Kation TOMAC" ausschlieRlich an der Phasengrenzflache stattfinden. Ein
vergleichbares Verhalten wurde fiir den Transport von L-Phenylalanin (L-Phe®) mittels
D,EHPA™ postuliert (Maass 2001; Maass et al. 2002; Takors 2004). Eine schematische
Darstellung des Transportes, ausgehend vom Fermentationsubertand, ist in der Abbildung
3.7 dargestellt.

Der biomasse- und proteinfreie Fermentationsiiberstand wird im ersten Flissig-Flissig-
Extraktor mit der organischen Phase vermischt. An der Phasengrenzflache kommt es zur
Bindung zwischen dem lipophilen Gegenion TOMAC und dem deprotonierten Produkt. Der
Komplex aus TOMAC und CHD gelangt in die organische Phase. Anschlieiend wird durch
die Zentrifugalkraft die wassrige Phase von der organischen Phase getrennt. Uber eine
Pumpe gelangt die leichte organische Phase in den zweiten Flissig-Fllissig-Extraktor. Durch
den Kontakt mit der wassrigen Akzeptorphase (5 bis 10% NaCl) findet an der
Phasengrenzflache der Austausch von Anionen statt. Das Produkt wird gegen das Chloridion
ausgetauscht. Der Lésungsvermittler TOMAC ist dadurch regeneriert und kann wieder im
ersten FlUssig-Flussig-Extraktor beladen werden.
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Abb. 3.7:  Modell der Reaktivextraktion von Anionen (R-COQO’) mittels zweier Flissig-Flissig-
Extraktoren mit dem lipophilen Gegenion (z.B. TOMAC, T") aus einem angereicherten
Fermentationstberstand. Als Gegenion kénnen Chlorid-lonen (CI') fungieren.

Beim Transport der einzelnen CHD-Anionen werden mehrere TOMAC-Moleklile zu einem
Konglomerat vereint. Dabei entstehen an der Phasengrenzflache kugelférmige Mizellen
(Abb. 3.8) (Cardoso et al. 1999; Cardoso et al. 2000; Hauer et al. 1991; Siebenhofer et al.
1985). Der hydrophobe Teil des lipophilen Gegenions TOMAC bildet die aulzere Schicht der
Mizelle. Im Inneren grenzen die hydrophilen Bereiche des Kations einen Raum fur den
Transport der Sauremolekile oder der Gegenionen ab. Der Transport der CHD-Molekile
findet dementsprechend nicht stdéchiometrisch zwischen den TOMAC- und CHD-Molekiilen
statt.

Eine weitere Besonderheit der Mizellenbildung mittels anionenselektiver Lésungsvermittler
ist die Mitextraktion der wassrigen Phase, die durch den hydroskopischen Einschluss in dem
Mizellen-Innenraum verursacht wird. Der Verteilungskoeffizient fir das Zielmolekl steigt mit
der Konzentration des Vermittlers und der Lo&slichkeit des Produktes in der organischen
Phase an (Hauer et al. 1991). Die maximale Konzentrationsgrenze des lipophilen Gegenions
wird durch die steigende Emulsionsbildung und ungtinstige Hydrodynamik beeinflusst. Des
Weiteren verschlechtert die steigende Anzahl der Hydroxygruppen des Zielproduktes die
Extraktion (Hauer et al. 1991).
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organische Phase wassrige Phase

Mizelle

Phasengrenzflache
wassrige Phase CHD’ CHD’

Abb. 3.8:  Darstellung der Phasengrenzflache. Bei dem Transport von CHD in die organische Phase
kommt es zur Bildung von Mizellen (verandert nach Cardoso (Cardoso et al. 1999)). Jede
Mizelle besteht aus mehreren TOMAC-Molekiilen, die einen hydrophilen Bereich
einschlieRen.

3.3.2.5 Theorie des Stoffiibergangs

Die Diffusion kann grundsatzlich durch das 1. Ficksche Gesetz beschrieben werden. Das
Gesetz beschreibt den Diffusionsvorgang eines gelésten Stoffes bei konstantem

n
Konzentrationsgradienten (%). Fir den Stoffmengenstrom (Z_t) durch den Querschnitt (q)
X

gilt:

(3-10)

Der Diffusionskoeffizient (D ) ist abhangig von der Beschaffenheit des Losungsmittels, der
Temperatur, dem diffundierendem Produkt und seiner Konzentration. Bei einem
instationdren System mit einem sich mit der Zeit verdnderdem Konzentrationsgradienten gilt
das 2. Ficksche Gesetz, dass die Bestimmung der Konzentration als Funktion des Ortes und
der Zeit erlaubt:

dn o’c
(—gt“f’ J = D[ ax%“’j (3-11)

Bei Extraktionsverfahren findet der Stoffibergang diffusiv Gber die Phasengrenzflache statt.
Der Stofftransport kann mittels der Zweifilmtheorie beschrieben werden (Whitman 1923). Es
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treten zwei Widerstande in Reihe auf: in der wassrigen Phase und in der organischen Phase
(Abb. 3.9). Fur den flachenspezifischen Stofffluss (J ., ) gilt:

oo =B O =0 )= Py Corgs ) 312
Jewp  flachenspezifischer Stofffluss [mol/m?/s]
p Stoffiibergangskoeffizient [m/s]
C Konzentration im Fluid [mol/m?]
C.. Konzentration an der Phasengrenzflache [moI/m3]
Phasengrenzflache Organische Phase
Akzeptor i i Donor
cl- JeHp
CA E O T i .................. C HD_
\\E E Cb
Cl- i :CDPGF
i ! CHD-
'Corg2rer Corg1rer}
i c E
6A iaorg2 = 6org1i 6D
1 1
Filma Filmerg Filmeg Filmp
Flussig-Flussig-Extraktor 2 Flussig-Flissig-Extraktor 1

Abb. 3.9:  Vereinfachte Darstellung des Stoffiibergangs von CHD-Molekilen zwischen der
wassrigen und der organischen Phase bei der Reaktivextraktion. In dem Extraktor 1
findet der Ubergang der CHD-lonen aus der Donor-Phase in die organische Phase statt.
In dem Extraktor 2 werden die CHD-lonen anschlielend aus der organischen Phase in
die Akzeptor-Phase Ubertragen. Indizes: Akzeptor- (A), Donor- (D), organische Phase
(org), Phasengrenzflache (PGF).

Nach der Zweifiimtheorie wird der Diffusionswiderstand durch die Schichtdicke des
laminaren Grenzfilms bestimmt, die sich mit wachsender Stromungsgeschwindigkeit
verkleinert. Nach dem 1. Fickschen Gesetz (Gl. 3-10) kann der Stoffubergangskoeffizient wie
folgt ausgedriickt werden:

D
=— (3-13)
p o
D Diffusionsquotient [m?/s]
o Schichtdicke des laminaren Grenzfilms [mm]
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Der Stofftransport wird groRer, wenn eine Reaktion an der Phasengrenzflache stattfindet.
Durch die Reaktion nimmt die Produktkonzentration an der Phasengrenzflaiche ab. Die
abnehmende Produktkonzentration vergrofert den Diffusionsgradienten. Die Bestimmung
des Stofflibergangs in dem Flissig-Flussig-Extraktor ist aufgrund der komplexen Vorgange
in den unterschiedlichen Bereichen der Zentrifugen (Kap. 3.3.2.7) nicht mdglich (Boychyn et
al. 2001).

3.3.2.6 Aufbau der Flissig-Fliissig-Extraktoren

Die Funktionsweise der FlUssig-Flussig-Extraktoren der Firma CINC (Coster Industries
Nevada Corp.) basiert auf dem Mixer-Settler-Prinzip. Die Mischung und Trennung der
Phasen findet in einer Einheit statt. Im ersten Schritt wird die organische Phase, bestehend
aus dem Gemisch aus Losungsmittel und dem lipophilen Gegenion TOMAC, mit der
wassrigen Phase des Fermentationsuberstandes tangential zusammengefuhrt (Abb. 3.10).

Rotor Wehrscheibe

Dispersionszone

Ablauf der

Ablauf der —> wassrigen Phase

organischen Phase —

Zufuhrder _—p - = —
organischen
Phase

<«— Zufuhr der
wassrigen
Phase

Mischzone

Abb. 3.10: Schematische Darstellung des Flissig-Flussig-Extraktors der Firma CINC (Quelle:
www.cinc.de).

Die beiden Fluide werden in der Mischzone zwischen dem feststehenden Gehause und dem
sich drehenden Rotor dispergiert. Die feine Dispersion der beiden Phasen ermdoglicht die
VergrélRerung der Phasengrenzflachen, wodurch die Extraktion der CHD-Molekile optimiert
wird. Die Rotation des Rotors erzeugt eine Zentripedalkraft in der Dispersionszone, wodurch
die Trennung der wassrigen von der organischen Phase beschleunigt wird. Der Rotor
besteht aus vier vertikalen Kammern. Die Kammern ermdglichen, dass die Fllssigkeiten sich
mit der gleichen Geschwindigkeit bewegen wie der Rotor (Leonard 1988; Leonard et al.
1980). Durch die kontinuierliche Zufuhr neuer wassriger und organischer Phasen bewegt
sich das Gemisch nach oben in Richtung der Wehrscheibe. Die Gréke der Wehrscheibe
regelt den Abfluss der organischen Phase. Der Einsatz einer Wehrscheibe mit einem
gréReren Innendurchmesser mindert den Gegendruck, fuhrt zu einer Verschiebung der
Trenngrenze radial nach auflen und erhoht die Abflussrate der organischen Phase. Eine
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Erh6hung des Durchsatzes flihrt zur VergréRerung der Dispersionsphase. Im Extremfall fihrt
das zur Verunreinigung der austretenden Phasen. In der Mitte des Extraktors wird die
separierte leichte organische Phase ausgetragen. Die schwere wassrige Phase lauft am
aulleren Mantel der Zentrifuge ab. Entscheidend fiir eine vollstandige Phasentrennung und
einen optimalen Stofflibergang sind die Rotationsgeschwindigkeit, die Scherkrafte und die
Durchsatzmengen. Weiterhin spielen Faktoren wie die Viskositat und die Mischbarkeit der
Fluide eine wichtige Rolle. Der eingesetzte Flissig-Flussig-Extraktor erreicht Uber die
Rotationsgeschwindigkeit eine Zentrifugalbeschleunigung bis zu 1000 g (Meikrantz et al.
2002; Meikrantz et al. 2001). Die Wirkung einer Zentrifuge wird durch die Zentrifugalkennzahl
(Z) charakterisiert. Es qilt:

r-
z7=2 (3-14)
g
r Radius [m]
0] Winkelgeschwindigkeit [m/s]
g Erdbeschleunigung [m/s?]

3.3.2.7 Theorie der Phasentrennung

Der Phasenibergang bei dem eingesetzten Fllssig-FlUssig-Extraktor findet in der Mischzone
in dem Raum zwischen dem aufReren Gehause und dem Rotor, im Inneren des Rotors und
der Dispersionszone statt (Abb. 3.10). In dem Ringspalt zwischen den koaxialen Zylindern,
dem auleren Mantel und dem Rotor entstehen durch die Rotationsgeschwindigkeit des
Rotors Reibungskrafte. Durch den Geschwindigkeitsgradienten zwischen dem rotierenden
Zylinder im Inneren und dem ruhenden aulReren Mantel entstehen radiale Wirbel, die auch
als Taylor-Wirbel genannt werden. Das fuhrt zur Emulsion der beiden Fluide und zur
VergrélRerung der Phasengrenzflache. Diese Krafte kdnnen mittels des Newtonschen
Schubspannungsansatzes (oder Newtonscher Viskositatsgesetz) beschrieben werden:

F
rEATTY (3-15)
T Schubspannung [Pa]
F mechanische Kraft [N]
A Flacheneinheit [m?]
n dynamische Viskositat [Pa*s]
4 Schergeschwindigkeit [1/s]

Das Gesetz beschreibt das FlieRverhalten bei Einwirkung einer Schergeschwindigkeit.
Dieser Ansatz findet Anwendung bei der Bestimmung der Viskositat von Fluiden. Mit Hilfe
eines Rotationsviskosimeters kénnen Uber die Drehmomentmessungen Schubspannungen
ermittelt werden, die sich proportional zur Viskositat verhalten.

Das Sinken der Phasen im Inneren des Rotors kann mit Hilfe des Stokes’schen Gesetzes
beschrieben werden:
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W= dtz(pw_porg).

ro’ (3-16)
187
w Sinkgeschwindigkeit im Zentrifugalfeld [m/s]
d, Tropfendurchmesser [m]
Pu Dichte der wassrigen Phase [kg/m3]
Porg Dichte der organischen Phase [kg/m3]
n Dynamische Viskositat [Pa*s]
r Zylinderradius [m]
0] Winkelgeschwindigkeit [rad/s]

Die Voraussetzung fiur die Bestimmung der Absetzgeschwindigkeit mittels der Gleichung
3-16 ist der Einsatz Newtonscher Flussigkeiten. Weiterhin sollen laminare Strémungen
vorliegen, und das Absetzten der Fluide soll nicht eingeschrankt sein.

Eine verbesserte Phasentrennung wird auch durch die Verlangerung der Verweilzeit mittels
geringerer Volumenstrome oder eines vergrélierten Arbeitsvolumen erzielt. Die Erhéhung
der Rotordrehzahl fiihrt zur Verkleinerung der TropfengrofRe und dadurch zur Vergréf3erung
der Phasengrenzflache. Die erhohte Rotationsgeschwindigkeit beginstigt jedoch die
Emulsionsbildung und erschwert daher die Phasentrennung. Ein weiterer Faktor, der den
Stofftransport erleichtert, ist der Einsatz von Detergenzien. Diese Substanzen besitzen einen
hydrophilen und lipophilen Bereich. Diese lagern sich bevorzugt an der Phasengrenzflache
an und setzen die Oberflachenspannung herab (Weatherley 1994). Zu dieser Gruppe
gehodren Zellbestandteile wie Fettsduren, Proteine und andere Polymere aber auch ionische
Flissigkeiten wie TOMAC.

34 Reaktionstechnische Grundlagen

3.4.1 Prozessfiihrung im Bioreaktor
Die Bioreaktoren kénnen vereinfacht als ideale Rihrkessel (Abb. 3.11) betrachtet werden

(Nielsen 1994). Fur diese Reaktortypen kénnen drei Betriebsarten unterschieden werden:
Batch, Fed-Batch und kontinuierliche Fermentationen.
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: /\_i_’[sl aus, [P] aus

,,Bilanzraum

Abb. 3.11: Schema eines idealen Rihrreaktors (Substrat (S); Produkt (P); Volumenstrom (V ))-

Fir diese Betriebsarten gilt folgende Bilanzgleichung:

d (V. -Cy) ,
dR 1 = in " Cin _Vaus Caus 'VR (3-17)

\/m Volumenstrom in den Reaktor [I/h]

\/aus Volumenstrom aus dem Reaktor [I/n]

I volumenbezogene Reaktionsrate [mol/l]

C Konzentration [mol/I]

Vi Volumen des Reaktors m

Bei dem Einsatz eines Batich- oder satzweisen Verfahrens werden die Substrate vorgelegt.
Es werden ausschlieBlich pH-Korrekturmittel Saure und Lauge und bei Bedarf das
Antischaummittel zugegeben. Bei aeroben Fermentationen wird Sauerstoff in den Bioreaktor
hineingepumpt. Der Einsatz eines satzweisen Verfahrens zeichnet sich durch einen geringen
apparativen Aufwand aus. Es gilt:

c(X,S,P)=f(t) X-Biomasse; S-Substrat; P-Produkt
V. =const und V,, =V, =0

Die kontinuierlichen Verfahren erfordern nach der Wachstumsphase durchgehend die
Zugabe von frischem Medium in gleichem Mal}, wie Fermentationslésung abgezogen wird.
Dadurch wird ein FlieRgleichgewicht erreicht. Das Wachstum im Chemostaten wird durch die
limitierte Zugabe eines Substrates reguliert. Fir kontinuierliche Verfahren gilt:

c(X,S,P)=const

V. =const und V, =V, . = const
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Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefiihrten Fermentationsexperimente wurden im
Zulaufverfahren, auch Fed-Batch genannt, durchgefuhrt. Bei diesem Verfahren werden ein
oder mehrere Substrate nicht vollstdndig im Bioreaktor vorgelegt und wahrend der
Fermentation zugegeben. Es wird aber kein Fermentationsmedium abgezogen. Die Vorteile
dieser Betriebsweise zeichnen sich durch die verlangerte Wachstums- und
Produktionsphase aus. Dadurch kénnen hoéhere Biomasse- und Produktkonzentrationen
erreicht werden. Durch den Einsatz komplexer Regelungssysteme fur den Zulauf kann die
Substratkonzentration auf einem konstanten Niveau gehalten werden. Dadurch kann eine
mogliche inhibierende Wirkung des Substrates auf das Wachstum und/oder die
Produktbildung verhindert werden. Es gilt:

c(X,P)=f(t)

Vo= f(t);V, = f(t) und V,,, =0

Fir Fed-Batch Fermentation gilt die Gleichung (3-17) mit \/'aus =0

=V .c, = r-V, (3-18)

3.4.2 Kinetische Parameter
Wachstum, Substratverbrauch und Produktbildung

Die Anderung der Biomassekonzentration Uber die Zeit entspricht dem Wachstum der
Mikroorganismen. Die Wachstumsrate 4 ist ein MaR fur das Wachstum (Gl. 3-19). Fur die
biomassenspezifische Substratverbrauchsrate o gilt die Gleichung 3-20. Die
biomassenspezifische Produktbildungsrate 7z wird durch die Gleichung 3-21 beschrieben.

1 dc,
= 3-19
yz o dt (3-19)
o2 :idi (3-20)
c, dt
:i.d& (3-21)
c, dt

Bilanzierung der Gasphase
Die Bestimmung des Sauerstoffverbrauches und der Kohlendioxidbildung erfolgt Uber die

Massenbilanz in der Gasphase. Die Konzentrationen in der Flissigphase werden
vernachlassigt. Fur die Sauerstoff- (OTR) und die Kohlendioxidtransferrate (CTR) gilt:
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<.

OTR=-—">-(c, —Co ) (3-22)
VR 2in 2aus
Vv
CTR=_*- (Cco —Ceo,, ) (3-23)
VR 2aus 2in
V Gasvolumenstrom [I7h]

9

Fir die Berechnung der Sauerstoffaufnahmerate (OUR, Gl. 3-24) und der
Kohlendioxidbildungsrate (CER, GI. 3-25) (Nielsen 1994) gilt:

OUR = L . [Yo in (1—Y02'” _Ycoz'”) 'YO aus} (3_24)
VR 22,414 2 (1_Yozaus _Ycozaus) )
~ V in e (1_Yozin _Ycozin) .
CER = m . [Ycoz I )—YCOZ ] (3-25)

Yo, /co, Anteil in der Gasphase (Sauerstoff/Kohlendioxid) [-]

Kinetische GrofRen

Die Berechnung der differentiellen Selektivitatskoeffizienten, wie der substratbezogene
Biomasseausbeutekoeffizient Y, ,; oder der biomassebezogene Produktausbeutekoeffizient

Y,,x und der substratbezogene Produktausbeutekoeffizient Y, erfolgt mit Hilfe folgender

Gleichungen:
1 dx
dey _ xdt _ 4
Y :—X:X—:— _2
S g, T 1ds o (3-26)
x dt
de, =«
Y, =—P -2 (3-27)
P/X de, u
dc, =«
Y ==P_7 3-28
P e, o (3-28)

Fir die Beschreibung des Gesamtprozesses werden integrale GroRen wie die Selektivitat
berechnet (Gl. 3-29). Dabei wird das Zeitintervall von t=0 bis t=t , Dbetrachtet. Die

Selektivitat beschreibt die Effizienz, mit der das Substrat zum Produkt umgesetzt wird. Des
Weiteren kénnen mit Hilfe der Gleichung 3-30 die integrale Raum-Zeit-Ausbeute (RZA) und
mit Hilfe der Gleichung 3-31 die differentielle Produktivitat (Qp) bestimmt werden.

AP
Y, =
P/S AS

(3-29)
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Cp —Cp
RZA = m R (3-30)
end
dc,
= — 3‘31
Qp it (3-31)

Bei der Bestimmung der kinetischen Grofden addieren sich viele kleine Messfehler zu einem
Messrauschen, das eine Interpretation der resultierenden Daten erschwert. Aufgrund dessen
werden in dieser Arbeit die in die differentiellen und integrativen Parameter einflieRenden
Werte der Biomasse-, Substrat- und Produktkonzentrationen mittels eines spline-Programms
nach der Monte-Carlo-Methode (Sobol 1991; Sobol 1994) geglattet (Kap. 12.6).

3.4.3 Bilanzierung des Kohlenstoffs

Die Massenbilanzen kénnen in biologischen Systemen fiir eine Vielzahl von Grundelementen
(Kohlenstoff, Stickstoff, Sauerstoff, Phosphor oder Wasserstoff) aufgestellt werden. Die
Umsetzung der Elemente in Biomasse, Produkte und Nebenprodukte im Bioreaktor wird aus
dem Massenfluss in den Bioreaktor abzliglich des Massenflusses aus dem Bioreaktor
berechnet. Die Berechnung des Kohlenstoffanteils der Biomasse erfolgt anhand der
Konzentration der Biotrockenmasse. Die flr die Berechnung notwendige Zusammensetzung
der Biomasse basiert auf einer empirischen Annahme von Nielsen (Nielsen 1994).

Die Uber die Begasung eingetragene Kohlendioxidkonzentration von 0,03% wird
vernachlassigt. Auch der geléste CO,-Anteil in der wassrigen Phase von ungefahr 0,1% geht
nicht mit in die Berechnung ein. Fur die integrale Kohlenstoffbilanz gilt die Gleichung 3-32.
Die Bilanzen anderer Elemente ergeben sich analog. Fir die Bilanzierung eines satzweise

gefiihrten Verfahrens mit V,, =V, =0 entfallen alle Terme, die den Volumenstrom des

Mediums durch den Reaktor (V ) beinhalten. Fir einen Prozess im Zulaufverfahren

In? aus

entfallen alle Terme, die einen Abflussvolumenstrom (V ) enthalten.

aus

w

X u \
c [ ]R(t) RM +ZV” '[P]nR(t) 'VR(t) +Zvn '[S]nR(t) 'VR(t)} -

C n=1 n=1

X :
e | ]R(O) R(O)+ZV{ AR(0) © R(o>+_[ n(in) 'Vin)dtﬂ_ (3-32)

C

ende

e, v wt}

tende

ivn(ej‘de([s o Vo )dtJ+Zlv ( FPh Vi )dtJH

n= 0

We Kohlenstoffanteil der Biomasse

M Molmasse des Kohlenstoffs

n Bezeichnung der Komponente

m Anzahl der Komponenten

\Y stéchiometrischer Koeffizient des Stoffes n

[X,S,P] Konzentration ( X-Biomasse; S-Substrat; P-Produkt)

\Y Volumenstrom
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3.5 Grundlagen der ,,Metabolischen Stoffflussanalyse*

Die Anwendung der ,Metabolic Engineering“-Methoden fuhrt zur Optimierung der
Stoffwechselvorgange in Mikroorganismen. Eine quantitative Beurteilung dieser Vorgange
kann durch den Einsatz der metabolischen Stoffflussanalyse (MFA) erreicht werden
(Wiechert et al. 1996). Die gewonnenen Daten bilden die Basis fur die Quantifizierung der
intrazellularen Flisse. Die ermittelten Flisse ermoéglichen die Identifizierung mdglicher
Abflussengpasse. Damit kdbnnen unter anderem Hinweise flir eine gerichtete gentechnische
Veranderung der untersuchten Stamme gesammelt werden. Diese Veranderungen konnen
mit Hilfe weiterer MFA-Experimente Uberprift werden. Dadurch kann eine gerichtete
Stammverbesserung erreicht werden.

3.5.1 Praktische Umsetzung der '*C-Stoffflussanalyse

Durch die Verstoffwechselung von '*C-Glukose wird in der Biomasse die
Markierungsinformation verteilt. Der Markierungszustand verandert sich im Laufe des
Experiments vom isotopisch instationaren bis zum stationaren Zustand (Abb. 3.12) (Wiechert
1996). Dieses Gleichgewicht kann bei dem intrazellularen Metaboliten nach ca. einer Stunde
und in der Biomasse nach ungefahr zwei bis drei Stunden erreicht werden. Durch das
gezielte Variieren der Position der '*C-Markierung an einer oder mehreren Positionen des
Kohlenstoff-Gerustes kénnen unterschiedliche Informationen Uber die intrazellularen Flisse
gewonnen werden (Wiechert 1996).

Nach Erreichen des isotopisch stationdren Zustands werden die Zellen zur Analyse des
Proteoms hydrolysiert und fir die Messung aufbereitet (Bacher et al. 1999). Fir eine
Untersuchung der Metabolite mittels LC-MS/MS miussen die Zellen mit -70°C kaltem
Methanol gequencht werden, um die Stoffwechselaktivititen der Organismen sofort zu
stoppen. Im Anschluss werden die Zellen zur intrazellularen Bestimmung des Zellinhalts
abgetrennt und aufgeschlossen.

Die Bestimmung der intrazelluldren Flisse erfolgt aus den gemessenen extrazellularen
Flissen  der  Produktbildungsraten, Substratverbrauchsraten und der C-
Markierungsinformation (Abb. 3.12). Die intrazellulare Markierung durchlauft einen isotopisch
instationaren  Markierungszustand und geht in einen isotopisch stationaren
Markierungszustand Uber.
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*C-Glukose
_ instationar |  stationir
Jo i
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e
i
2
C
<
: + i _ T T T T . T .I T T T 1
Extrazelluldre Markierungs- Intrazellulére Zelt [Manten]
Flisse daten Fliisse
Abb. 3.12:

Links: Grafische Darstellung des Prinzips der '°C-Stoffflussanalyse nach Wiechert
(Wiechert 1996). Rechts: Ubergang der intrazellularen Markierung aus dem isotopisch
instationaren Markierungszustand in einen isotopisch stationdren Markierungszustand.
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4 Material und Methoden

4.1 Das biologische System

41.1 E.coli Uberproduzenten

Die fur die Produktion der trans-Cyclohexadien-Derivaten eingesetzten Stamme basieren auf
E. coli K12 W3110-Stammen (Zeppenfeld et al. 2000). Die Stdmme wurden optimiert, indem
gezielt Deletionen oder Uberexpression einzelner Gene durchgefilhrt wurden. Die
Uberexpression fand auf einem Plasmid oder durch Integration des Gens in das Genom des
Stammes statt. Die Arbeiten zur Stammoptimierung wurden am IBT 1 der
Forschungszentrum Jilich GmbH und bei dem Kooperationspartner DSM Biotech GmbH
durchgefihrt.

Um die Biomassebildung kontrollieren zu kénnen und einen Abfluss des Intermediats
Chorismat in Richtung der aromatischen Aminosauren L-Tyrosin und L-Phenylalanin zu
vermeiden, wurden Produktionsstamme verwendet, die auxotroph fir diese beiden
Aminosauren sind. Die Auxotrophie wurde durch die Deletion der Gene tyrA und pheA
erreicht. Weiterhin wurde das Gen aroF" deletiert, das fiir die DAHP-Synthase kodiert. Fir
die Uberproduktion der beiden trans-CHDs wurde in die Zellen der Expressionsvektor
pJF119EH transformiert. Auf dem Vektor befinden sich die Gene der Aromaten-Biosynthese
aroF" und aroB", die fiir die DAHP-Synthase und 3-Dehydroquinat-Synthase kodieren,
sowie das Gen arol™, das fiir die Shikimatkinase Il kodiert. Weiterhin wurde fir die
Biosynthese der Produkte das Gen entB", kodierend fiur die Isochorismat-Lyase,
Uberexprimiert. Bei der Produktion von 2,3-trans-CHD wurden die Stamme zusatzlich mit
dem Gen entC ausgestattet, das flr die Isochorismat-Synthase kodiert. Als Selektionsmarker
wurde eine Ampicillinresistenz verwendet. Als Promotor wurde ein IPTG-induzierbarer,
Glukose-resistenter, synthetischer P -Promotor eingesetzt.

Tab. 4.1: Eingesetzte E coli-Stamme.
Produkt Bezeichnung Genotyp
2,3-CHD |F4 pDF3 LJ110, A(pheA tyrA aroF) pJF119EH entC entB", (amp~)
F82 pC20 LJ110, A(pheA tyrA aroF) A(entCEBA)::cat
(Abb. 5.2; S.59) pJF119EH aroF" entC entB" aroB™ aroL", (amp")
F82 pC88 LJ110, A(pheA tyrA aroF) A(entCEBA)::cat
pJF119EH aroF" entC" entB™ aroB" aroL", (amp®)
F85 pC20 LJ110, A(trpE) A(pheA tyrA aroF) A(entCEBA)::cat
pJF119EH aroF" entC entB" aroB™ aroL", (amp"®)
F111 pC20 LJ110, A(pheA tyrA aroF) A(entCEBA)::FRT A(gcd)::cat
(Abb. 5.13; S.66) | pJF119EH aroF" entC entB"" aroB™ aroL", (ampF)
3,4-CHD | F4 pDF1 LJ110, A(pheA tyrA aroF) pJF119EH entB™, (amp®)
F82 pC22 LJ110, A(pheA tyrA aroF) A (entCEBA)::cat
(Abb. 6.1; S.83) | pJF119EH aroF" entB" aroB" aroL", (amp")
F143 pC22 A(pheA tyrA aroF) A(entCEBA)::FRT A(lacl-lacZYA)::(P-aroC-aroA-
(Abb. 6.6, S.87) | mB) pJF119EH aroF* entB™ aroB™ aroL™, (amp®)
2,3-CHA |KB532/pC27 A(pheA tyrA) aroF™ pJF119EH phzD phzE, (amp")
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Fir die Produktion von 2,3-trans-CHA wurden zwei Gene aus der Phenazinbiosynthese von
Pseudomonas fluoreszens phzD und phzE in den Expresionsvektor pJF119EH kloniert. Sie
kodieren Enzyme, die Chorismat Uber ADIC in 2,3-trans-CHA umsetzen (Abb. 3.5). Als
Wirtsstamm wurde ein DSM eigener Stamm verwendet, der ebenfalls L-Tyrosin- und L-
Phenylalanin-auxotroph ist, aber eine Kopie des Feed-back deregulierten aroF Gens (aroF™)
hinter einen konstitutiven Promoter chromosomal integriert tragt.

In der Tabelle 4.1 sind die Genotypen der verwendeten E. coli-Stdmme und Plasmide
dargestellt.

41.2 Stammhaltung und Vorkultivierung

Fir die Stammhaltung wurden Kryokulturen benutzt. Diese wurden auf folgende Art erstellt.
Von einer Agarplattenkultur wurden 100 ml LB-Medium (Kap. 12.1.5) mit 0,1 g/l Ampicillin
angeimpft und in einem 1 Liter-Erlenmeyerkolben mit Schikanen kultiviert.

Die Anzucht wurde im Schuttelinkubator bei 37°C mit 150 rpm durchgefihrt. Die Kultivierung
wurde bei einer optischen Dichte (OD) von ca. 3 bis 4 beendet. AnschlieRend wurde die
Kultur mit 100 ml sterilem Glycerin vermischt. Jeweils 1,8 ml wurden in Nalgene-
Kryoréhrchen portioniert. Die Lagerung erfolgte bei —80°C.

Die Kultivierung der Vorkultur erfolgte in einem 1 Liter-Erlenmeyerkolben mit Schikanen, die
je nach Fermentation mit 100 bis 200 ml Vorkulturmedium befiillt wurden (Kap. 12.1.3).
Abhangig vom verwendeten Stamm wurden pro 100 ml Vorkulturmedium je 0,3 bis 0,4 ml
der Kryokultur eingesetzt. Die Anzucht erfolgte bei 37°C bei 150 rpm und dauerte
stammabhangig zwischen 14 und 16 Stunden bis zum Erreichen einer OD von 2 bis 3.

4.2 Analytische Verfahren

421 Bestimmung der off-line Werte

Biotrockenmasse, optische Dichte und Glukose

Zur Bestimmung der Biotrockenmasse wurden 2 bis 10 ml der Probe durch einen
getrockneten, vorgewogenen Sterilfilter (Porengrofie 0,2 um) filtriert. AnschlieRend wurde
der Filter mit der gleichen Menge Kochsalzlosung gespult. Die Filter wurden im
Trockenschrank (75°C) fur 24 Stunden getrocknet. Nach einem Tag im Exsicator wurden die
Filter ausgewogen. Die Gewichtsdifferenz ergab die Biotrockenmasse.

Fir die Messung der optischen Dichte wurde ein Shimadzu UV-160 Zweistrahl-
Spektralphotometer verwendet. Die Messung der Adsorption erfolgte bei einer Wellenlange
von A= 620 nm. Nach dem Lambert-Beer'schen Gesetz hangt die Starke der Absorption von
der Zelldichte ab. Die Proben wurden nach geeigneter Verdiinnung mit 0,9% NaCl-Lésung
gegen entsprechende Kochsalzlésung gemessen.

Die Bestimmung der Glukosekonzentration erfolgte off-line mit einem ,accutrend sensor®
(Boehringer Mannheim). Daflir wurden jeweils 10 yl der Fermentationsprobe auf dem Sensor
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aufgetragen. Die in der Fermentationsprobe vorhandene Glukose wurde durch das auf dem
Sensor immobilisierte Enzym Glukoseoxidase in Glukonolacton umgewandelt. Das dabei
aquimolar entstandene H,O, wurde amperometrisch gemessen. Der Messbereich liegt
zwischen 0,1 und 6 g/l Glukose. Bei Bedarf wurde die Fermentationsprobe mit 0,9% NaCl-
Ldsung verdinnt.

4.2.1.1 High-Performance-Liquid-Chromatography (HPLC)
Bestimmung der Produkt- und Nebenproduktkonzentrationen

Die Bestimmung der Produkt-, Nebenprodukt- (z.B. Chorismat) und
Abbauproduktkonzentrationen (z.B. 4-Hydroxybenzoat) erfolgte Uber eine Reversed Phase
HPLC mit einem Photodiodenarraydetektor (DAD) (Kap. 12.3). Die Detektion der Substanzen
fand bei einer Wellenlange von A=275 nm statt. Bei Konzentrationen tber 0,5 g/l 2,3-trans-
CHA, 2,3- oder 3,4-trans-CHD wurden die Proben mit Wasser verdiinnt. Die LOQ-Werte flr
alle Substanzen betrug < 40 uM (< 9 mg/l). Fur alle Substanzen lag die Nachweisgrenze bei
<7 uM (£ 1 mg/l).

Bestimmung der Konzentration der Aminosauren und organischen Sauren

Zur Quantifizierung der Aminosauren L-Phenylalanin, L-Tyrosin, L-Alanin und L-Glutamat
wurde eine Reversed Phase HPLC eingesetzt. Um die Proben in der HPLC messen zu
kénnen, wurden sie mit ortho-Phtaldialdehyd und Mercaptoethanol derivatisiert und mit
einem Gradienten der Eluat A und B eluiert. Die Substanzen wurden an einem
Fluoreszenzdetektor gemessen (Kap. 12.3).

Die Messung der organischen Sauren Acetat, Citrat, Lactat, Fumarat, Oxoglutarat, Pyruvat
und Shikimat erfolgte mittels lonenausschluss-HPLC. Die Proben wurden aufgetrennt und
bei A=215 nm durch einen UV-Detektor photometrisch bestimmt. Die Proben wurden dem
Messbereich entsprechend verdunnt (Kap. 12.3).

4.2.1.2 '"H-NMR-Messung

Diese Methode erlaubt die qualitative und quantitative Bestimmung der Produkte (2,3-trans-
CHA, 2,3- und 3,4-trans-CHD), der extrazellularen Intermediate der Aromaten-Biosynthese
(u.a. Shikimat, Shikimat-3-Phosphat) und der organischen S&uren. Die 'H-NMR-Analytik
wurde an einem mit der Puls-Fourier-Transform-Technik ausgestatteten NMR-Spektrometer
(Betriebsfrequenz 300 MHz) durchgefihrt (Kap. 12.4).

Als Referenzverbindung und fur die Quantifizierung wurde die Lésung 3-Trimethylsilyl-
Propion-2,2,3,3-d-Saure (TSP) verwendet. Als Losungsmittel fungierte D,O. Bei 32 Scans
lag die Nachweisgrenze der gemessenen Substanzen bei ungefahr 0,2 g/l. Die fir die
Auswertung der Daten bendtigten Referenzspektren wurden mit der Reinsubstanz oder
durch die Messung des Fermentationstberstandes erstellt.
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4.2.2 Bestimmung der on-line Werte

4.2.2.1 Messdaten vom Bioreaktor

Die Ubertragung der Messdaten erfolgte bei Fermentationen im 7,5 und 300 Liter MaRstab
von der Prozesssteuerung analog Uber einen Messverstarker an den A/D-Wandler
(Siemens). Die digitalisierten Daten wurden anschlielend in der LabVIEW-Software
bearbeitet. Bei Experimenten unter Einsatz der 42 Liter Bioengineering Anlage wurden die
Messdaten Uber die Profibus-Einheit digital an die LabVIEW-Software Ubertragen. Die
Regelung der MessgréfRRen erfolgte mittels des PID-Reglers.

Bestimmung des Sauerstoffpartialdrucks

Die Bestimmung der Geldstsauerstoffkonzentration erfolgte mittels einer polarographischen
pO,-Elektrode. Die Elektrode wurde vor der Kalibrierung im Bioreaktor sterilisiert. Die
Kalibrierung des 100% Wertes erfolgte bei 37°C, einer Begasungsrate von 2 vvm (Raumluft)
und einem Uberdruck von 400 mbar. Die Riihrerdrehzahl betrug bei Fermentationen im 7,5
Liter Maf3stab 1000 rpm, bei Fermentationen im 42 Liter MaRstab 500 rpm. Fur den Abgleich
des Nullpunktes wurde der Bioreaktor entweder mit Stickstoff begast oder die 0%-
Kalibrierung fand ohne Begasung bei einer Temperatur von 100°C statt.

Bestimmung der Temperatur, des Drucks, des pH-Wertes und der Begasungsrate

Die Messung des pH-Wertes erfolgte mittels einer Gel-pH-Elektrode. Die Sterilisation der
Elektrode fand im Bioreaktor statt. Die Zwei-Punkt-Kalibrierung erfolgte bei pH 4 und 7. Ein
integrierter PID-Regler steuerte eine Schlauchpumpe an und fiuhrte bei einem Abfall des pH-
Wertes eine 25 %-ige Ammoniaklésung oder ein Gemisch aus 5 M KOH- und 25 %-iger
Ammoniaklésung im Verhaltnis 1:1 zu. Die Saurezugabe fand bei dieser Prozessfiihrung
nicht statt. Die Prozessparameter Temperatur und Druck wurden mit Hilfe entsprechender
Sensoren gemessen. Eine Kalibrierung zu Versuchsbeginn war nicht notwendig, da die
Werte in der Prozesssteuereinheit gespeichert sind.

Bestimmung der Kohlendioxid- und Sauerstoffkonzentration in der Abluft

Die Messung der Kohlendioxid- und Sauerstoffkonzentration erfolgte in einem Teilstrom der
Abluft. Kohlendioxid wurde durch Nahinfrarotabsorption, Sauerstoff paramagnetisch
gemessen. In das Gerat war eine Pumpe integriert, durch die ein konstanter Gasstrom von
1 I/min eingestellt wurde. Fir den Nullabgleich wurde Kalibriergas aus 100% Stickstoff
eingesetzt. Die Kalibrierung des O,-Richtwertes wurde mit Raumluft (20,9% O,), die des
CO.-Richtwertes mit Kalibriergas (10% CO,) durchgeflhrt. Fir den Kohlendioxidabgleich
(0,03%) wurde Raumluft verwendet.
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4.2.2.2 Bestimmung der Glukosekonzentration

Es wurden zwei unterschiedliche semi-kontinuierliche Messsysteme zur Bestimmung der
Glukosekonzentration verwendet. Bei Fermentationen im 7,5 Liter Bioreaktor wurde ein auf
SIA-Technik basierender on-line Glukose Analysator (OLGA — On Line General Analyser,
IBA GmbH, Géttingen) verwendet (Schuhmann et al. 1995). Bei Fermentationen im 42 Liter
Mafstab wurde fir die Messung der Glukose das System Trace verwendet (Tollnick et al.
1999).

OLGA-System

Beim OLGA-System waren die Kopplung eines Umlaufs an den Bioreaktor und die
Verwendung eines Filtrationsmoduls erforderlich, um eine kontinuierliche Bereitstellung von
zellfreiem Fermentationsiberstand (Permeat) zu ermdglichen (Gerigk 2001). Die
Probenahme erfolgte im Abstand von ungefahr zwei Minuten direkt aus dem Permeatstrom.
Die Messung mittels des OLGA-Systems erfolgte druckfrei. Die Bestimmung der
Glukosekonzentration erfolgte mit Hilfe eines Biosensors (Firma SenslLab), der vor jeder
Fermentation neu in die Messkuvette des Gerates eingesetzt wurde. Auf dem Biosensor war
das Enzym Glukoseoxidase immobilisiert. Die Glukoseoxidase katalysiert die Reaktion der
Glukose in Glukonolacton. Als Nebenprodukt dieser Reaktion wurde jeweils eine aquimolare
Menge Wasserstoffperoxid (H.O.,) frei, die amperometrisch gemessen werden konnte. Das
gemessene Signal wurde Uber einen Verstarker an einen PC weitergeleitet und mit Hilfe der
OLGA-Software ausgewertet. Die Auswertung erfolgte Uber eine Kalibriergerade, die
automatisch alle 30 bis 60 Minuten mittels einer Zwei-Punkt-Kalibrierung erstellt wurde. Die
Dauer der Messung, beginnend mit der Probenahme bis zur Auswertung, dauerte ungefahr
zwei Minuten. Als Medium fir die Spil- und Verdiinnungsvorgange diente der OLGA-Puffer
(Kap. 12.1.8). Die Glukosekonzentration wurde auf ungefahr 3 g/l geregelt.

Process Trace-Technik

Die on-line Glukosemessung mittels der Process Trace-Technik wurde fur die ISPR und
3C-Markierungsexperimente im 42 Liter MaRstab eingesetzt. Die Messung beruht auf dem
Verfahren der FlieRdiffusionsanalyse mit einer zeitabhangigen Probenanreicherung (Tollnick
et al. 1999). Die Probe wurde zellfrei Uber eine im Bioreaktor sterilisierte Dialysesonde
entnommen (Abb. 4.1).

Die Glukose diffundierte aus der Fermentationsbriihe Uber eine Dialysemembran in die in der
Dialysesonde flielkende Pufferlosung. Diese angereicherte Lésung floss zum Detektor. Auf
dem Biosensor war das Enzym Glukoseoxidase immobilisiert. Die Messung erfolgte
amperometrisch, indem Glukose zu Glukonolacton und Wasserstoffperoxid umgesetzt
wurde. Die Messung erfolgte in Intervallen von maximal 2,5 Minuten. Das System wurde mit
Standardlésungen von 4 und 20 g/l Glukose kalibriert. Die Rekalibrierung erfolgte wahrend
der Fermentation im Abstand von 100 Messungen. Nach Bedarf wurde die Rekalibrierung
manuell durch die Anpassung des Systems, ausgehend von off-line gemessenen Werten,
durchgefihrt.
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Abb. 4.1:  Links: Abbildung der Dialysesonde der Process Trace-Technik. Rechts: Abbildung des
on-line Analysesystems Process Trace (Quelle: Trace GmbH).
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4.3 Apparativer Aufbau und Fermentationsdurchfiihrung

In der Abbildung 4.2 sind die zeitlichen Verlaufe der wichtigsten Fermentationsparameter
idealisiert dargestellt.

Das Hauptkulturmedium beinhaltete sowohl das Substrat Glukose als auch die Aminosauren
L-Tyrosin und L-Phenylalanin fir das Wachstum der auxotrophen Stamme. Die Glukose
wurde in einer Konzentration von 10 g/l vorgelegt. Durch einen geregelten Zulauf wurde die
Glukosekonzentration nach der Batchphase auf einen festen Wert eingestellt. Die Zufihrung
von L-Tyrosin und L-Phenylalanin ist fur das Wachstum der auxotrophen Mikroorganismen
notwendig. Der Start der CHD-Produktion wurde durch Zugabe von IPTG induziert.

W achstum Produktionsphase

Konzentration

L-Tyrosin

S L-Phenylalanin

0 10 20 30 40 50
Prozesszeit [h]

Abb. 4.2:  Graphische Darstellung des theoretischen Verlaufs der Fermentation im Zulaufverfahren
(Fed-Batch).

4.3.1 Fermentationsprozess im Zulaufverfahren im 7,5 Liter Bioreaktor

Fir die Experimente zur Prozessentwicklung und Stammentwicklung wurden
Fermentationen im Zulaufverfahren im 7,5 Liter Bioreaktor der Firma Bioengineering
durchgefihrt (Abb. 4.3). Die Anlage war mit einer on-line Glukosemessung (OLGA) flir den
geregelten Zulauf des Substrates und mit einer Regelung der Zugabe der Aminosaurelésung
ausgestattet (Abb. 4.4).

Vor dem Start der Fermentation wurde die pH-Elektrode kalibriert und mit der
Sauerstoffelektrode in den Bioreaktor eingebaut. Die Zulaufflaschen mit den zugehérigen
Schlduchen wurden nach der Sterilisation (Autoklav, 121°C und 20 Minuten) am Bioreaktor
angebracht. Der Filtrationsumlauf zur kontinuierlichen Entnahme von zellfreiem
Fermentationstberstand wurde chemisch durch Spllen mit NaOH sterilisiert. An das
Filtrationsmodul wurde ein Analysesystem zur Kkontinuierlichen Bestimmung der
Glukosekonzentration (OLGA) angeschlossen. Der Bioreaktor, vom Umlauf getrennt, wurde
20 Minuten bei 121°C sterilisiert.
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Die Kalibrierung der pO.-Elektrode und der Abgasanalytik erfolgte bei einem pH-Wert von
6,5 und einer Temperatur von 37°C. Die Datenubermittlung der Abgasanalytik an die
Prozesssteuerung erfolgte analog (Kap. 4.3.6).

v
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OLGA
Glucose
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Abb. 4.3:  Schematischer Aufbau des Fermentationsprozesses im 7,5 Liter Bioreaktor mit der
Peripherie zur on-line Glukoseregelung (Gerateliste Kap. 11.5).

Die Bereitstellung von zellfreiem Fermentationsiberstand fir die on-line Glukosemessung
wurde durch den Einsatz eines Hohlfaserultrafiltrationsmoduls mit einer aktiven Flache von
23 cm? und einer Porenausschlussgrenze von 500 kDa erméglicht. Das Modul funktionierte
nach dem Cross-Flow Prinzip. Die Verbindung des Umlaufs mit dem Bioreaktor erfolgte
mittels zweier Animpfnadeln. Fir den Umlauf wurde eine Schlauchpumpe mit einer
Forderleistung von 1,6 I/min verwendet. Das Innenvolumen des Umlaufs betrug ungeféahr
20 ml, wodurch eine Verweilzeit von unter zwei Sekunden erreicht wurde. Dadurch konnte
eine  Sauerstofflimitierung  innerhalb des Umlaufs vermieden werden. Das
Ultrafiltrationsmodul konnte wahrend der Fermentation bis zu 2 ml/min zellfreies Permeat
fordern. Uber einen Teflonschlauch wurde das Permeat an die on-line Glukosemessung
OLGA geleitet. Abhangig von dem eingestellten Programm wurden im Abstand von je 90
bzw. 120 Sekunden jeweils 10 pyl Proben aus dem Permeatstrom entnommen. Die
Ruckfuhrung des nicht verwendeten Permeatstroms in den Bioreaktor erfolgte Uber eine
Druckausgleichflasche. Nach Abschluss der Fermentation wurde der Filtrationsumlauf von
dem Bioreaktor getrennt und chemisch mit 5 %iger Natronlauge gereinigt und mit Wasser
gespult.

Zur Peripherien der Anlage gehorten Glukose- und L-Tyrosin/L-Phenylalaninzuldufe. Die
Glukosekonzentration in dem Vorratsbehalter betrug 700 g/l. Die Aminosaurelésung wurde in
10 %-iger Ammoniakldésung (pH ~ 12) mit einer Konzentration von 25 g/l L-Tyrosin und
22,8 g/l L-Phenylalanin angesetzt. Zu den beiden Zulaufsystemen gehoérten Waagen,
Dosierstrecken und Schlauchpumpen, die Uber serielle Schnittstellen verfluigten. Zu der pH-
Regelung gehodrte ein 25 %iges Ammoniakwasser-System mit Waage und Dosierstrecke, die
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analoge Messsignale sendete. Das Antischaummittel wurde Uber eine Schlauchpumpe
manuell zugegeben.

Abb. 4.4:  Foto des 7,5 Liter Bioreaktors mit dem integrierten OLGA-System (oben links) zur on-line
Glukosemessung.

Nach der Sterilisation wurden 3,15 Liter des Hauptkulturmediums (Kap. 11.1.4) Gber ein
Mikrofiltrationsmodul (0,2 pm) in den Bioreaktor filtriert. Das Medium wurde in einer
Konzentration von 110 % angesetzt, damit nach der 10 %-igen Inokulation der Vorkultur die
Ausgangskonzentrationen eingestellt wurden. Die Fermentation wurde mit einer
Ruhrerdrehzahl von 400 rpm, einem Anfangstberdruck von 0,2 bar und einer Begasungsrate
von 1,5 I/min begonnen. Der Sauerstoffpartialdruck wurde wahrend der Fermentation durch
Einstellung der Drehzahl (max. 1300 rpm), der Begasungsrate (max. 10 I/min) und des
Uberdruckes (max. 0,8 bar) tber einem Wert von 30 % gehalten. Der Sauerstoffpartialdruck
betrug dabei einen Wert von minimal 75,4 mbar bei einem Uberdruck von 0,2 bar und von
minimal 113 mbar bei einem Uberdruck von 0,8 bar. Die Fermentation wurde durch die
Inokulation von 350 ml Vorkultur gestartet. Die optische Dichte der Vorkultur betrug zwischen
2 und 3. Die IPTG-Induktion erfolgte nach Erreichen einer optischen Dichte zwischen 6 und
8. Fir die optimale Biomasse- und Produktbildung wahrend der Wachstumsphase wurde die
Zufuhr der Aminosauren mittels einer empirischen Gleichung (Gl. 4-3, S. 55) geregelt. Der
Start der L-Tyrosin- und L-Phenylalanin-Zugabe erfolgte bei einer optischen Dichte zwischen
10 und 12. Sank die vorgelegte Glukosekonzentration von 10 g/l auf ca. 5 g/l, wurde der
Zulauf der Glukose gestartet. Die Glukosezulaufrate wurde Uber die kontinuierliche
Bestimmung der Glukosekonzentration (OLGA) und durch den Einsatz eines
entsprechenden Regelkonzeptes angeglichen (Kap. 4.3.7).
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4.3.2 Fermentationsprozess im Zulaufverfahren im 42 Liter Bioreaktor

Far die Experimente zur Prozessentwicklung im Bereich der in situ Produktgewinnung
(ISPR) und der '*C-Markierungsexperimente mittels der Sensor-Master-Technik wurden
Fermentationen im Zulaufverfahren im 42 Liter Bioreaktor der Firma Bioengineering
durchgefihrt (Abb. 4.5). Die Anlage war mit einem TRACE-System zur on-line
Glukosemessung und einem geregelten Zulaufsystem flr die Glukose- bzw.
Aminosaureldsung ausgestattet.

Bei Experimenten zur in situ Produktgewinnung wurde ein Filtrationsumlauf zur
kontinuierlichen Entnahme von zellfreiem Fermentationsiberstand angeschlossen. Der
Filtrationsumlauf wurde vor der Sterilisation des Bioreaktors chemisch durch Spilen mit
NaOH sterilisiert.

Bei den '*C-Markierungsexperimenten mittels der Sensor-Master-Technik wurde an den
42 Liter-Bioreaktor ein Verrohrungssystem inklusive eines Ventils zur Entnahme der
Fermetationsbrihe angeschlossen (Kap. 4.3.4).

Vor der Sterilisation wurden 18 Liter des Hauptkulturmediums (Kap. 12.1.4) in den Bioreaktor
gepumpt. Das Medium wurde in einer Konzentration von 110 % angesetzt, damit nach der
10 %-igen Inokulation der Vorkultur die Ausgangskonzentrationen eingestellt wurden.
AnschlieRend wurde der Bioreaktor, durch zwei Ventile von dem Verrohrungssystem
getrennt, 20 Minuten bei 121 °C sterilisiert.
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Abb. 4.5:  Schematischer Aufbau des Fermentationsprozesses im 42 Liter Mal3stab (Kap. 11.5).

Die Vorgehensweise bei der Vorbereitung und dem Zulauf des Substrates und der
Aminosauren entsprach den Angaben im Kapitel 4.3.1. Die Glukosezulaufraten wurden tber
die kontinuierliche Bestimmung der Substratkonzentration (TRACE) und den Einsatz eines
entsprechenden Regelkonzeptes angeglichen (Kap. 4.3.7). Fir die optimale Biomasse- und
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Produktbildung wahrend der Wachstumsrate wurde die Zufuhr der Aminosauren mittels einer
empirischen Gleichung (Gl. 4-3, S. 55) geregelt.

Zu Beginn der Fermentation wurde eine Riuhrerdrehzahl von 400 rpm, ein Anfangsuberdruck
von 0,2 bar und eine Begasungsrate von 8,5 I/min eingestellt. Der Sauerstoffpartialdruck
wurde wahrend der Fermentation durch Einstellung der Drehzahl (max. 1000 rpm), der
Begasungsrate (max. 70 I/min) und des Uberdruckes (max. 1 bar) tiber einem Wert von 30 %
gehalten. Minimal wurden 125,7 mbar Sauerstoffpartialdruck bei einem Uberdruck von 1,0
bar erreicht. Die Fermentation wurde durch die Inokulation von zwei Liter Vorkultur gestartet.
Die optische Dichte der Vorkultur betrug zwischen zwei und drei.

4.3.3 Fermentationsprozess im Zulaufverfahren im 300 Liter MaBstab

Fur die Experimente zur Produktion von 2,3-trans-CHA, 2,3- und 3,4-trans-CHD wurden
Fermentationen im Zulaufverfahren im 300 Liter Bioreaktor der Firma Chemap durchgefuhrt
(Abb. 4.6 und 4.7).

Die Vorgehensweise bei der Vorbereitung und der Fermentation entsprach den Vorgaben
aus dem Kapitel 4.3.1. Abweichend wurden folgende Anderungen vorgenommen:

e Vor der Sterilisation wurden 135 bzw. 150 Liter des Hauptkulturmediums (Kap.
11.1.4) in den Bioreaktor gepumpt.

e Das Zulaufverfahren beinhaltete die Zugabe von Glukose- (Stammldsung bei
Produktion von 2,3-trans-CHA: 600 g/l, 3,4- und 2,3-trans-CHD: 700 g/l) und
Aminosaureldsung.

e Zu Beginn der Fermentation wurden eine RUhrerdrehzahl von 400 rpm, ein
Anfangsiberdruck von 0,2 bar und eine Begasungsrate von 75 I/min eingestellt.

e Der Sauerstoffpartialdruck wurde wahrend der Fermentation durch Einstellung einer
maximalen Drehzahl von 1000 rpm, einer maximalen Begasungsrate von 200 I/min
und des maximalen Uberdruckes von 1,0 bar tber einem Wert von 30 % gehalten.
Der minimale Wert des Sauerstoffpartialdrucks betrug 125,7 mbar bei einem
Uberdruck von 1,0 bar.

e Die Fermentation wurde durch die Inokulation von 15 Liter Vorkultur (OD 6) aus
einem 30 Liter Vorkultur Chemap-Bioreaktor gestartet.

e Die Zufuhr der Aminosauren wurde nach einem im 7,5 Liter Malistab gewonnenen
Feedprofil gesteuert. Der Start der L-Tyrosin/L-Phenylalanin-Zufuhr erfolgte bei einer
optischen Dichte zwischen 10 und 12.

e Bei Erreichen der gewilinschten Glukosekonzentration wurde die gesteuerte Zufuhr
des Substrates gestartet. Es wurde keine on-line Glukosemessung eingesetzt.

o Die IPTG-Induktion erfolgte nach Erreichen einer optischen Dichte zwischen 6 und 8.
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Heizkreislauf

Abb. 4.6:  Schematischer Aufbau des Fermentationsprozesses im 300 Liter Chemap Bioreaktor
(Gerateliste Kap. 12.5).

Abb. 4.7: Foto des 300 Liter Bioreaktors.

4.3.4 Master/Sensor-Fermentationstechnik fiir das '*C-Markierungsexperiment

Die Sensor-Reaktor-Technik wurde am IBT2 der Forschungszentrum Julich GmbH entwickelt
(Abb. 4.8) (EI Massaoudi et al. 2003). Der Sensor-Reaktor ist ein elektropolierter
Edelstahlreaktor der Firma Infors (Abb. 4.9). Das Totalvolumen des Reaktors betragt zwei
Liter mit einem maximalen Arbeitsvolumen von einem Liter. Der Sensor-Reaktor war mit
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einer pH-, pO,-, Temperatur- und Druckelektrode ausgestattet. Die Pulsmarkierungseinheit
war mit einer DlUse mittels einer Schnellverschlusskupplung in der Héhe des mittleren
Ruhrers angebracht.

Die Regelung erfolgte mittels einer Labfors-Kontrolleinheit (Infors). Die aktuellen
Prozessdaten des Master-Reaktors wurden jede Sekunde aufgenommen. Jeweils funf Werte
wurden gemittelt. Uber eine am IBT2 programmierte LabVIEW-Software wurden diese
Sollwerte an die Labfors-Kontrolleinheit Ubertragen. Die Fermentation im Master-Reaktor
wurde nach den Vorgaben aus Kapitel 4.3.1 durchgeflihrt.

Beim Start der Parallelfermentation wurde 1 Liter der Fermentationsbriihe aus dem 42 Liter
Master-Fermenter in den 2 Liter Sensor-Reaktor inokuliert. Bei einem Markierungs-
experiment wurde die aktuelle Konzentration enzymatisch bestimmt, um die berechnete
3C-Glukosemenge fiir das geplante Markierungsverhaltnis nach dem Inokuliervorgang
zuzupulsen. Die Probennahme erfolgte zeitgleich im Master- und Sensor-Reaktor im
Abstand von 30 Minuten. Neben der zugepulsten Glukosemenge wurden bei Fed-Batch
Fermentationen im Sensor-Reaktor ein Zulauf der '*C-Glukose zugeschaltet. Um ein
konstantes Verhaltnis der markierten Glukose wahrend des Experimentes zu gewahrleisten
(stationare Stoffflussanalyse), ist die gleiche Konzentrationsverteilung der markierten und
unmarkierten Glukose im Zulaufmedium notwendig.
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Ubertragung der Master-Messwerte als Sollwerte fir den Sensor-Reaktor

Abb.4.8:  Schema des Reaktoraufbaus beim "*C-Markierungsexperiment.
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42 Liter Master-Reaktor

2 Liter Sensor Bioreaktor

Abb.4.9:  Foto des Reaktoraufbaus beim *C-Markierungsexperiment.

Die NMR-Analytiktechnik ermdglichte es, die eingestellten Markierungsverhaltnisse und die
relativen Isotopenanteile zu bestimmen. Mit Hilfe dieser Daten und der Modelliersoftware
(®*C-Flux) lieRen sich die intrazelluldren Fliisse quantifizieren. Bei der Untersuchung des
Metaboloms war es notwendig, den Stoffwechsel der Produktionsstdmme zu unterbrechen.
Deswegen wurden die zu untersuchenden Proben sofort mit —50°C kaltem Methanol
versetzt. AnschlieBend wurden die Zellen mittels KOH aufgeschlossen (Buchholz et al. 2001;
Oldiges 2004) und bei —80°C eingefroren. Bei der Analyse des Proteoms wurde die
Biomasse bei —20°C gelagert.

4.3.5 Integration der Reaktivextraktion an den Fermentationsprozess

Fir Experimente zur in situ Gewinnung von 2,3- und 3,4-trans-CHD wurde ein 42 Liter
Bioreaktor eingesetzt (Kap. 4.3.2). Die Fermentationsfihrung bis zum Beginn der
Aufarbeitungsphase entsprach den Vorgaben aus den Kapiteln 4.3.1 und 4.3.2. Der
schematische Aufbau der Reaktivextraktionsanlage kann der Abbildung 4.10 entnommen
werden.
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Abb. 4.10: Schematische Darstellung der Anlage zur in situ Produktgewinnung. An den 42 Liter
Bioreaktor ist eine Peripherie zur Zell- und Proteinriickhaltung und zur Reaktivextraktion
angeschlossen.

Die Fermentationsbrihe wurde zu Beginn der in situ Aufarbeitungsphase uber eine
Seitenfiihrung mittels der Pumpe P1 (Schlauchpumpe 71 1/4, Watson-Marlow, USA) durch
das Mikrofiltrationsmodul F1 (UFP-500-E35, AG Techn. Corp., USA) befordert. Das Modul
besall eine Porenausschlussgrésse von 500 kDa auf einer effektiven Membranflache von
0,36 m2 Die Wirkungsweise entsprach dem Cross-Flow-Prinzip. Der biomassefreie
Fermentationstiberstand wurde mittels einer Schlauchpumpe (Schlauchpumpe 503U,
Watson-Marlow, USA) in den ersten Vorlagebehalter befordert. Der Fillstand wurde mit Hilfe
eines Systems aus einem Dosimaten (Sartorius, Goéttingen), einer Waage (Sartorius,
Gottingen) und einer Pumpe (Schlauchpumpe 501 U, Watson-Marlow, USA), die den
Fermentationstiberstand zurlick in den Bioreaktor pumpte, auf ein Niveau von ca. 500 ml
geregelt. Aus dem gleichen Vorlagebehalter wurde mittels der Pumpe P2 (Schlauchpumpe
71 /4, Watson-Marlow, USA) die Suspension zur Proteinabtrennung durch die
Membrankassetten F2 mit einer Ausschlussgrenze von 10 kDa (Cross-Flow-Prinzip,
Schleicher & Schuell) beférdert. Die Kassetten besalRen eine effektive Membranflache von
0,07 m2 Der biomasse- und proteinfreie Fermentationsiiberstand wurde im zweiten
Vorlagebehalter gesammelt (maximal 500 ml), um eine stetige Versorgung des ersten
Flussig-Flussig-Extraktors zu gewahrleisten (Abb. 4.11).

51



Material und Methoden

Abb. 4.11: Links: Foto des 42 Liter Bioreaktors mit dem angeschlossenen Mikrofiltrationsmodul MF
zur sterilen kontinuierlichen Biomasseabtrennung fir die in situ Reaktivextraktion. Rechts:
Foto der Flussig-FlUssig-Extraktoren zur on-line Gewinnung von 2,3- und 3,4-trans-CHD
aus dem Fermentationsiberstand.

Die Forderung fand mittels einer Pumpe (Schlauchpumpe 501 U, Watson-Marlow, USA)
statt. Die Raffinatphase wurde in einem Auffangbehalter auf ein Niveau von unter 300 ml
geregelt. Damit sollte ein unerwlinschter Transport groRerer Mengen der organischen Phase
verhindert werden. Eine Pumpe forderte die Raffinatphase (Schlauchpumpe 501 U, Watson-
Marlow, USA) durch einen Sterilfilter in den Bioreaktor. Bei Bedarf kdnnte der Ruckfluss
zusatzlich durch einen Aktivkohlefilter zur unselektiven Abtrennung der Bestandteile der
organischen Phase gefiihrt werden. Alle Verbindungen bestanden aus teflonbeschichteten
Schlauchen und ,Swagelock® Verbindungen.

4.3.6 Datenerfassung

7,5 Liter Bioreaktor

Die Datenerfassung bei der 7,5 Liter Fermentationsanlage erfolgte Uber einen
Prozessrechner mit der LabVIEW-Software. Die analogen Werte der ProzessgrofRen
(Begasungsrate, pH-Wert, Sauerstoffpartialdruck, Druck, Temperatur, Rihrerdrehzahl,
Gewicht und Abgaswerte fir Sauerstoff und Kohlendioxid) wurden in einem SMP-Interface
digitalisiert. Die digitalen Daten wurden anschlieRend an den Prozessrechner geleitet. Die
Gelostsauerstoffkonzentration wurde manuell Gber die Rihrerdrehzahl, den Druck und die
Begasungsrate eingestellt. Bis auf das Gewicht wurden alle weiteren Variablen Uber einen in
den Bioreaktor integrierten PID-Regler kontrolliert. Uber eine serielle Schnittstelle wurden die
Waagen- und Zuflusswerte des pH-Korrekturmittels, der Glukose und Aminosaureldsung in
den Prozessrechner eingelesen. Das Prozesskontrollsystem steuerte Uber Dosierstrecken
(Sartorius) die Zugabe der Glukose- und Aminosaureldsung.

Das Messsignal der Glukosekonzentration wurde Uber eine serielle Schnittstelle von OLGA
Uber die OLGA-Software mittels einer weiteren seriellen Schnittstelle an den LabVIEW-
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Prozessrechner geleitet. In der LabVIEW-Software wurden die Messwerte gefiltert und die
Verbrauchsraten ermittelt (Gl. 4-1). Die optimalen Zuflussraten wurden vom Prozessrechner
an die Dosierstrecke weitergeleitet.

Die volumetrische Sauerstoffaufnahmerate (OUR) konnte, basierend auf den Volumendaten
der Fermentationsbriihe und den Abgaswerten, berechnet werden. Mit Hilfe dieser Werte
wurde aus einem empirischen Zusammenhang (Gl. 4-3, S. 55) in der LabVIEW-Software die
volumetrische L-Tyrosin/L-Phenylalanin-Verbrauchsrate bestimmt und die optimale
Zulaufrate berechnet.

42 Liter Bioreaktor

Die Datenerfassung bei der 42 Liter Bioengineering Fermentationsanlage fand mit Hilfe eines
Prozessrechners mit der LabVIEW-Software statt. Die Werte der Prozessgrofien
(Begasungsrate, pH-Wert, Sauerstoffpartialdruck, Druck, Temperatur, Rihrerdrehzahl und
Gewicht) wurden digital Uber Profi-Bus Einheiten an den Prozessrechner weitergeleitet. Bis
auf das Gewicht wurden alle Variablen Uber integrierte PID-Regler kontrolliert. Die
Abgaswerte fir Sauerstoff und Kohlendioxid wurden analog an die SMP-Interface Einheit
geleitet. Die digitalisierten Daten wurden an den Prozessrechner weitergeleitet. Die Waagen-
und ZufluBwerte der Glukoseldésung, der Aminosaurelésung und des pH-Korrekturmittels
wurden Uber eine serielle Schnittstelle in den Prozessrechner eingelesen. Das
Prozesskontrollsystem steuerte iber Sartorius Dosierstrecken die Zugabe der Glukose- und
Aminosaurelésung.

Die kontinuierliche Bestimmung der Glukosekonzentration erfolgte mit Hilfe von TRACE. Das
Messsignal der Glukosekonzentration wurde durch eine serielle Schnittstelle an den
LabVIEW-Prozessrechner weitergeleitet. In der LabVIEW-Software wurden die Messwerte
aufgenommen, die optimale Glukosezuflussrate ermittelt (Gl. 4-1) und diese Uber eine
Sartorius Dosierstrecke realisiert.

Die Bestimmung der Stellgroflen zur indirekten Regelung der Aminosaurenzufuhr erfolgte
wie bei der 7,5 Liter Fermentationsanlage.

300 Liter Bioreaktor

Die Datenerfassung bei der 300 Liter Fermentationsanlage erfolgte wie bei dem 7,5 Liter
Bioreaktor. Es gab folgende Unterschiede zwischen den Anlagen:
e Bei den 300 Liter Fermentationen wurden keine kontinuierlichen Messungen der
Glukosekonzentration ermittelt
e Die Dosierung der Aminosaure- und Glukosezuflisse erfolgte manuell. Als
Basisdaten fur die Steuerung der Zulaufe diente das im 7,5 Liter MalRstab
gewonnene Zulaufprofil.
e Der pO, wurde wahrend der Produktionsphase Uber den PID-Regler der
Fermentationsanlage bei 30 % gehalten.
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4.3.7 Prozesskontrolle
Regelung der Glukosezufuhr

Bei den Fed-Batch Fermentationen im 7,5 Liter Malistab erfolgte die kontinuierliche
Bestimmung der Glukosekonzentration mit Hilfe des on-line Glukose Analysators OLGA
GL2b der Firma IBA GmbH (Kap. 4.2.2.2). Die Messsignale der OLGA wurden mittels der
OLGA-Software ausgewertet. Die Messwerte wurden Uber eine serielle Schnittstelle an den
Prozessrechner weitergeleitet. Die on-line Glukosewerte der 42 Liter Fermentationen wurden
mittels der TRACE-Technik ermittelt. Bei der Bestimmung der Glukosekonzentration Uber
TRACE wurden die Messdaten direkt Gber eine serielle Schnittstelle an den Prozessrechner
Ubermittelt.

Die Regelung der Glukosekonzentration erfolgte mit Hilfe eines predikativen Regelkonzepts
nach Kleman (Kleman et al. 1991) (Gl. 4-1). Der Regler wurde in die LabView-
Prozesssoftware implementiert. Die Vorhersage der nachfolgenden Verbrauchsrate erfolgte
Uber die lineare Regression der vier letzten Glukosezulaufraten (Gl. 4-2). Es gilt:
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\/.i volumetrische Glukosezulaufrate zum Zeitpunkt i [g/(I*h)]
Csp Glukosesollwert [g/Mm
C, aktuelle Glukosekonzentration zum Zeitpunkt der Messung ty [/

Die Regelung erfolgte im geschlossenen Regelkreis Uber ein spezifisches Reglersystem. Fur
die Regelung verrauschter und totzeitbehafteter Zustandsgrofien bei nichtlinearem Verhalten
der Regelstrecke war in LabVIEW ein modellgestitztes parameteradaptives Regelkonzept
implementiert (Striegel 1993). Die Echtzeitbestimmung der Prozessvariablen (geschatzte
Konzentration und geschatzter Verbrauch) erfolgte mit einem  erweiterten
semikontinuierlichen Kalman-Filter (Wiechert 1991). Der Kalman-Filter minimierte die Varianz
des Schatzfehlers aller geschatzten Grdlken beim Eintreffen eines diskreten,
totzeitbehafteten Analysewertes.

Die geschatzte Substratkonzentration und der geschatzte Substratverbrauch zur nachsten
Abtastzeit wurden dem Minimal-Varianz-Regler Ubermittelt (Striegel 1993). Der Minimal-
Varianz-Regler veranderte daraufhin die StellgréRe, um die Einhaltung des Sollwertes
(Substratkonzentration) zu gewabhrleisten. Der Regler bezog nicht die aktuelle, sondern die
zu erwartende RegelgroRenabweichung ein. Der Arbeitspunkt der Stellgrofle entsprach dem
Wert, bei dem sich unter stationaren Bedingungen automatisch der Sollwert der
Substratkonzentration einstellen wirde. Da dieser Wert im Zulaufverfahren nicht konstant
war, wurde naherungsweise ein Mittelwert der letzten StellgroRen als Gleichwert genommen.
Der Mittelwert wurde aus den letzten 4 StellgréRen berechnet (Gl. 4-2).
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Der Gewichtungsfaktor bestimmt, wie schnell die StellgréRenabweichung akzeptiert und die
RegelgroRenabweichung minimiert wird. Fur die Regelung der Glukosekonzentration wurde
eine Gewichtung von 15 gewahlt. Damit sollte die StellgréRe an den Gleichwert angepasst
werden. Die Regelung wurde kurz vor dem Erreichen des eingestellten Sollwertes gestartet.
Der eingesetzte Kalman-Filter wurde zwei Stunden, der Minimal-Varianz-Regler eine Stunde
vor dem Start der Glukosezufuhr eingeschaltet. Die Messwerte wurden im Abstand von
ungefahr drei Minuten ermittelt. Die Totzeit betrug ca. 90 Sekunden.

Indirekte Regelung der Aminosaurezufuhr
Im Rahmen der Arbeit von Gerigk (Gerigk 2001; Gerigk et al. 2002a) Uber die
Prozessenwicklung zur Produktion der Aminosaure L-Phenylalanin wurde die heuristische

indirekte Regelung die L-Tyrosinverbrauchsrate (Gl. 4-3) und L-Tyrosinzulaufrate (Gl. 4-4)
etabliert.

OUR,, — 30

VL—Tyr = m (4'3)
V'L VR P
=Tyr R
Vige = ———— (4-4)
CL—Tyr
\/L—Tyr volumetrische L-Tyrosinverbrauchsrate [g/(I*h)]
Vi L-Tyrosinzulaufrate [g/h]
OUR,, volumetrische Sauerstoffverbrauchsrate [mmol/(I*h)]
m Zulauffaktor [mmol/g]
Y2 Dichte der Fermentationsbriihe [g/l
Cltyr L-Tyrosinkonzentration [9/1]

Da die CHD-produzierenden Stdmme auxotroph fir L-Tyrosin und L-Phenylalanin waren,
war es erforderlich, eine optimale Versorgung mit diesen Aminosauren zu gewahrleisten.
Gleichzeitig musste eine Akkumulation von L-Tyrosin in Konzentrationen héher als 36 mg/I
(Forberg et al. 1988) aufgrund der inhibierenden Wirkung auf die L-tyrosinsensitive DAHP-
Synthase vermieden werden (Kap. 3.1.3). Deswegen wurde wahrend der Wachstumsphase
die Regelungsstrategie nach Gerigk (Gerigk 2001) eingeflhrt. Ausgehend von den
Abgaswerten konnte on-line die volumetrische Sauerstoffverbrauchsrate (OUR) (Gl. 3-24, S.
32) berechnet werden. Es wurde angenommen, dass der Sauerstoffverbrauch proportional
zu der Biomassebildung zunimmt. Basierend auf den OUR-Wert wurde mit Hilfe des
empirischen Zusammenhangs (Gl. 4-3) die volumetrische L-Tyrosin-Verbrauchsrate
berechnet. Die Zahl 30 in der Gleichung 4-3 bertcksichtigt den ungefahren Sauerstoffbedarf
der Biomasse ohne Wachstum (Erhaltungsstoffwechsel). Die Zugabe der zweiten
essentiellen Aminosaure L-Phenylalanin erfolgte im selben Zulauf mit L-Tyrosin. Es sollte
eine leichte Akkumulation der Aminosaure L-Phenylalanin wahrend der Fermentation
gewabhrleistet werden. Um eine L-Tyrosinlimitierung zu erreichen, wurde ein Zulauffaktor von
2 gewahlt (Gerigk et al. 2002a). Am Ende der exponentiellen Wachstumsphase wurde die
Regelung  unterbrochen und ein  konstanter = Aminosaurenzufluss fir den
Erhaltungsstoffwechsel von ca. 0,4 g/(I*h) eingestellt.
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5 Ergebnisse und Diskussion der Prozessentwicklung des fermentativen
Zugangs zum 2,3-trans-CHD

In den nachfolgenden Kapiteln werden die Ergebnisse der Prozess- und Stammentwicklung
zur Biosynthese von 2,3-trans-CHD prasentiert und diskutiert. Der Schwerpunkt der Arbeiten
lag in der Erhéhung der Produktbildung und der Vermeidung der Akkumulation von
Nebenprodukten. Die Lésung einzelner Problemstellungen ist beispielhaft fur die Fortschritte
der modernen ,weillen® Biotechnologie.

5.1 Entwicklung des Fermentationsverfahrens

Das Produkt 2,3-trans-CHD kann, ausgehend von Chorismat, durch zwei enzymatische
Reaktionsschritte gebildet werden (Abb. 3.5). Dabei katalysiert das Enzym Isochorismat-
Synthase, das durch das Gen entC kodiert wird, die Synthese von Chorismat zu
Isochorismat. In einem weiteren Reaktionsschritt wird Isochorismat zu 2,3-trans-CHD durch
die Abspaltung von Pyruvat umgesetzt. Diese Reaktion wird durch das Enzym
Isochorismatase (Gen entB) katalysiert (Gehring et al. 1997). Die Produktion von
2,3-trans-CHD kann durch die plasmidkodierte Uberexpression der Gene entB und entC
erreicht werden. Die Ergebnisse von Franke (Franke 2002) zeigten, dass eine fermentative
Synthese von 2,3-trans-CHD unter Einsatz von E. coli-Produktionsstdammen erfolgreich bis
zu einer Produktkonzentration von 29 mmol/l (4,6 g/l) durchgefiihrt werden konnte.

5.1.1 Suche nach einem geeigneten 2,3-trans-CHD-Uberproduzenten

Der E. coli Stamm 4 (F4) wurde fir die Untersuchung der Biosynthese der aromatischen
Aminosaure L-Phenylalanin entwickelt (Bongaerts et al. 2001; Gerigk 2001). Durch die
Transformation des Plasmids pDF3 in diesem Stamm wurde der erste 2,3-trans-CHD-
Uberproduzent hergestellt. Durch den Einsatz des Stammes F4pDF3 (Tab. 4.1) in einem
7,5 Liter Bioreaktor (Kap.4.3.1) konnte das Produkt 2,3-trans-CHD bis zu einer
Konzentration von 57 mmol/l (8,9 g/l) fermentativ akkumuliert werden.

Der weitere Entwicklungsschritt auf dem Weg zu einem optimalen 2,3-trans-CHD-
Produzenten wurde mit dem Stamm F82pC20 gesetzt. In den Arbeiten von Frost (Frost
1994), Gerigk (Gerigk 2001) und Ruffer (Ruffer 2004) konnte gezeigt werden, dass die
plasmidkodierte Uberexpression des Enzyms DAHP-Synthase, das durch das Gen aroF"
kodiert wird, eine Voraussetzung fir eine effektive Uberproduktion aromatischer
Aminosauren ist. Deshalb wurde in dem Stamm F82pC20 dieses Gen plasmidkodierend
Uberexprimiert. Die Voraussetzung flr die optimale CHD-Biosynthese beim Einsatz des
Gens aroF™ war die Limitierung der L-Tyrosinkonzentration, da L-Tyosin feedback-
inhibierend auf die DAHP-Synthase wirkt (Kap. 3.1.3). Das machte den Einsatz eines
Regelungssystems wahrend der Wachstumsphase erforderlich. Es wurde die heuristische
indirekte Regelung der L-Tyrosinzufuhr eingesetzt (Kap. 4.3.7). Um einen moéglichen Abfluss
des Intermediats Chorismat in Richtung von Enterobactin zu vermeiden, wurde zusatzlich
das ent-Operon des E. coli-Produktionsstammes deletiert. Zusétzlich zu den Genen aroF",
entB und entC wurden die Gene aroB und aroL in das Plasmid pC20 integriert. Diese Gene
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kodieren fiir die Enzyme 3-Dehydroquinat-Synthase und Shikimatkinase Il (Abb. 3.3), die
ebenfalls als reaktionslimitierende Schritte bei der Aromaten-Biosynthese identifiziert wurden
(Bongaerts et al. 2001; Dell et al. 1993; Oldiges 2004). Aufgrund der Auxotrophien des
Stammes F82pC20 flir die Aminosauren L-Phenylalanin und L-Tyrosin wurden diese beiden
Aminosauren im Laufe der Fermentation zugefihrt.

Neben der Regelung der Aminosauren-Zufuhr wurde die Regelung der Glukosekonzentration
in das Fermentationssystem integriert (Kap. 4.3.7). Damit sollte eine mogliche
Nebenproduktbildung  minimiert werden. Die kontinuierliche Bestimmung der
Glukosekonzentration wurde mittels des ,OLGA"“-Melsystems durchgefuhrt (Kap. 4.2.2.2)
(Schuhmann et al. 1995). Ab der Prozessstunde 6,6 wurde die Glukosekonzentration auf ca.
15 mmol/l (3 g/l) geregelt (Abb. 5.1).
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Abb. 5.1:  Verlauf der Glukosekonzentration (links) und der Zuflussraten der Aminosaureldsung
(rechts) wahrend der 7,5 Liter Fed-Batch Fermentation mit dem Stamm F82pC20. Die on-
line Messung erfolgte mit dem OLGA-MeRsystem.

Die fermentative Biosynthese von 2,3-trans-CHD wurde in einem 7,5 Liter Bioreaktor
(Kap. 4.3.1) durchgefuhrt. Das Startvolumen betrug 3,5 Liter. Die 2,3-trans-CHD-Produktion
erfolgte nach Zugabe von 100 uM IPTG. Die Induktion wurde beim Erreichen von ungefahr
10% der maximalen Biomassekonzentration nach 7 Stunden durchgefihrt. In der Abbildung
5.2 ist der Verlauf der Produktkonzentration dargestellt. Nach einer Fermentationsdauer von
35 Stunden wurde eine maximale 2,3-trans-CHD-Konzentration von 118,4 mmol/l (18,5 g/l)
erreicht. Am Ende des Experimentes konnten bis zu 0,72 mol des Produktes akkumuliert
werden.

Wahrend der Batchphase wurden die Aminosauren L-Tyrosin mit einer Konzentration von
1,7 mmol/l (0,3 g/l) und L-Phenylalanin mit 3,0 mmol/l (0,5 g/l) vorgelegt (Abb. 5.3). Diese
Vorlage ermdglichte die Bildung von maximal 5,5 g/l Biomasse (OD 18). Der Start der
Regelung des Zulaufes der Aminosaureldsung begann nach 9,1 Stunden bei Erreichen einer
optischen Dichte von 14. Die optimale Zulaufrate wahrend der Wachstumsphase wurde
durch Verwendung des Zulauffaktors m=2 zur Berechnung der volumetrischen L-Tyrosin-
Verbrauchsrate erreicht (Gl. 4-3, S. 55). Die Wachstumsphase wurde nach 13,2 Stunden
beendet. Bis dahin flossen 7,3 mmol L-Tyrosin und 9,6 mmol L-Phenylalanin in den
Bioreaktor. Es wurde eine Biomassekonzentration von ungefahr 20 g/l erreicht. Die Regelung
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der Aminosduren ermoglichte die notwendige Limitierung der L-Tyrosinkonzentration
wahrend der Wachstumsphase (Abb. 5.3). Durch die Einstellung des Flusses von 2 g/h
wahrend der Produktionsphase konnte die L-Tyrosinkonzentration limitiert und die
L-Phenylalaninkonzentration auf einem konstanten Niveau unter 1 mmol/l gehalten werden.
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Abb.5.2:  Links: Grafische Darstellung des Verlaufes der Chorismat
Konzentration und der Gesamtmenge des Produktes 2,3- l AtyrA
trans-CHD (7,5 Liter Fed-Batch Fermentation). Rechts:
Vereinfachte Darstellung der Aromaten-Biosynthese in dem Isochorismat
Produktionsstamm E. coli F82pC20. Die Uberexpremierten
Gene sind eingerahmt. l

2,3-trans-CHD
A entCEBA

Wahrend der Wachstumsphase wurde eine Acetatkonzentration von bis zu 16 mmol/l
gemessen (Abb. 5.4). Die Konzentration stieg wahrend der Produktionsphase auf maximal
59 mmol/l (4 g/l). Neben Acetat wurde ein weiteres Nebenprodukt, die Glukonsaure,
nachgewiesen. Nach 25 Stunden wurde eine Glukonsdurekonzentration von 166 mmol/l und
nach weiteren zehn Stunden von 193 mmol/l (43 g/l) gemessen.

Wahrend der Fed-Batch Fermentation mit dem Stamm F82pC20 stieg die differentielle
Ausbeute in der Wachstumsphase auf maximal 18,7 %mol/mol (Abb. 5.5). Ab der
27. Prozessstunde sank der Wert unter 10 %mol/mol. Die maximale integrale Selektivitat von
14,9 %mol/mol wurde nach 25 Stunden erreicht. Nach der IPTG-Induktion stieg die
Produktivitdt kontinuierlich bis zur Prozessstunde 23 auf 8,9 mmol/(I*h). In den folgenden
Stunden sank der Wert unter 2 mmol/(I*h). Die maximale integrale Raum-Zeit-Ausbeute
betrug 4,2 mmol/(I*h) (Abb. 5.5).
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Abb. 5.3:  Verlauf der Konzentrationen der aromatischen Aminosduren L-Phenylalanin und
L-Tyrosin (links) sowie Verlauf der spezifischen Aminosaure-Verbrauchsraten (7,5 Liter
Fed-Batch Fermentation; E. coli F82pC20).
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Abb. 5.4: Links: Grafischer Verlauf der Biomassekonzentration und der Wachstumsrate. Rechts:
Darstellung der Nebenproduktbildung (7,5 Liter; E. coli F82pC20).
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Abb. 5.5:  Links: Verlauf der differentiellen und integralen Selektivitat. Rechts: Grafische Darstellung

der differentiallen Produktivitat und der Raum-Zeit-Ausbeute (7,5 Liter; E. coli F82pC20).
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Zwischen den Prozessstunden 8 und 25 konnte eine konstante spezifische, differentielle
Produktbildungsrate von ca. 0,45 mmol/(g*h) ermittelt werden (Abb. 5.6). Ab der 29. Stunde
lag der Wert unter 0,1 mmol/(g*h). Die Biosynthese der Glukonsaure begann nach
17 Stunden. Die maximale Glukonsaurebildungsrate wurde nach 23 Stunden mit
1,61 mmol/(g*h) gemessen. Der Wert sank bis zur Prozel3stunde 40 unter 0,1 mmol/(g*h).
Vor dem Start der Glukonsaurebildung wurden 8,2 mmol/(g*h) CO, gebildet. Bis zur Stunde
21,2 nahm der Wert um 76% auf 2 mmol/(g*h) ab. Ab der 25. Stunde erhdhte sich die
spezifische differentielle CO,-Bildungsrate um 61% auf 5,1 mmol/(g*h). In dem Zeitraum
zwischen Prozessstunde 15 und 18 stieg die Glukoseverbrauchsrate um 18% von 3,65 auf
4,46 mmol/(g*h). Nach 33 Stunden fiel die Substratverbrauchsrate unter 1,1 mmol/(g*h) ab.
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Abb. 5.6: Logarithmische Auftragung des Verlaufes der differentiellen spezifischen

Glukoseverbrauchsrate und der spezifischen 2,3-trans-CHD-, Glukonsaure- und CO,-
Bildungsraten (7,5 Liter Fed-Batch Fermentation; E. coli F82pC20).

Fir das Element Kohlenstoff kann aus dem Substrat-Massenfluss in den Bioreaktor und der
Akkumulation von Biomasse, CO,, Produkt und Nebenprodukten im Bioreaktor eine Bilanz
erstellt werden. In der Abbildung 5.7 sind die integralen Verldufe der Kohlenstoffverteilung ab
dem Zeitpunkt der IPTG-Induktion bis zum Ende der Fermentation dargestellt. Bis zur
Prozessstunde 17 wurden 15 %C-Mol des Kohlenstoffs in das Produkt 2,3-trans-CHD
umgewandelt. Der maximale Wert von 16,9 %C-Mol wurde nach 25 Stunden erreicht. Die
Synthese von Glukonsdure nahm nach 35 Stunden einen Anteil von 25,2 %C-Mol ein. Am
Ende der Fermentation wurden bis zu 39 %C-Mol des Kohlenstoffs zum Produkt 2,3-trans-
CHD und zu den Nebenprodukten Glukonsaure und Acetat umgesetzt. Der Anteil des
Produktes betrug dabei 13,7 %C-Mol. Am Ende der Fermentation flossen bis zu 45 %C-Mol
des eingesetzten Kohlenstoffs ins Kohlendioxid.

Weiterhin wurde im Laufe der Fermentation die Plasmidstabilitdit des Stammes F82pC20
untersucht. Im Verlauf des Experimentes konnte eine kontinuierliche Abnahme der Anzahl
von Zellen, die das Plasmid pC20 enthielten, beobachtet werden. Im Vergleich zu den
Proben wahrend der Batchphase konnte am Ende der Fed-Batch Fermentationen eine
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signifikante Abnahme von E. coli Zellen mit dem Plasmid pC20 festgestellt werden. Die
Anzahl von Zellen mit dem Plasmid pC20 lag nur bei ca. 50%.
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Abb. 5.7:  Darstellung der integralen Kohlenstoffbilanz bei der 2,3-trans-CHD-Biosynthese mit dem
Produktionsstamm E. coli F82pC20. Der Verlauf stellt den Zeitraum der Produktion dar.

5.1.2 Untersuchung der Ursachen der Nebenproduktakkumulation

Die im Kapitel 5.1.1 beschriebene Bildung des Nebenproduktes Glukonsaure sollte in
weiteren Experimenten untersucht werden. Die Reproduktion der Fed-Batch Fermentation
mit dem Stamm F82pC20 fihrte wiederholt zur Bildung der Glukonsaure, ahnlich den
Verlaufen in der Abbildung 5.4. In einem weiteren Experiment sollten die moglichen Griinde
der Glukonsaurebildung untersucht werden. Zielsetzung des Experimentes war es, den
Einfluss reduzierter Wachstumsraten auf die Induktion der Glukonsaurebiosynthese zu
prifen. Weiterhin sollte der Einfluss der einzelnen Phasen wahrend der Fermentation sowie
der Produkt- und Nebenproduktkonzentrationen auf die Glukonsaurebildung untersucht
werden.

Abweichend zu der Prozessfuhrung im Kapitel 5.1.1 wurde eine 50% geringere
Aminosaurezulaufrate gewahlt (Gl. 4-3, S. 55, Zulauffaktor m=4; Abb. 5.10). Die IPTG-
Induktion wurde beim Erreichen von ungefahr 10% der maximalen Biomassekonzentration
durchgefiihrt. Im Vergleich zum Experiment aus Kapitel 5.1.1 fand die IPTG-Induktion nach
7,6 Stunden statt.

Der Verlauf der Produktkonzentration ist in der Abbildung 5.8 dargestellt. Nach einer
Fermentationsdauer von 51 Stunden wurde eine maximale 2,3-trans-CHD-Konzentration von
99,5 mmol/l (15,6 g/l) erreicht. Zum Schluss des Experimentes wurden bis zu 0,6 mol des
Produktes akkumuliert.

Wahrend der Wachstumsphase wurde Acetat bis zu einer Konzentration von 18,7 mmol/l
gebildet (Abb. 5.8). Im weiteren Verlauf der Fermentation nahm die Acetatbildung ab. Die
Glukonsaurebildung begann nach 37 Stunden. Am Ende der Fermentation wurden
170 mmol/l Glukonsaure akkumuliert.
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Abb. 5.8:  Links: Verlauf der Konzentrationen und der Gesamtmenge des Produktes 2,3-trans-CHD
bei Fed-Batch Fermentation mit F82pC20 mit dem Aminosaurezulauffaktor m=4 (Gl. 4-3,
S. 55). Rechts: Konzentrationsverlaufe der gebildeten Nebenprodukte Acetat und
Glukonsaure.
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Abb. 5.9:  Links: Konzentrationensverlauf der aromatischen Aminosauren. Rechts: Darstellung der

L-Phenylalanin und L-Tyrosin spezifischen Verbrauchsraten (7,5 Liter; F82pC20; m=4).

Die Regelung des Zulaufes der Aminosaureldésung begann nach 7 Stunden bei Erreichen
einer optischen Dichte von 14. Nach 16,4 Stunden wurde die Wachstumsphase beendet. Es
wurden insgesamt 7,3 mmol L-Tyrosin und 9,6 mmol L-Phenylalanin wahrend der
Wachstumsphase zugegeben. Es wurde eine Biomassekonzentration von 23,8 g/l ermittelt.
AnschlieRend wurde der Zulauf auf einen konstanten Wert von 1 g/h und ab der
Prozessstunde 33 auf 2 g/h gesetzt.

Die maximale differentielle spezifische Produktbildungsrate von 0,91 mmol/(g*h) wurde nach
der IPTG-Induktion ermittelt (Abb. 5.11). Im weiteren Verlauf der Fermentation nahm die
Produktbildung auf unter 0,19 mmol/(g*h) ab. Die Biosynthese des Nebenproduktes
Glukonsaure begann nach 36 Stunden. Die maximale Glukonsaurebildungsrate von
0,69 mmol/(g*h) wurde am Ende der Fermentation erzielt. Bis zur Prozessstunde 36 wurden
3,8 mmol/(g*h) CO, gebildet. Wahrend der Glukonsaurebildung nahm die
Kohlendioxidbildung um 32% auf 2,6 mmol/(g*h) ab. In dem gleichen Zeitraum stieg die
Glukoseverbrauchsrate um 41% von 0,78 auf 1,33 mmol/(g*h).
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Abb. 5.10: Links: Verlauf der Biomassekonzentration und der Wachstumsrate (7,5 Liter; E. coli
F82pC20; m=4). Rechts: Vergleich der Verldufe der Aminosaurenzulaufraten bei
Experimenten mit einem Zulauffaktor von m=2 und m=4 (Gl. 4-3, S. 55).
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Abb. 5.11: Logarithmische Darstellung des Verlaufes der differentiellen spezifischen

Glukoseverbrauchsrate und der spezifischen 2,3-trans-CHD-, Glukonsaure- und CO,-
Bildungsraten (7,5 Liter; E. coli F82pC20; m=4).

Es wurde eine maximale differentielle substratbezogene Ausbeute von 13,6 %mol/mol
erreicht (Abb. 5.12). Nach der Induktion der Glukonsaurebiosynthese stagnierte der Wert auf
einem Niveau von 6 bis 8 %mol/mol. Die integrale Selektivitdt ergab ein Maximum von
8,3 %mol/mol. Nach dem Ende des Wachstums wurde die maximale Produktivitat von
4,2 mmol/(I*h) erreicht. Im weiteren Verlauf der Fermentation sank der Wert auf 2 bis
3 mmol/(I*h) ab. Integriert Uber die Prozesszeit wurde eine maximale Raum-Zeit-Ausbeute
von 2,1 mmol/(I*h) ermittelt.
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Abb. 5.12: Verlauf der differentiellen und integralen Selektivitat (links), der Produktivitat und der
Raum-Zeit-Ausbeute (rechts) (7,5 Liter; E. coli F82pC20; m=4).

5.1.3 Experiment zur Vermeidung der Nebenproduktbildung

Die Biosynthese des Nebenproduktes Glukonsaure fuhrte zur Reduktion der Produktbildung
und der Selektivitdt und wirde komplexe Aufarbeitungsverfahren zur Trennung von
2,3-trans-CHD und Glukonsaure notwendig machen. Im weiteren Verlauf der
Forschungsarbeiten sollte die Vermeidung der Glukonsaurebildung oder die Separation des
Nebenproduktes untersucht werden. Einerseits wurde der Einsatz eines in situ
Aufarbeitungsverfahrens zur kontinuierlichen Reduktion der Produktkonzentration untersucht
(Kap. 8). Andererseits sollte die Vermeidung der Nebenproduktbildung durch den Einsatz
eines genetisch optimierten Produktionsstammes verfolgt werden, was zu der Konstruktion
des E. coli-Produktionsstammes F111pC20 fuhrte (Tab. 4.1). Die genetischen
Veranderungen bei diesem Stamm entsprachen den Vorgaben des Stammes F82pC20.
Zusatzlich wurde das fir die PQQ-abhangige Glukosedehydrogenase kodierende Gen gcd
deletiert (Kap. 5.2.4).

Die Prozessfiihrung entsprach der Fed-Batch Fermentation des Stammes F82pC20
(Kap. 4.3.1). Fur den Glukose- und Aminosaurenzulauf wurden die Regelungssysteme
eingesetzt. Die Induktion der Produktbildung erfolgte nach 6,6 Stunden bei Erreichen von
ungefahr 10 % der maximalen Biomassekonzentration. Der Einsatz des neuen
Produktionsstammes fiihrte zur Akkumulation von bis zu 140,2 mmol/l (21,9 g/l) des
Produktes (Abb. 5.13). Damit wurden nach 51,4 Stunden 0,75 mol 2,3-trans-CHD gebildet.
Die Regelung des Zulaufes der Aminosaurelésung begann nach 7,6 Stunden ab einer
optischen Dichte von 14. Es wurde der Zulauffaktor m=2 eingesetzt (Gl. 4-3, S. 55). Die
Wachstumsphase wurde nach 15,2 Stunden beendet. Insgesamt wurden 7,3 mmol L-Tyrosin
und 9,6 mmol L-Phenylalanin eingesetzt. Es wurde eine Biomassekonzentration von ca.
12 g/l erreicht (Abb. 5.15). Der Zulauf der Aminosaureldésung wurde anschliellend auf einen
konstanten Wert von 2 g/h eingestellt. Die Konzentration der Biomasse stieg bis zum Ende
des Experimentes auf 22,4 g/l. Die Akkumulation des Nebenproduktes Glukonsaure wurde
wahrend der gesamten Fermentation nicht beobachtet. Das Nebenproduktspektrum
reduzierte sich auf die Bildung von maximal 18,6 mmol/l (1,1 g/l) Acetat (Abb. 5.15).
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Abb. 5.14: Verlauf der Aminosaurenkonzentrationen (links) und der spezifischen Verbrauchsraten
von L-Tyrosin und L-Phenylalanin (rechts) (7,5 Liter; E. coli F111pC20).

Wahrend der Wachstumsphase stieg der differentielle substratbezogene Produktausbeute-
koeffizient kontinuierlich bis auf 14,9 %mol/mol (Abb. 5.16). Der maximale Wert wurde mit
24 %mol/mol nach 35,6 Stunden erreicht. Die integrale Selektivitat stieg konstant bis zur
%mol/mol.
Wachstumsphase bis 5 mmol/(I*h) zu. Nach 35,6 Stunden wurde ein maximaler Wert von
5,4 mmol/(I*h) ermittelt. Integriert stieg die Raum-Zeit-Ausbeute bis zur Prozessstunde 37,4

Prozessstunde 37,3 auf 154

bis auf 3,2 mmol/(I*h).

66

Die Produktivitat

nahm wahrend der



Ergebnisse: 2,3-trans-CHD

Ab der Induktion der Produktbildung (Stunde 6,6) bis zum Ende der Wachstumsphase
(15,2 Stunde) betrug die spezifische differentielle  Produktbildungsrate maximal
0,51 mmol/(g*h). Zwischen den Prozessstunden 22 und 37 wurde ein Wert zwischen 0,35
und 0,27 mmol/(g*h) ermittelt (Abb. 5.17). Nach 48 Stunden sank der Wert unter
0,15 mmol/(g*h). Die COy-Bildungsrate nahm von 4,6 mmol/(g*h) am Ende der
Wachstumsphase auf ungefdhr 3 mmol/(g*h) wahrend der Produktionsphase ab. Der
Verbrauch der Glukose fiel zwischen dem Ende der Wachstumsphase und der
Prozessstunde 24 um 50% von 3,2 auf 1,6 mmol/(g*h). Bis zum Ende der Fermentation sank
die Glukoseverbrauchsrate auf 1,2 mmol/(g*h).
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Abb. 5.15: Verlauf der Biomassekonzentration und der Wachstumsrate (links) sowie

Konzentrationsverlauf von Acetat und Glukonsaure (rechts) (7,5 Liter; E. coli F111pC20).

0,30 T T T T T o 10 T T T T T
Selektivitit: § —a— _differentielle Produ‘ktivitét
_ 0,254 | _ . differentiell A 4 ﬁ 8- —0O— integrale Raum-Zeit-Ausbeute i
© —2A—integral / \ =
£ 0,20 / \ - &
5 Va N= ¢4 4
£ A E < .
—_ S = —m
:E 0,154 /A P Al AA\Z g =O ././'\. ./ \
= A/A At - £ 44 / ) 4
¥ 0,104 s - € E v
v - Ao \ 2 / 0T T
© £ it © " " \
2] A/ / S 24 / _a a1
0,05 % . 2 A
/ 9 o
0100 T T T T T e 0 = T T T T T
0 10 20 30 40 50 o 0 10 20 30 40 50
Prozesszeit [h] Prozesszeit [h]
Abb. 5.16: Links: Grafische Darstellung des Verlaufes des differentiellen und integralen

substratbezogenen Produktausbeutekoeffizienten. Rechts: Verlauf der Produktivitat und
der Raum-Zeit-Ausbeute (7,5 Liter; E. coli F111pC20).
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Abb. 5.17: Logarithmische Auftragung des Verlaufes der differentiellen Glukoseverbrauchsrate und
der 2,3-trans-CHD- und CO.-Bildungsraten wahrend der Fed-Batch Fermentation mit
E. coli F111pC20.

Die Untersuchungen der Plasmidstabilitdt beim Stamm F111pC20 ergaben, dass am Ende
der Fermentation nur noch ca. 50% der Zellen das Plasmid enthielten.

5.1.4 Zugang zum 2,3-trans-CHD im halbtechnischen Maf3stab

Basierend auf den Daten der 7,5 Liter Fermentationen mit dem Stamm F111pC20
(Kap. 5.1.3) sollte der Zugang zu 2,3-trans-CHD im Kilogramm-MafRstab umgesetzt werden.
Die manuelle Glukosezugabe im 300 Liter MaRstab basierte auf den im 7,5 Liter Mal3stab
gewonnenen Verbrauchsraten. Die Glukosekonzentration im Medium lag im Laufe der
Fermentation im Bereich von 2 bis 15 g/l. Das Startvolumen betrug 152 Liter. Die Zugabe
von 100 uM IPTG erfolgte bei ca. 10% der maximalen Biomassekonzentration.

Basierend auf den Daten der 7,5 Liter Fermentationen wurde die Zufuhr der
Aminosaurenlésung anhand des Dberechneten Profils manuell gesteuert. Die
L-Tyrosinkonzentration konnte damit unter einem Wert von 0,2 mmol/l gehalten werden
(Abb. 5.19). Die L-Phenylalaninkonzentration stieg im Laufe der Fermentation auf Uber
4,5 mmol/l.

In der Abbildung 5.18 sind die Verlaufe der 2,3-trans-CHD-Konzentration und der gebildeten
Gesamtmenge des Produktes dargestellt. Am Ende des Experimentes wurden 101 mmol/I
(15,8 g/l) gebildet. Insgesamt wurden bis zu 23 mol (3,6 kg) 2,3-trans-CHD im
Fermentationstberstand akkumuliert.

Die maximale Biomassekonzentration betrug 23,2 g/l (Abb. 5.19). Wahrend der
Wachstumsphase wurde eine maximale Acetatkonzentration von 35 mmol/l gemessen. Die
Konzentration des Nebenproduktes nahm im Laufe des Experimentes ab. Am Ende der
Fermentation wurde der Glukosezulauf gestoppt. In der Folgezeit wurden das Substrat
Glukose und das Nebenprodukt Acetat vollstandig verstoffwechselt.
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Abb. 5.18: Links: Verlauf der 2,3-trans-CHD-Konzentration und der -Gesamtmenge. Rechts: Verlauf
der Acetatkonzentration (300 Liter Fed-Batch; E. coli F111pC20).
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Abb. 5.19: Verlauf der L-Tyrosin- und L-Phenylalaninkonzentration (links) und Darstellung der
Biomassekonzentration und der Wachstumsrate (rechts) (300 Liter; E. coli F111pC20).
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Abb. 5.20: Verlauf der differentiellen und integralen Selektivitat (links) und der Produktivitat und der
integralen Raum-Zeit-Ausbeute (rechts) (300 Liter; E. coli F111pC20).
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Wahrend der Fermentation wurde eine differentielle Selektivitat von maximal 13,7 %mol/mol
in der Wachstumsphase und 9,8 %mol/mol wahrend der Produktionsphase ermittelt
(Abb. 5.20). Die integrale substratbezogene Ausbeute betrug am Ende der Produktion
10,6 %mol/mol. Die Produktivitat stieg in den ersten 15 Stunden bis zu 4,5 mmol/(I*h). Der
Wert fiel in den folgenden Stunden auf ungefahr 2,7 mmol/(I*h). Integriert Uber die Zeit wurde

nach 46 Stunden eine Raum-Zeit-Ausbeute von 2,2 mmol/(I*h) gemessen.
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Abb. 5.21: Verlauf der differentiellen und integralen spezifischen Produktbildungsrate (links), der

differentiellen Glukoseverbrauchsrate und des gesamten Glukoseverbrauchs (rechts)
(300 Liter; E. coli F111pC20).
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Abb. 5.22: Darstellung der integralen Kohlenstoffbilanz wahrend der 300 Liter Fed-Batch

Fermentation mit dem Produktionsstamm E. coli F111pC20.

In der Abbildung 5.22 sind die integralen Verldufe der Kohlenstoffverteilung ab der
Prozessstunde 10 bis zum Ende der Fermentation dargestellt. Der Anteil des Produktes an
der Kohlenstoffverteilung lag wahrend der Fermentation zwischen 10 und 12,6 %C-Mol. Als
Nebenprodukt wurden bis zu 5 %C-Mol Acetat akkumuliert. Der Biomasseanteil lag am Ende
der Fermentation bei 15 %C-Mol. Die Kohlendioxidbildung nahm einen Anteil von bis zu
70 %C-Mol an der Kohlenstoffverteilung ein.
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5.2 Diskussion zur 2,3-trans-CHD-Prozessentwicklung

In der Arbeit von Franke (Franke 2002) konnte gezeigt werden, dass der mikrobielle Zugang
zu 2,3-trans-CHD im Fed-Batch-Verfahren bis zu einer Konzentration von 4,6 g/l umsetzbar
war. Die Biosynthese dieses Molekiils wurde durch die plasmidkodierte Transformation der
Gene entB und entC in den Produktionsstamm erreicht. Die Zielsetzung der in dem Kapitel
5.1 beschriebenen Arbeiten war die Erhéhung der Produktbildung von 2,3-trans-CHD.

Das Produkt 2,3-trans-CHD kann als eine Ausgangsverbindung zur chemischen Synthese
verschiedener Molekule eingesetzt werden. Die Carboxyl-Gruppe, die beiden Hydroxy-
Gruppen und die zwei Doppelbindungen kénnen als Angriffspunkte flr die chemische
Synthese dienen (Esser 2003; Franke 2002; Lorbach 2004; Lorbach et al. 2002). Der Vorteil
der Biotechnologie gegentiber der Chemie bei der Synthese von 2,3-trans-CHD liegt in der
Fahigkeit der Bildung von enantiomerreinen Zielmolekilen. Als Beispiel fur den Einsatz von
2,3-trans-CHD als Ausgangsverbindung zur Synthese von Medikamenten kann die in der
Abbildung 5.23 vereinfacht dargestellte Synthese von Acarbose dienen (Trost et al. 1998).

Valineamin
COEt
LOTBS
2,3-CHD —> —_—
—p
BS
£

Glucobay'50

= -

Acarbose

CH

Abb. 5.23: Das Produkt 2,3-trans-CHD kann als Ausgangpunkt fir die chemische Synthese von
Valineamin dienen (Trost et al. 1998). Valineamin fungiert als eine funktionelle Gruppe
der Acarbose. Diese Substanz wird unter der Bezeichnung Glucobay von der Firma
Bayer als Medikament gegen Diabetes vertrieben.

5.2.1 Die Suche nach den Ursachen der Glukonsaurebildung

Durch den Einsatz der Regelungsstrategien zur optimaler Glukose- und
Aminosaureversorgung und die Verwendung von Produktionsstdmmen, die einen
effektiveren intrazellularen Fluss bis zum Chorismat besaflen, wurde 2,3-trans-CHD in
Konzentrationen bis zu 18,5 g/l produziert. Damit wurde im Vergleich zur publizierten
Konzentration von 4,6 g/l 2,3-trans-CHD (Franke 2002) eine Vervierfachung des
Produkttiters erreicht.
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Wahrend der Fermentation wurde festgestellt, dass die 2,3-trans-CHD-Synthese in der
Produktionsphase durch die Anhdufung des Nebenproduktes Glukonsaure inhibiert wurde.
Es wurden bis zu 43 g/l Glukonsaure gebildet (Abb. 5.4). Bei einer weiteren Fermentation
wurden bis zu 50 g/l Glukonsdure gemessen. Eine vergleichbare Glukonsaurekonzentration
ist als Nebenprodukt oder als Produkt bei Fermentationen mit E. coli nicht publiziert worden.
Die Ursache der Nebenproduktbildung konnte anhand der gesammelten Daten nicht ermittelt
werden. Aufgrund dessen wurde ein Experiment mit einer reduzierten Aminosaurezuflussrate
durchgefihrt (Kap. 5.1.2). Das Ziel des Experimentes war es, die moglichen Grinde fir die
Induktion der Nebenproduktbildung zu untersuchen. Die Induktion der Glukonsaurebildung
erfolgte beim Versuch mit dem Zulauffaktor m=2 (Kap. 4.3.7) am Ende der Wachstumsphase
bei einer Wachstumsrate von 0,095 h” (Kap. 5.1.1). Beim Experiment mit der reduzierten
Zulaufrate (Zulauffaktor m=4) wurde die Induktion der Glukonsaurebildung bei einer
Wachstumsrate von 0,02 h™' festgestellt. Damit konnte gezeigt werden, dass die Induktion
der Glukonsaurebildung unabhangig von der Wachstumsrate und der Wachstumsphase war.
Die Biomassekonzentration lag zum Zeitpunkt der Induktion der Nebenproduktbildung bei
beiden Versuchen im Bereich zwischen 20 und 25 g/l (Abb. 5.24).
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Abb. 5.24: Fed-Batch Fermentationen mit dem Stamm F82pC20 zur Produktion von 2,3-trans-CHD
mit unterschiedlichen Aminosaurezulaufraten. Links: Vergleich der Wachstumsraten.
Rechts: Gegentberstellung der Wachstumsraten und der Glukonsaurebildungsraten.

Das langsamere Wachstum fuhrte zur Reduktion der spezifischen Produktbildungsrate
(Abb. 5.25). Abhangig von dem gewahlten Zulauffaktor erfolgte die Induktion der
Glukonsaurebildung bei einer Produktbildungsrate von 0,45 mmol/(g*h) (m=2) im Vergleich
zu 0,08 mmol/(g*h) beim Experiment mit der reduzierten Aminosaurezulaufrate (m=4). Damit
wurde bei dem Standardprozess (m=2) die Glukonsaurebildung bei einer fast sechsfach
hoheren Produktbildungsrate begonnen.

Eine Abhangigkeit der Nebenproduktbildung von der Prozesszeit konnte ebenfalls
ausgeschlossen werden. Die Induktionszeitpunkte lagen mit 16 und 36 Stunden weit
voneinander entfernt (Abb. 5.25). Dementsprechend koénnen die Faktoren Wachstum und
Prozesszeit als Ausloser der Induktion der Glukonsaurebiosynthese ausgeschlossen
werden.
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Abb. 5.25: Fed-Batch Fermentationen 2,3-trans-CHD mit unterschiedlichen

Aminosaurezulaufraten (7,5 Liter; E. coli F82pC20). Links: Gegenuberstellung der
spezifischen 2,3-trans-CHD-Bildungsrate. Rechts: Vergleich der Verldufe spezifischer
Glukonsaurebildungsraten.

Die graphische Darstellung der biomassespezifischen Produktbildungsraten gegeniiber den
biomassenspezifischen Glukonsaurebildungsraten zeigt, dass die Induktion der
Nebenproduktbiosynthese nicht in Verbindung mit der maximalen spezifischen 2,3-trans-

CHD-Bildungsrate steht (Abb. 5.26).
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Abb. 5.26: Gegenuberstellung der spezifischen 2,3-trans-CHD- und der Glukonsaurebildungsraten

(links) sowie Gegeniberstellung der Produkt- und der Nebenproduktkonzentration
(rechts) bei Fed-Batch Fermentationen von 2,3-trans-CHD mit unterschiedlichen
Aminosaurezulaufraten (7,5 Liter; E. coli F82pC20).

Bei der graphischen Gegenulberstellung der Produkt- und Glukonsaurekonzentration wurde
trotz unterschiedlicher Fahrweise eine Ahnlichkeit beobachtet. Die Glukonsaurebiosynthese
begann bei beiden Experimenten bei einer extrazellularen 2,3-trans-CHD-Konzentration
héher als 50 mmol/l (8 g/l). Bei dem Fed-Batch Experiment mit reduzierten Wachstumsraten
lag diese Konzentration mit ungefahr 67 mmol/l (10 g/l) um 2 g/l héher als bei dem Standard-
Experiment. Damit konnte das Produkt 2,3-trans-CHD als ein mdglicher direkter oder
indirekter Ausloser fir die Glukonsaurebildung identifiziert werden.
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5.2.2 Die Folgen der Nebenproduktbildung auf die Stoffflisse in dem
Produktionsstamm

Bei den Fermentationen mit dem Stamm F82pC20 wurden verschiedene Veranderungen der
Stoffflisse nach Induktion der Glukonsaurebildung beobachtet. Unter anderem wurde eine
Abnahme der Kohlendioxidbildung registriert (Abb. 5.27 und 5.28). Innerhalb von
5,5 Stunden nahm die spezifische differentielle CO,-Bildungsrate um 76% ab. Gleichzeitig
stieg die Glukoseverbrauchsrate um 18%. Die Glukonsaurebiosynthese nahm in diesem
Zeitraum auf den maximalen Wert von 1,6 mmol/(g*h) zu. Die 2,3-trans-CHD-
Produktbildungsrate blieb auf einem konstanten Niveau.

—A— Glucose —m—2,3-CHD —v— CO2 —O— Glukonsaure

9 \ T T [ T T
O gl ecececececVivovmsnvsavecssesssinnssn
E 8 \ o 8
<.
(&)
1/ ;
fe}
P 6 : 6
SE \ 1 -76% CO;
D 3 <
- 2 3 /
c o R |
? g 4 A ‘;//:A\ P v 4
g E a__a \ Ny
c \ A
3 \ b T=a
@ 2 N = 2
N T Y 2 ) A A 4
[0] e (o)
o e} ~_ I
%) 0 \ll—- ' lfl!l74l' I nﬁ'——lrl\“'\i\lg: 0
12 16 20 24 28

Prozesszeit [h]

Abb. 5.27: Verlauf der differentiellen spezifischen Glukoseverbrauchsrate und der spezifischen 2,3-
trans-CHD-, Glukonsaure- und CO,-Bildungsrate bei der Fermentation mit dem Stamm
F82pC20 (siehe Abbildung 5.6). Dargestellt ist der Zeitraum zwischen der Prozessstunde
10 und 30. Markiert ist der Zeitraum ab der Induktion der Glukonsaurebiosynthese bis zur
Reduktion der Produktbildung.

Die Ursache fur die Abweichungen in den Bildungsraten kann nur durch Veranderungen in
den Stoffflussen oder der Substrataufnahme erklart werden. Aufgrund der konstanten
Produktbildung in dieser Phase kann ein gleichbleibender Stofffluss in die Aromaten-
Biosynthese angenommen werden. Die Biosynthese des Intermediats DHAP und Chorismat
als Ausgangsstoffe zur Bildung von 2,3-trans-CHD war anscheinend nicht unterbrochen.
Damit hat sich die notwendige Versorgung der Aromaten-Biosynthese mit den
Ausgangsverbindungen PEP und Erythrose-4-Phosphat nicht verandert. Die Reduktion der
Kohlendioxidbildung koénnte durch die Reduktion der TCA-Aktivitat verursacht sein. Als
Substrat fur den TCA dient das Intermediat der Glykolyse Pyruvat. Pyruvat fallt bei der
Biosynthese von 2,3-trans-CHD an. Pro Mol Produkt entsteht ein Mol Pyruvat. Da die CHD-
Produktionsrate unverandert blieb, blieb auch die dabei entstehende Menge an Pyruvat
konstant.
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Abb. 5.28: Darstellung der differentielle Kohlenstoffbilanz bei der 2,3-trans-CHD-Biosynthese mit
dem Produktionsstamm E. coli F82pC20. Dargestellt ist die Phase kurz vor dem Start der
Glukonsaureakkumulation  (Prozesszeit 13) und wahrend der maximalen
Glukonsauresynthese (Prozesszeit 21).

Eine andere Reaktion, bei der Pyruvat als Nebenprodukt entsteht, ist die Glukoseaufnahme
Uber das PT-System. Dabei entsteht pro Mol aufgenommene Glukose aufgrund der
Phosphorylierung zu Glukose-6-Phosphat aus einem Mol PEP ein Mol Pyruvat. Durch eine
Reduktion der Glukoseaufnahme wirde auch die Akkumulation von Pyruvat und dadurch
auch die TCA-Aktivitdt sowie die Kohlendioxidbildung abnehmen. Eine auf sechs
Prozessstunden beschrankte Reduktion der Glukoseaufnahme kann nicht mit einer
Veranderung des PT-Systems erklart werden. Die extrazellulare Glukosekonzentration in der
Fermentationsbrihe betrug zu diesem Zeitpunkt ungeféhr 3 g/l. Die Ursache muss mit einer
PT-System-spezifischen Glukoselimitierung in Verbindung stehen. Das bedeutet, dass trotz
ausreichender Substratkonzentration in dem Fermentationsmedium das PT-System wahrend
der Glukonsaurebildung Glukose limitiert gewesen war. Das konnte zum Beispiel durch eine
in dem periplasmatischen Raum stattfindende chemische oder enzymatische Oxidation von
Glukose zu Glukonsaure erklart werden.

5.2.3 Ursache der Glukonsaurebildung

Nachdem mdgliche Ausloser der Glukonsaurebildung, wie die Prozesszeit, die
Wachstumsrate und die maximale Produktbildungsrate, ausgeschlossen wurden
(Kap. 5.2.1), soll nun die mdgliche Induktion der Nebenproduktbildung durch das Produkt
2,3-trans-CHD eroértert werden.

Basierend auf den Fermentationsergebnissen wurde in Zusammenarbeit mit Prof. Sprenger
(Sprenger 2003) eine Hypothese fir die Glukonsaurebiosynthese aufgestellt. Diese
Hypothese besagt, dass die Glukonsaure, ausgehend von dem Substrat Glukose, mittels des
PQQ-abhangigen Enzyms Glukose-Dehydrogenase (EC 1.1.99.17) oxidiert wird (Abb. 5.29).
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Abb. 5.29: Vereinfachte Darstellung des mdglichen Biosyntheseweges in E. coli zur Bildung von
Glukonsaure ausgehend von Glukose. Die Bildung der Glukonsaure wird durch das PQQ-
abhéngige Enzym Glukose-Dehydrogenase (EC 1.1.99.17) katalysiert (Yamada et al.
2003; Yamada et al. 1993). Die Glukose-Dehydrogenase wird durch das Gen gcd kodiert.

Die PQQ-abhéngige Glukose-Dehydrogenase wurde das erste Mal 1993 von Davidson
(Davidson 1993) beschrieben. Die PQQ-abhangige Glukose-Dehydrogenase ist ein 88,4 kDa
groles membrangebundenes Protein (Marcinkeviciene et al. 1999). Das Enzym besitzt eine
hohe thermische Stabilitat (Matshushita et al. 1987) und die Fahigkeit, Elektronen von
Glukose auf die zu oxidierenden Verbindungen zu transferieren (Davidson 1993). Die
Michaelis-Menten-Konstante des Enzyms fir D-Glukose betragt 3,2 mM (Marcinkeviciene et
al. 1999). Die naturlichen Substrate der Glukose-Dehydrogenase sind Ubiquinone
(Matshushita et al. 1987). Das aktive Zentrum, an dem die Reaktion von Glukose zu
Glukonsaure katalysiert wird, befindet sich in dem periplasmatischen Raum. Aufgrund
dessen erfolgt die Versorgung mit dem Substrat Glukose unabhangig von dem
Glukoseaufnahmesystem (PT-System, pts). Die Biosynthese von Glukonsaure kann durch
die Glukose-Dehydrogenase nur unter dem Einsatz des Co-Faktors PQQ (Pyrrolo-Quinolin-
Quinon) katalysiert werden (Yamada et al. 2003; Yamada et al. 1993) (Abb. 5.30). Die
Biosynthese des Co-Faktors PQQ wurde bei Bakterien wie Klebsiella pneumoniae
beschrieben (Matshushita et al. 1997). Bei genetisch veranderten Klonen von E. coli wurde
die Bildung von PQQ ebenfalls beobachtet (Matshushita et al. 1997). Die Biosynthese des
Co-Faktors PQQ durch den Produktionsstamm F82pC20 wurde jedoch als unwahrscheinlich
betrachtet (Sprenger 2003). Aufgrund der unterschiedlichen Grofle und der Struktur der
Molekile PQQ und 2,3-trans-CHD wurde eine mdgliche Funktion des Produktes als Co-
Faktor fir das Enzym Glukose-Dehydrogenase als unwahrscheinlich betrachtet. Die fir die
Katalyse der Reaktion der Glukose-Dehydrogenase notwendige PQQ-Konzentration liegt im
mikromolaren Bereich (Knaggs 2003; Pittard 1996). Als mdglicher Ausléser der
Glukonsaurebiosynthese kdnnten jedoch Zerfallsprodukte von 2,3-trans-CHD fungieren.

In der Arbeitsgruppe von Prof. Sprenger an der Universitat Stuttgart wurden weitere
Untersuchungen zur Ursache der Glukonsaurebildung begonnen.
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Abb. 5.30: Chemische Formel des Molekuls PQQ (Yamada et al. 2003; Yamada et al. 1993).

5.2.4 Vermeidung der Glukonsdurebiosynthese wahrend der Produktion von 2,3-
trans-CHD

Die hohe Nebenproduktbildung fluhrte zu einer Reduktion der Produktbildung und der
Ausbeute von 2,3-trans-CHD. Eine direkte Inhibierung der E. coli-Zellaktivitdt durch das
Molekul Glukonsaure ist bisher nicht bekannt. Die Anhaufung dieses Molekul kann jedoch
indirekt zur Inhibierung der Zellaktiviat fihren. Die Oxidation des nicht ionischen Molekiils
Glukose durch das PQQ-abhangige Enzym Glukose-Dehydrogenase fiihrte zur Bildung der
Glukonsaure. Die Akkumulation der Saure senkte den pH-Wert der Losung. Um einen
konstanten pH-Wert zu erhalten, wurde Base (Ammoniak) in die Fermentationsbrihe titriert.
Dadurch wurde bei den Fermentationen mit der Akkumulation von Glukonsaure auch eine
hohe Ammoniumkonzentration gemessen. Zum Zeitpunkt der Reduktion der Produkt- und
Nebenproduktbildung wurden 0,26 Liter einer 25%-igen Ammoniaklésung zugegeben und
eine  Ammoniumkonzentration in der Fermentationsbrihe von udber 93 mM (1,8 g/l)
gemessen. Eine hohe Ammoniumkonzentration im Bereich von 3 g/l wirkt sich inhibierend
oder toxisch auf die Zellen aus (Konstantinov et al. 1991; Konstantinov et al. 1990a;
Konstantinov et al. 1990b).

Fir die grof3technische Produktion von 2,3-trans-CHD verbunden mit der Akkumulation von
Glukonsaure wiirden komplexe Aufarbeitungsverfahren zur Abtrennung des Nebenproduktes
notwendig sein. Aufgrund dessen wurden zwei Ldsungswege zur Vermeidung der
Nebenproduktbildung  verfolgt: einerseits wurde der Einsatz eines in situ
Aufarbeitungsverfahrens zur kontinuierlichen Reduktion der Produktkonzentration untersucht
(Kap. 8). Der zweite L6ésungsweg beinhaltete die Entwicklung eines genetisch optimierten
Produktionsstammes. Auf diesem Weg entstand der E. coli-Produktionsstamm F111pC20
(Tab. 4.1). Die genetischen Veranderungen entsprachen den Optimierungen des Stammes
F82pC20. Basierend auf der Hypothese der Glukonsaurebildung durch die Glukose-
Dehydrogenase (Abb. 5.29), wurde zusatzlich das Gen gcd deletiert, das fur die PQQ-
abhangige Glukose-Dehydrogenase kodiert. Diese genetische Veranderung des
Produktionsstammes sollte die Expression der PQQ-abhangigen Glukose-Dehydrogenase
verhindern. Die Biosynthese von Glukonsaure bei héheren 2,3-trans-CHD-Konzentrationen
sollte dadurch vermieden werden. Eine Deletion des Gens gcd in einem Produktionsstamm
wurde bisher nicht beschrieben. Aufgrund dessen bestand die Gefahr, dass die Deletion des
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Gens der PQQ-abhangigen Glukose-Dehydrogenase madglicherweise eine negative
Auswirkung auf die Zellstruktur, Zellaktivitdt oder Produktbildung haben kdnnte.

Die in der Tabelle 5.1 zusammengefassten und im Kapitel 5.1.3 dargestellten Ergebnisse der
Fermentationen mit dem Stamm F111pC20 zeigen, dass die Deletion des Gens gcd
erfolgreich die Akkumulation des Nebenproduktes Glukonsaure verhindern konnte. Dadurch
konnte die durch die Glukonsaure verursachte Inhibierung der Produktbildung unterbunden
werden. Die maximale 2,3-trans-CHD-Konzentration konnte auf einen Wert von 21 g/l
(140 mmol/l) erhéht werden. Eine Verlangerung der Produktionsphase ermoglichte eine
Steigerung der integralen Raum-Zeit-Ausbeute um 21% auf einen Wert von 2,8 mmol/(I*h).
Die Vermeidung der Glukonsauresynthese wirkte sich ebenfalls positiv auf die Reduktion der
Acetatbiosynthese aus. Die verlangerte Produktbildung fiihrte zu einem héheren Bedarf an
PEP fur die CHD-Biosynthese. Dadurch wurde die Akkumulation von Acetat um 82%
reduziert.

Die Unterschiede bei der biomassespezifischen Produktbildungsrate und der Selektivitat
konnen der Abbildung 5.31 entnommen werden. In den ersten 25 Stunden der
Fermentationen mit den Stammen F82pC20 und F111pC20 gab es keine Differenzen. Die
Abweichung lag in dieser Phase bei maximal 0,1 mmol/(g*h). Nach einer Prozesszeit von 25
Stunden betrug die Glukonsdurekonzentration bei der Fermentation mit dem Stamm
F82pC20 Uber 30 g/l. Aufgrund dessen wurde die Produktbildung bis zum Ende der
Fermentation inhibiert. Im Vergleich dazu konnte mit dem Stamm F111pC20 die
Produktbildungsrate bis zum Ende der Fermentation erhalten werden. Die maximale
Differenz zwischen den Stdmmen betrug bis zu 0,27 mmol/(g*h). Einen ahnlichen Verlauf
stellt die Gegenlberstellung des substratbezogenen Produktausbeutekoeffizientes dar
(Abb. 5.31). In den letzten 25 Stunden der Fed-Batch Fermentation betrug die Differenz
zwischen den beiden Stammen bis zu 15%mol/mol.

Tab. 5.1: Vergleich der maximalen differentiellen und integralen kinetischen Parameter und der
Konzentrationen bei Fed-Batch Fermentationen mit verschiedenen Produktionsstdmmen
und bei unterschiedlichen Prozessfihrungen. Der Zulauf der Aminosaureldsung erfolgte
entweder manuell oder mittels der indirekten Regelung (Kap. 4.3.7). Abhangig von der
vorgegebenen Wachstumsrate wurde der Zulauffaktor m gewahlt (Gl. 4-3, S. 55).

Produktivitat Selektivitat 2,3-trans-CHD Glukonsaure Acetat
Stamm Zulauf- Qp RZA diff. |integral | Konz. Bildungs- Konz. Bildungs- Konz.
Strategie rate rate
[mmol/(I*h)] [Y%omol/mol] [mmol/l] | [mmol/(g*h)] | [mmol/I] | [mmol/(g*h)] | [mmol/I]
F82pC20 | geregelt | 8,9 2,2 18,7 14,9 118,4 0,53 192,7 1,61 81,1
m=2
F82pC20 | geregelt | 4,2 2,0 14,0 8,3 117,5 0,91 170 0,69 18,7
m=4
F111pC20 | geregelt | 5,4 2,8 24,0 15,6 140,2 0,51 0 0 14,2
m=2
F111pC20 | manuell | 4,5 2,2 13,7 11,1 101,5 0,36 0 0 35,3
(300 Liter)
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Abb. 5.31: Links: Differenz zwischen den biomassespezifischen Produktbildungsraten bei
Fermentationen mit dem Stamm F82pC20 und dem Stamm F111pC20 mit der Deletion
des Gens gcd. Rechts: Differenz zwischen den differentiellen substratbezogenen
Produktausbeutekoeffizienten.

Damit konnte gezeigt werden, dass die Deletion des Gens gcd die Biosynthese des
Nebenproduktes Glukonsaure bei 2,3-trans-CHD produzierenden E. coli-Stdmmen
verhinderte. Gleichzeitig konnte mit dem gentechnisch optimierten Stamm eine vergleichbare
Produktbildung und Selektivitat erreicht werden. Durch die langere Produktbildung konnte
eine um 16% hohere Produktkonzentration, bei einer um 21% hdheren Raum-Zeit-Ausbeute
erreicht werden. Die gentechnische Veranderung hatte gleichzeitig keine negative
Auswirkung auf die 2,3-trans-CHD-Biosynthese. Die Vermeidung der Glukonsaurebildung mit
gcd-deletierten E. coli-Produktionsstammen wurde zum Patent angemeldet (Bongaerts et al.
2004).

5.2.5 Abhangigkeit der Produktbildung vom Zellwachstum

Bei allen 2,3- und 3,4-trans-CHD Fed-Batch Fermentationen konnte beobachtet werden,
dass die Produktbildungsrate wahrend der Wachstumsphase hdher gewesen ist als in der
Produktionsphase (Abb. 5.32). Ein inhibierender Einfluss der beiden CHD-Molekile auf die
Produktbildung zu Beginn der Fermentationen war unwahrscheinlich, da die Reduktion der
Produktbildung bei unterschiedlichen Produktkonzentrationen beobachtet wurde. Eine
Gegenuberstellung der Glukoseverbrauchsrate, der Produktbildungsrate und der
Wachstumsrate zeigte, dass eine partielle Abhangigkeit der Produktbildung vom Wachstum
bestand. In der Batchphase lag die Wachstumsrate bei einem Wert von iiber 0,4 h™ und die
spezifische Glukoseverbrauchsrate bei maximal 9,0 mmol/(g*h) (2,3-CHD) und 6,1
mmol/(g*h) (3,4-CHD) (Abb. 5.32). Im weiteren Verlauf der Fermentationen nahm die
Wachstumsrate kontinuierlich ab. Die spezifische Produktbildungsrate in dieser Phase lag
bei beiden Produkten im Bereich von 0,4 bis 0,5 mmol/(g*h). Der Reduktion der
Aminosaurezulaufrate folgte eine signifikante Abnahme der Wachstumsrate auf Werte unter
0,1 h™. In dieser Phase sank mit dem Wachstum auch die Glukoseverbrauchsrate auf unter
3 mmol/(g*h).
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Abb. 5.32: Gegenlberstellung der Wachstumsrate (), der Substratverbrauchsrate (o) und der

Produktbildungsrate ( 77 ) bei der Fermentation mit dem 2,3-trans-CHD-Produktionsstamm
F111pC20 (links) und dem 3,4-trans-CHD-Produktionsstamm F82pC22 (rechts).

Eine Optimierung des Prozesses kénnte durch drei Ansatze bewerkstelligt werden: eine
Verlangerung der Wachstumsphase, eine kontinuierliche oder semikontinuierliche
Prozessfiihrung und eine Stammverbesserung. Eine Verlangerung der Wachstumsphase
gegenlber der Produktionsphase kdnnte durch die Erhdhung der Biomassekonzentration
erreicht werden. Das kann durch das Aufkonzentrieren des Batch-Mediums erreicht werden.
Dadurch koénnten die integrale spezifische Produktbildungsrate und die Raum-Zeit-Ausbeute
erhoht werden. Durch die héhere Biomassekonzentration steigt jedoch der Sauerstoffbedarf
signifikant und der substratbezogene Ausbeutekoeffizient der Fermentation nimmt ab. Eine
Ubertragung dieser Prozessfilhrung in den groftechnischen Ansatz kénnte an dem nicht
ausreichenden Sauerstoffeintrag der Produktionsreaktoren scheitern. Aulerdem entstehen
Kosten bei der Entsorgung der Biomasse.

Der Einsatz einer kontinuierlichen oder semikontinuierlichen Prozessfihrung wirde durch die
konstante Zufutterung der Medienbestandteile eine hdhere Wachstumsrate Uber die
Fermentationsdauer erméglichen. Dadurch kénnte die spezifische Produktbildungsrate auf
einem hoheren Niveau gehalten werden. Aufgrund der hohen Plasmidinstabilitat bei den
Stdmmen F82pC20 (Kap. 5.1.1), F111pC20 (Kap. 5.1.3) und F82pC22 (Kap. 6.1) war es
nicht mdoglich, diese Stadmme fur kontinuierliche Fermentationen einzusetzen. Die
Konstruktion neuer Produktionsstdamme mit der chromosomalen Integration der Gene entBC
und aroBFL oder die Verwendung von Plasmiden mit einer hoheren Stabilitdt wiirde die
Entwicklung des kontinuierlichen Verfahrens sinnvoll machen.

Die Reduktion der Aminosaurenzulaufrate am Ende der Wachstumsphase fiihrte zur
Abnahme der Biomassebildung und verursachte eine Veranderung der Stoffwechselfllisse.
Aufgrund dessen konnte es zu einer Anhaufung der Metabolite des Pentose-Phosphat-
Weges, des TCA-Zyklus und der Glykolyse kommen. Die Akkumulation dieser Metabolite
koénnte eine inhibierende Wirkung auf die Produktbildung haben. Zum Beispiel kdnnte der
Metabolit Pyruvat eine Beeinflussung der Produktbildung bewirken. Pyruvat entsteht
wahrend der Aufnahme von Glukose in die Zelle wahrend der enzymatischen Umwandlung
von Isochorismat zu 2,3-trans-CHD und in der Glykolyse (Abb. 3.2 und 3.5). Pyruvat flief3t
unter aeroben Bedingungen hauptsachlich Uber Acetyl-CoA in den TCA-Zyklus ein. Die
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Abnahme der Biomassebildung fiihrt zu einer Reduktion der TCA-Aktivitdt, und dadurch
musste es zu einer Erhdhung der intrazellularen Pyruvatakkumulation kommen. Die
Reduktion der intrazelluldaren Pyruvatmenge kdénnte durch eine Optimierung der
Produktionsstamme umgesetzt werden. Als maoglicher Angriffspunkt fliir Stammoptimierung
koénnte die Substrataufnahme dienen. Das Substrat Glukose kénnte anstatt Gber das aktive
Phosphotransferase-System (Kap. 3.1.2) Uber ein diffusives Aufnahmesystem in die Zelle
gelangen. Im Rahmen der Arbeiten zur Prozessentwicklung von L-Phenylalanin wurde ein
diffusives heterologes Glukoseaufnahmesystem aus Zymomonas mobilis in E. coli-
Produktionsstammen untersucht (Bujnicki 2001; Raffer 2004). Die Glukoseaufnahme erfolgt
hierbei Uber ein Membranprotein (Glukose-Facilitator) und wird durch den
Substratgradienten angetrieben. In der Zelle findet durch die Glukokinase die
Phosphorylierung von Glukose zu Glukose-6-Phosphat unter Verbrauch von ATP statt.

Bei der L-Phenylalanin Prozessentwicklung konnte keine signifikante Verbesserung des
Prozesses durch den Einsatz des Glukose-Facilitators erzielt werden (Bujnicki 2001; Ruffer
2004). Einer der Griinde lag in der reduzierten Glukoseaufnahme aufgrund der geringeren
Affinitdt des Glukose-Facilitators fir das Substrat (K-Wert: 4,1 mM) (Weisser et al. 1995).
Im Gegensatz dazu konnte bei der fermentativen Herstellung des Intermediats der
Aromaten-Biosynthese 3-Dehydroshikimat (DHS) durch den Einsatz des Glukose-Facilitators
eine Optimierung der Biosynthese erzielt werden (Yi et al. 2003). Im Vergleich zu den Daten,
die mit dem E. coli Stamm mit dem PT-System (Tab. 6.2) erzielt wurden, konnte durch den
zusatzlichen Einsatz des Glukose-Facilitators eine Verbesserung der Ausbeute um
1 %mol/mol und der Raum-Zeit-Ausbeute um tber 28% erzielt werden (Yi et al. 2003). Durch
eine wahrscheinlich hdéhere Akkumulation von Pyruvat wahrend der CHD-Biosynthese
kénnte eine zusatzliche Verwendung des Glukose-Facilitators bei CHD-Uberproduzenten
vorteilhaft fir die PEP-Versorgung sein. Damit kénnte eine Verbesserung der Ausbeute
erzielt werden.

5.2.6 Zugang zum 2,3-trans-CHD im halbtechnischen MaRstab

Die Zielsetzung der 300 Liter Fermentation war es, die Auswirkung der Malstabs-
vergroflerung auf die 2,3-trans-CHD-Produktion zu untersuchen. Ferner sollte die
gewonnene Fermentationsbrihe fir die Aufarbeitung des Produktes eingesetzt werden.

Die im 7,5 Liter MaRstab ermittelten Profile fiir den Glukose- und Aminosaurezulauf konnten
in den halbtechnischen Malistab nicht vollstdndig CUbertragen werden. Der hohe
Sauerstoffbedarf am Ende der Wachstumsphase konnte trotz der hohen Drehzahl, der
Beliiftungsrate und des maximalen Uberdrucks nur eingeschrankt eingetragen werden.
Durch die Reduktion der Aminosaurezulaufraten, die dadurch bedingt zu einer geringen
Wachstumsrate flhrte, konnte die GelOstsauerstoffkonzentration im unteren Drittel des
Bioreaktors oberhalb von 30% gehalten werden. In der oberen Haélfte des Reaktorraumes
wurde eine geringere Gelbstsauerstoffkonzentration angenommen. Es koénnte eventuell
sogar eine Sauerstoff-Limitierung eingetreten sein. Das koénnte die Ursache fir die hdhere
Acetatbildung wahrend der Wachstumsphase sein. Im Vergleich dazu wurde im
Labormalistab eine deutlich niedrigere Acetatkonzentration gemessen (Abb. 5.33). Durch die
Reduktion der Aminosaurezulaufraten und den Start der Produktionsphase nahm die
Acetatkonzentration bis zum Ende des Prozesses vollstandig ab.
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Weiterhin kénnen die Unterschiede bei der Selektivitat und der Raum-Zeit-Ausbeute
gegenuber der Fermentation im 7,5 Liter Mal3stab durch eine mdgliche Sauerstofflimitierung
bei der MalRstabvergréRerung erklart werden (Abb. 5.33). Ein weiterer Faktor fur die geringe
Reduktion der Produktbildung und der Selektivitat lag in der verkurzten Wachstumsphase
gegenlber dem Standard-Prozess im 7,5 Liter Mal3stab.

140+ § Fermentationsvolumen:
Fermentationsvolumen: . 1‘3 144+ 17,5 Liter .

= 1204 17,5 Liter L T o ©272 300 Liter
E 7772 300 Liter £ E 124
E 1004 ) W
= E 2 104
.5 2 % = &, § = % =
E 401+ g § 34|
& 301 7 £
N S8 29
g o 8%

104 3 B

0 0
2,3-CHD Acetat Selektivitat Raum-Zeit-Ausbeute

Abb. 5.33: Links: Vergleich der 2,3-trans-CHD- und Acetat-Akkumulation bei Fed-Batch
Fermentationen im 7,5 und 300 Liter MaRstab. Rechts: Gegeniberstellung der
maximalen Selektivitdt und Raum-Zeit-Ausbeute.

Insgesamt konnte mit diesem Experiment eine erfolgreiche Malstabvergrofierung zur
Produktion von 2,3-trans-CHD gezeigt werden. Mittels einer kontinuierlichen Zentrifugation
wurden 150 Liter eines biomassefreien Fermentationsiberstandes mit einer Gesamtmenge
von 3,5 kg 2,3-trans-CHD hergestellt. Dieser Fermentationsuberstand wurde fur die
Aufarbeitung des Produktes mittels Gegenstrom-Extraktion der Firma Julich Fine Chemicals
zur Verfigung gestellt.
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6 Ergebnisse und Diskussion der Prozessentwicklung des fermentativen
Zugangs zum 3,4-trans-CHD

In dem folgenden Kapitel werden die Ergebnisse zur Prozessentwicklung und Optimierung
der Biosynthese von 3,4-trans-CHD vorgestellt. Das Ziel war es, den fermentativen Zugang
zu einem bisher nicht erschlossenen Produkt zu er6ffnen und zu optimieren. Eines der
Hauptziele war die Identifikation limitierender enzymatischer Reaktionen auf dem Weg zum
Produkt. Unter anderem wurde ein *C-Markierungsexperiment mittels der Master-Sensor-
Technik durchgefiihrt. Diese Untersuchung sollte experimentelle Daten fiir die Bestimmung
intrazellularer FlUisse liefern. Anhand dieser Daten kénnten mdgliche Engpasse im Stofffluss
zum Produkt diagnostiziert werden.

6.1 Entwicklung des 3,4-trans-CHD Fermentationsverfahrens

6.1.1 Zugang zum 3,4-trans-CHD im g/I-MaRstab

Das Experiment wurde im 7,5 Liter Mal3stab durchgefihrt (Kap. 4.3.1). Das Startvolumen
betrug 3,5 Liter. Die Biosynthese von 3,4-trans-CHD wurde nach der Zugabe von 100 yM
IPTG beim Erreichen von 10% der maximalen Biomassekonzentration gestartet. Der Verlauf
der Produktkonzentration wahrend der Fermentation ist in der Abbildung 6.1 dargestellt. Es
wurden bis zu 164 mmol/l (25,9 g/l) 3,4-trans-CHD in dem Fermentationsiberstand
akkumuliert. Das entsprach einer Gesamtmenge von 0,91 mol 3,4-trans-CHD.
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Abb.6.1:  Links: Verlauf der Konzentration und der Gesamtmenge des Chorismat "
Produktes 3,4-trans-CHD bei der Fed-Batch Fermentation mit dem AtyrA
Produktionsstamm E. coli F82pC22. Rechts: Vereinfachte Darstellung (" J,
der Aromaten-Biosynthese. Die Uberexprimierten Gene sind grau
markiert. 3,4-trans-CHD
A entCEBA
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Wahrend der Batchphase wurden 1,7 mmol/l (0,3 g/I) L-Tyrosin und 3,0 mmol/l (0,5 g/l)
L-Phenylalanin vorgelegt (Abb. 6.2). Die indirekte Regelung des Zulaufes der
Aminosaurelésung wurde nach 6,8 Stunden gestartet. Die Biomassekonzentration betrug zu
diesem Zeitpunkt 4,8 g/I. Fur die Regelung der Zulaufraten wurde der Faktor m=2 verwendet
(Gl. 4-3, S. 55). Die Regelung wurde nach 13,2 Stunden durch einen konstanten Zulauf von
2 g/h ersetzt. Bis dahin flossen 7,3 mmol L-Tyrosin und 9,6 mmol L-Phenylalanin in den
Bioreaktor. Die maximale Biomassekonzentration wurde mit 25 g/l nach 29 Stunden erreicht.
Die Regelung der Aminosauren ermdoglichte die Limitierung der L-Tyrosinkonzentration
wahrend der Wachstumsphase (Abb. 6.2). Die L-Phenylalaninkonzentration stieg wahrend
der Produktionsphase auf maximal 3,7 mmol/l.
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Abb. 6.2:  Grafische Darstellung der Aminosaurekonzentrationen (links) und der spezifischen
Verbrauchsraten der Aminosduren L-Tyrosin und L-Phenylalanin (7,5 Liter Fed-Batch
Fermentation; E. coli F82pC22).
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Abb. 6.3: Links: Verlauf der Biomassekonzentration und der Wachstumsrate. Rechts: Verlauf der

Nebenproduktkonzentrationen (7,5 Liter; E. coli F82pC22).

Der substratbezogene Produktausbeutekoeffizient stieg auf maximal 21,9 %mol/mol
(Abb. 6.4). Nach einer Fermentationsdauer von 38 Stunden sank die Selektivitat unter
10 %mol/mol. Die maximale integrale Selektivitdt wurde nach 24,6 Stunden mit
17,9 %mol/mol erreicht. Es wurde eine maximale Produktivitat von 8,6 mmol/(I*h) gemessen.
Die integrale Raum-Zeit-Ausbeute betrug nach 30,5 Stunden 4,4 mmol/(I*h).
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Abb. 6.4:  Verlauf der differentiellen und integralen Selektivitat (links) und grafische Darstellung der
differentiellen Produktivitdt und der integralen Raum-Zeit-Ausbeute (rechts) (7,5 Liter; E.
coli F82pC22).

Bei Fermentationen mit dem Produktionsstamm F82pC22 wurde eine Vielzahl von
Nebenprodukten akkumuliert. In der Abbildung 6.5 sind die Verlaufe der spezifischen
differentiellen Produkt- und Nebenproduktbildungsraten dargestellt. Nach der IPTG-Induktion
stieg die Produktbildungsrate auf einen maximalen Wert von 0,52 mmol/(g*h). Gleichzeitig
wurde Shikimat-3-Phosphat, ein Intermediat der Aromaten-Biosynthese, gebildet. Die
maximale spezifische Shikimat-Bildungsrate betrug 0,09 mmol/(g*h). Chorismat, ein weiteres
Intermediat der Aromaten-Biosynthese, wurde wahrend der Wachstumsphase akkumuliert.
Die maximale Chorismat-Bildungsrate wurde nach 10,2 Stunden mit 0,05 mmol/(g*h)
gemessen. Im Laufe der Produktionsphase wurden die Nebenprodukte Shikimat und
4-Hydroxy-Benzosaure akkumuliert.
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Abb. 6.5:  Links: Verlauf der differentiellen biomassespezifischen Bildungsraten des Produkts 3,4-
trans-CHD, des Nebenproduktes 4-Hydroxy-Benzoat und der Intermediate der Aromaten-
Biosynthese Chorismat, Shikimat-3-Phosphat und Shikimat. Rechts: Logarithmische
Darstellung der differentiellen Glukoseverbrauchsrate, der 3,4-trans-CHD- und
Kohlendioxidbildungsrate (7,5 Liter; E. coli F82pC22).
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6.1.2 Optimierung der 3,4-trans-CHD-Biosynthese

Um die Akkumulation des Intermediats Shikimat-3-Phosphat wahrend der Wachstumsphase
zu reduzieren, wurde der E. coli-Produktionsstamm F143pC22 konstruiert (Kap. 4.1.1). Die
Besonderheit bei diesem Stamm ist die chromosomale Integration der Gene aroC (kodiert flr
die Chorismat-Synthase) und aroA (kodiert fir die 5-Enolpyruvylshikimat-3-Phosphat-
Synthase) (Abb. 3.3). Diese Stammveranderung soll die Shikimat-3-Phosphat-Akkumulation
reduzieren und den Abfluss zu Chorismat optimieren. Die eingesetzte Prozesstechnik
entsprach den Vorgaben des Versuchs aus Kapitel 6.1.1.

In der Abbildung 6.6 sind die Verldufe der Produktkonzentration und der Gesamtausbeute
dargestellt. Die maximale Produktkonzentration am Ende des Experimentes betrug
127 mmol/l (20 g/l). Nach 56 Stunden wurden insgesamt 0,79 mol 3,4-trans-CHD
akkumuliert.
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Abb. 6.6:  Fed-Batch Fermentation mit dem Produktionsstamm E. coli A pheA
F143pC22. Links: Darstellung der Konzentraton und der Chorismat
Gesamtmenge des gebildeten Produktes 3,4-trans-CHD. Rechts: i Ayra
Vereinfachte  Darstellung der  Aromaten-Biosynthese. Die
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Wahrend der Batchphase wurden die fur das Wachstum essentiellen Aminosauren L-Tyrosin
(0,3 g/l) und L-Phenylalanin (0,5 g/l) vorgelegt. Der Zulauf der Aminosaurelésung wahrend
der Wachstumsphase entsprach den Zuflussraten bei der Fermentation mit dem Stamm
F82pC22 (Kap. 6.1.1). Die Wachstumsphase wurde nach 13 Stunden beendet. In dieser
Phase flossen 7,3 mmol L-Tyrosin und 9,6 mmol L-Phenylalanin in den Bioreaktor. Die
Biomassekonzentration stieg nach dem Ende der Wachstumsphase auf fast 30 g/l
Anschlieend wurde der Zulauf auf einen konstanten Wert von 2 g/h gesetzt. Die maximale
Wachstumsrate von 1,2 h™ wurde nach 5,3 Stunden erreicht (Abb. 6.7). Nach 28 Stunden
wurde die maximale Biomassekonzentration von 40 g/l ermittelt.

Im Laufe der Fermentation wurde Shikimat-3-Phosphat angehauft (Abb. 6.7). Aufgrund des
kontinuierlichen Zerfalls von Shikimat-3-Phosphat zu Shikimat wurde der Konzentrations-
verlauf der beiden Metabolite als Summe dargestellt. Nach 23,6 Prozess-stunden wurden
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3 mmol/l gebildet. Die maximale Konzentration wurde am Ende der Fermentation mit
5,3 mmol/l gemessen. Des Weiteren wurde Chorismat in Konzentrationen von 9,4 mmol/|
festgestellt. Die Untersuchung der Nebenproduktbildung ergab aullerdem eine steigende
4-Hydroxy-Benzoat-Konzentration. Die hochste Konzentration wurde gegen Ende des
Experimentes mit 18,5 mmol/l bestimmt (Abb. 6.7).
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Abb. 6.7: Links: Biomassekonzentration und Wachstumsrate. Rechts: Verlauf  der
Nebenproduktkonzentrationen (7,5 Liter Fed-Batch Fermentation; E. coli F143pC22).

0,30 o 10 T T T T
Selektivitat: 3 —a— differentielle Produktivitat
0,254 | _a_ differéntiell s § 8. —A— integrale Raum-Zeit-Ausbeute | |
= —A—integral i A
g 0,20 . 8 /
= Y= 6 .
[]
£ i\ EL ¢
= 0,15 /‘ | — - T =
T — ¥ o .
= - £ 4 A -
© A X \A\‘ = A A \ A
B 0,05- i/ ] g 2 e N ]
) £ A/ \‘
3 4
0,00 T T T T Q 0 T T T T
0 10 20 30 40 o 0 10 20 30 40
Prozesszeit [h] Prozesszeit [h]

Abb. 6.8:  Links: Verlauf der differentiellen und integralen Selektivitat. Rechts: Darstellung der
Produktivitdt und der Raum-Zeit-Ausbeute (7,5 Liter; E. coli F143pC22).

Der maximale substratbezogene Produktausbeutekoeffizient wurde mit 18,2 %mol/mol nach
24 Stunden erreicht (Abb. 6.8). Der Wert sank nach 30 Prozessstunden unter 10 %mol/mol.
Die maximale integrale Selektivitdt betrug 15,2 %mol/mol. Nach 12 Stunden wurde die
maximale differentielle Raum-Zeit-Ausbeute von 7,3 mmol/(I*h) ermittelt. Der Wert sank ab
der Prozessstunde 29 bis zu 3 mmol/(I*h). Die hdchste integrale Raum-Zeit-Ausbeute von
4,3 mmol/(I*h) wurde nach 24 Stunden bestimmt.

Die Produktbildungsrate stieg wahrend der Wachstumsphase bis auf 0,34 mmol/(g*h)
(Abb. 6.9). Gleichzeitig wurde Shikimat-3-Phosphat, ein Intermediat der Aromaten-
Biosynthese, akkumuliert. Es wurden bis zu 0,02 mmol/(g*h) Shikimat-3-Phosphat gebildet.
Die Biosynthese von Chorismat stieg wahrend der ersten 24 Stunden auf fast 10 mmol/l. Die
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maximale Chorismat-Bildungsrate wurde mit 0,05 mmol/(g*h) nach 10,2 Stunden gemessen.
AuRerdem wurden die Nebenprodukte Shikimat und 4-Hydroxy-Benzoat nachgewiesen.
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Abb. 6.9:  Links: Verlauf der differentiellen biomassespezifischen Bildungsraten des Produktes 3,4-
trans-CHD, des Nebenproduktes 4-Hydroxy-Benzoat und der Intermediate der Aromaten-
Biosynthese Chorismat, Shikimat-3-Phosphat und Shikimat. Rechts: Logarithmische
Darstellung der differentiellen Glukoseverbrauchsrate, der 3,4-trans-CHD- und
Kohlendioxidbildungsrate (7,5 Liter; E. coli F143pC22).

6.1.3 Produktion von 3,4-trans-CHD im 300 Liter-MaRstab

Als Basis fir die Produktion im 300 Liter Maf3stab dienten die Daten der 7,5 Liter Fed-Batch
Fermentationen mit dem Produktionsstamm F82pC22 (Kap. 6.1.1). Der Zulauf der
Aminosaurelésung und der Glukose wurde manuell gesteuert. Das Profil wurde mittels der
im 7,5 Liter-Malistab gewonnenen Daten ermittelt. Die gemessene Glukosekonzentration im
Medium lag wahrend der Wachstumsphase im Bereich von 9 bis 19 g/l. Sie konnte wahrend
der Produktionsphase zwischen 2 und 5 g/l gehalten werden. Das Volumen zu Beginn der
Fermentation betrug 152 Liter. Bei ungefahr 10% der maximalen Biomassekonzentration
erfolgte die Zugabe von 100 yM IPTG. Der Verlauf der 3,4-trans-CHD-Biosynthese ist in der
Abbildung 6.10 dargestellt. Es wurden bis zu 20,6 mol (3,21 kg) des Produktes akkumuliert.
Die Prozesszeit betrug 38,7 Stunden. Die maximale 3,4-trans-CHD-Konzentration betrug am
Ende der Fermentation 92,9 mmol/l (14,5 g/l).

Durch den Einsatz des im 7,5 Liter-Mallstab gewonnenen Profils konnte die
L-Tyrosinkonzentration nach der Batchphase limitiert werden (Abb. 6.11). Die Aminosaure
L-Phenylalanin wurde bis zu einer Konzentration von fast 2 mmol/l akkumuliert. Die
Biomassekonzentration stieg im Laufe der Fermentation bis auf 25 g/l (Abb. 6.12). Die
maximale Wachstumsrate wurde nach 3,4 Stunden mit 0,8 h” erreicht. Die
Nebenproduktkonzentrationen Shikimat-3-Phosphat, Shikimat, Chorismat und Acetat lagen
am Ende der Fermentation im Bereich von maximal 10 mmol/I.
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Abb. 6.10: Fed-Batch Fermentation im 300 Liter-MalRstab mit dem Produktionsstamm E. coli
F82pC22 zur Produktion von 3,4-trans-CHD. Links: Darstellung der Konzentrationen und
der Gesamtmenge des Produktes 3,4-trans-CHD. Rechts: Foto eines Behalters mit einem
Kilogramm des Produktes 3,4-trans-CHD mit einer Reinheit von >99%. Das Produkt
wurde aus dem Uberstand der 300 Liter-Fermentation gewonnen.
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Grafische Darstellung der Aminosdurekonzentrationen (links) und Verlauf der
Biomassekonzentration und der Wachstumsrate (rechts) (300 Liter; E. coli F82pC22).

Die differentielle Ausbeute betrug maximal 15 %mol/mol (Abb. 6.12). Der Wert blieb Uber die
Fermentationsdauer auf einem konstanten Niveau zwischen 10 und 12 %mol/mol. Die

integrale Selektivitat betrug am Ende der Produktion 10 %mol/mol.

Die maximale

Produktivitdt von 4 mmol/(I*h) wurde wahrend der Wachstumsphase bestimmt. Integriert
Uber die Zeit wurden nach 31 Stunden eine Raum-Zeit-Ausbeute von 2,5 mmol/(I*h)
biosynthetisiert.

Die differentielle spezifische Produktbildungsrate stieg nach der IPTG-Induktion bis auf

0,44 mmol/(g*h)

(Abb. 6.13). Am Ende der Wachstumsphase sank der Wert auf

0,23 mmol/(g*h). Nach 39 Stunden wurden 0,13 mmol 3,4-trans-CHD pro Gramm Biomasse
und Stunde gebildet. Die Bestimmung der integralen spezifischen Produktbildungsrate ergab
ein Maximum von 1,5 mmol/(g*h) nach 17,3 Stunden.
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Fir die Bildung von 20,6 mol 3,4-trans-CHD wurden insgesamt 210 mol Glukose verbraucht.
Die Glukoseverbrauchsrate fiel wahrend der Wachstumsphase von 8,5 auf 2,5 mmol/(g*h). In
der Produktionsphase blieb der Wert zwischen 2 und 1,5 mmol/(g*h).
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Abb. 6.12: Links: Differentielle und integrale Selektivitdt. Rechts: Verlauf der Produktivitat und der
integralen Raum-Zeit-Ausbeute (300 Liter Fed-Batch Fermentation; E. coli F82pC22).
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Abb. 6.13: Links: Verlauf der differentiellen und integralen spezifischen Produktbildungsrate (7).

Rechts: Verlauf der differentiellen Glukoseverbrauchsrate und des gesamten
Glukoseverbrauchs (300 Liter Fed-Batch Fermentation; E. coli F82pC22).

6.1.4 Metabolische Stoffflussanalyse mittels eines '*C-Markierungsexperiments

Das '*C-Markierungsexperiment hat als Ziel, die intrazelluldren Flisse in dem 3,4-trans-
CHD-Produktionsstamm F82pC22 wahrend einer instationaren Fed-Batch Fermentation zu
bestimmen. Wahrend des Experiments sollen die Wachstumsphase, der Ubergang aus der
Wachstums- in die Produktionsphase und die Produktionsphase untersucht werden
(Abb. 6.5). Anschlielend sollen die unterschiedlichen Produktbildungsraten und die
intrazellularen Fllsse der drei Phasen miteinander verglichen werden.

Die Aufgabenstellung der metabolischen Stoffflussanalyse der 3,4-trans-CHD-Produzenten
wurde in vier Teilbereiche unterteilt. Die technische Umsetzung des Experimentes wurde im
Rahmen dieser Arbeit in Zusammenarbeit mit Gronke (Grénke 2007) durchgeflihrt. Die 3,4-
trans-CHD Fed-Batch Fermentationen wurden basierend auf den Arbeiten im Kapitel 6.1.1
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durchgefiihrt. Die Umsetzung des Experimentes fand im Master-Bioreaktor mit einem
Volumen von 42 Litern statt. Die 'C-Markierung wurde im Rahmen der 2 Liter-Sensor-
Bioreaktor-Fermentationen durchgefiihrt (El Massaoudi 2003) (Kap. 4.3.4). Die Fermentation
im Sensor-Reaktor und die Bearbeitung der Proben wurde von Gronke (Gronke 2007)
durchgefiihrt. Die Messung der "*C-markierten Metabolite erfolgte bei der DSM und bei Prof.
Muller an der Universitat Freiburg. Die Modellierung der Messergebnisse wurde von Wahl
(Wahl 2005) und Grénke am IBT2 in Julich durchgefuhrt.

Das erste Experiment wurde wahrend der Wachstumsphase direkt nach der IPTG-Induktion
gestartet. Die Dauer des Experimentes betrug 2,7 Stunden. Nach dem Ende der
Wachstumsphase wurde das zweite Markierungsexperiment nach einer Prozesszeit von
13,2 Stunden begonnen. Dieses Experiment wurde nach einer Dauer von drei Stunden
beendet. Das letzte '*C-Markierungsexperiment wurde 30,5 Stunden nach dem Start der
Hauptfermentation begonnen. Aufgrund des hohen Anteils an nicht markiertem Produkt
dauerte diese Phase 4,4 Stunden.

In der Abbildung 6.14 sind die Verlaufe der Konzentration von 3,4-trans-CHD dargestellt. Die
Produktkonzentration lag am Ende des ersten Experimentes nach 2,7 Stunden im Sensor-
Reaktor um 1,9 mmol/l héher. Es wurde ein Regressionskoeffizient von 98,9% berechnet.
Wahrend des zweiten Experimentes wurde eine Konzentrationensdifferenz von 1,3 mmol/l
bestimmt. Der ermittelte Regressionskoeffizient betrug 94,2%. Bei dem letzten Versuch
wurde nach 4,4 Stunden eine um 4,1 mmol/l héhere Konzentration im Master-Reaktor
gemessen. Der Regressionskoeffizient flir das letzte Experiment ergab einen Wert von
67,9%.
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Abb. 6.14: 13C-Markierungsexperiment mit dem Produktionsstamm E. coli F82pC22. Links: Verlauf
der 3,4-trans-CHD-Konzentration. Rechts: Gegenlberstellung der Verlaufe des Master-
und Sensor-Bioreaktors.

Neben den Verldufen der Produktkonzentration wurde auch die Nebenproduktbildung
verglichen. Die Bildung der Intermediate der Aromaten-Biosynthese Shikimat-3-Phosphat
und Shikimat verlief im Master- und Sensor-Modus vergleichbar (Abb. 6.15). Als weiteres
Intermediat wurde Chorismat akkumuliert. Wahrend der Wachstumsphase stieg die
Chorismat-Synthese wahrend des ersten '*C-Markierungsexperimentes auf tiber 4 mmol/.
Die Konzentration nahm im Laufe des zweiten Experimentes auf ungefahr 8 mmol/l zu.
Weiterhin wurde das Abbauprodukt 4-Hydroxy-Benzoesaure in Konzentrationen bis zu
3 mmol/l gebildet.
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Abb. 6.15: Gegenulberstellung der Verlaufe der Konzentrationen der Nebenprodukte Shikimat (links)

und Azetat (rechts) im Master- und Sensor-Reaktor (E. coli F82pC22).

Wihrend des ersten '*C-Markierungsexperimentes stieg im Master- und Sensor-Reaktor die
Produktivitdit auf Werte zwischen 4,83 und 4,93 mmol/(I*h) an (Abb. 6.16). Die
Produktbildung verlief in beiden Reaktoren vergleichbar. Der Wert stieg zwischen der 20.
und 30. Prozessstunde auf 5,4 mmol/(I*h) im Master-Reaktor. Gleichzeitig lag die
differentielle Produktivitdt im Sensor-Reaktor durchschnittlich um 0,29 mmol/(I*h) héher.
Wihrend des letzten "*C-Markierungsexperimentes sank die Produktivitat auf 4,1 mmol/(I*h).
Im Sensor-Reaktor wurde ein Wert von 3,8 mmol/(I*h) bestimmt. Die integrale Darstellung
der Raum-Zeit-Ausbeute ergab vergleichbare Verlaufe wahrend der ersten beiden
Experimente. Wahrend des letzen Experimentes trat eine Abweichung von 0,1 mmol/(I*h) im
Sensor-Reaktor auf.
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Abb. 6.16: Links: Verlaufe der Produktivitit im Master- und Sensor-Reaktor wihrend der drei °C-

Markierungsphasen. Rechts: Grafische Darstellung der Raum-Zeit-Ausbeute (E. coli
F82pC22).

Die spezifische Produktbildungsrate sank wéhrend des '*C-Markierungsexperimentes in der
Wachstumsphase in beiden Reaktoren um 50% von 0,6 auf 0,3 mmol/(g*h) (Abb. 6.17). Der
Wert fiel auf ungefahr 0,29 mmol/(g*h) nach 13,7 Stunden. Im Sensor-Reaktor wurde
wahrend des zweiten Experimentes eine um 0,02 mmol/(g*h) hohere Produktbildung
gemessen. Wahrend des letzten Experimentes wurde eine mittlere spezifische

92



Ergebnisse: 3,4-trans-CHD

Produktbildungsrate von 0,16 mmol/(g*h) ermittelt. Die Abweichung zwischen den beiden
Prozessen lag bei 0,01 mmol/(g*h).
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Abb. 6.17: Verlauf der differentiellen spezifischen Produktbildungsrate (Iinks? und der differentiellen
Selektivitat (rechts) im Master- und Sensor-Reaktor wihrend der '°C-Markierungsphasen
(E. coli F82pC22).

Die Bestimmung des differentiellen substratbezogenen Produktausbeutekoeffizienten ergab
wahrend der Wachstumsphase einen Wert zwischen 9 und 10 %mol/mol (Abb. 6.17). Gegen
Ende des ersten Experimentes wurde eine Differenz von 1 %mol/mol berechnet. Wahrend
des zweiten '*C-Markierungsexperiments lagen die maximalen Selektivititen bei bis zu
18,2%mol/mol im Master-Prozess und 17,6 %mol/mol im Sensor-Reaktor. In der letzten
Phase wurden durchschnittlich 13 %mol/mol Glukose in 3,4-trans-CHD umgesetzt. Im
Sensor-Reaktor lag der Wert um 2 %mol/mol niedriger.

In der Abbildung 6.18 sind die integralen Verlaufe der Kohlenstoffverteilung wahrend der
Fed-Batch Fermentation im 42 Liter-MaRstab im Master-Modus dargestellt. Im Vergleich
dazu sind die jeweiligen Kohlenstoff-Bilanzen der drei '*C-Markierungsexperimente im
Sensor-Reaktor abgebildet. Wahrend des ersten Experimentes konnte die
Kohlenstoffverteilung im Master- und Sensor-Modus zu 85 bis 95 %C-Mol geschlossen
werden. Die Kohlenstoffanteile des Produktes und der Nebenprodukte waren im Master- und
Sensor-Reaktor vergleichbar. Bei der Bestimmung der Verteilung des Kohlendioxids im
ersten Experiment wurde im Master-Reaktor ein héherer Anteil von 5 %C-Mol festgestellt.
Die Kohlenstoffverteilung in der Phase der zweiten *C-Markierung konnte bis auf 2 %C-Mol
geschlossen werden. Die Differenz beim CO,-Anteil lag nach der Versuchsdauer von drei
Stunden bei 3,5 %C-Mol. Die dritte Phase konnte im Master- und Sensor-Prozess bis zu
98-100 %C-Mol geschlossen werden.
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Abb. 6.18:

Kohlenstoffverteilung wahrend eines Master-Sensor-Experiments. Links:

Bilanz

im

Master-Reaktor. Rechts: Darstellung der Verteilung wahrend der drei Experimente im
Sensor-Reaktor (E. coli F82pC22).
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6.2 Diskussion zur 3,4-trans-CHD-Prozessentwicklung

Bei 3,4-trans-CHD handelt es sich nicht um ein Intermediat bestimmter Stoffflusswege
(Kap. 3.1.7). Bisher konnte keine physiologische Bedeutung von 3,4-trans-CHD fir E. coli
nachgewiesen werden. Auch wurde eine Uberproduktion des Molekiils in Wildtyp-Stammen
bisher nicht beobachtet. AusschlieBlich eine gerichtete plasmidkodierte Uberexpression des
Gens entB flihrte zur extrazellularen Anhaufung von 0,7 g/l 3,4-trans-CHD (Franke 2002).
Durch die Optimierung der 3,4-trans-CHD-Bildung bestand die Moglichkeit, dass die
Akkumulation dieses Produkts eine inhibierende oder toxische Wirkung auf die Stoffflisse in
E. coli besitzen kdnnte. Durch die geringere Affinitat der Isochorismat Lyase (Gen entB) fur
Chorismat bestand die Gefahr, dass bei der Synthese von 3,4-trans-CHD eine Vielzahl von
Nebenprodukten entstehen kdnnte. Ein Schwerpunkt der Arbeiten im Bereich der 3,4-trans-
CHD-Produktion lag deshalb auf dem Nachweis und der Quantifizierung der bei der 3,4-
trans-CHD-Synthese entstehenden Nebenprodukte (Moch 2003).

Weiterhin wurden Untersuchungen zur in situ Gewinnung des Produktes 3,4-trans-CHD aus
einem Fed-Batch Fermentationsprozess begonnen (Kap. 7).

6.2.1 Optimierung der 3,4-trans-CHD-Biosynthese

Im Rahmen dieser Arbeit konnte gezeigt werden, dass das Produkt 3,4-trans-CHD im
Labormalstab bis zu einer Konzentration von 164 mmol/l (25,9 g/l) hergestellt werden
konnte (Tab. 6.1). Damit konnte die bisher erzielte maximale 3,4-trans-CHD-Konzentration
deutlich verbessert werden.

Tab. 6.1: Vergleich der maximalen differentiellen und integralen kinetischen Parameter und der
Konzentrationen bei Fed-Batch Fermentationen mit verschiedenen Produktionsstdmmen
und  unterschiedlichen IPTG-Induktionskonzentrationen. Die  Ergebnisse  der
Untersuchungen der IPTG-Induktionsmengen von 50 und 200 pM sind der Arbeit von Moch
(Moch 2003) entnommen (gekennzeichnet mit *).

Produktivitat Selektivitat 3,4-trans-CHD S-3-P | Chorismat 4-HB
Stamm IPTG- Qp RZA diff. |integral | Konz. Bildungs- Konz. Konz. Konz.
Konz. rate

[mmol/(I*h)] [Y%omol/mol] [mmol/l] | [mmol/(g*h)] | [mmol/l] | [mmol/l] [mmol/l]
F82pC22 | 50 uM* | 7,4 4,2 18,0 16,8 130 0,35 8 21 3.4
F82pC22 | 100 yM | 8,6 4,4 27,5 17,9 164 0,52 17 6,7 1,9
F82pC22 | 200 yM*| 7,3 4.1 25,0 19,0 160 0,42 13 6,0 1,4
F82pC22 | 100 yM | 3,6 2,5 16,7 13,2 92,9 0,43 39 - -
(300 Liter) (Shikimat)
F143pC22 | 100 uM | 7,3 4,3 18,2 15,2 127 0,34 53 9,4 18,3

Bei der Biosynthese von 3,4-trans-CHD wurde eine erhéhte extrazellulare Akkumulation der
Intermediate der Aromaten-Biosynthese festgestellt. Wahrend der Fed-Batch Fermentation
mit dem Stamm F82pC22 kam es zur Anhaufung der Intermediate Shikimat-3-Phosphat,
Shikimat und Chorismat (Abb. 6.3). Die Bildung des Nebenproduktes Acetat wurde
ausschliellich am Ende der Fermentation in geringen Konzentrationen beobachtet. Durch
die plasmidkodierte Uberexpression der Gene aroF, aroB und aroL wurde der Fluss bis zum
Shikimat-3-Phosphat optimiert. Die Ursache fir die Akkumulation von Shikimat-3-Phosphat
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liegt an der nicht ausreichenden Aktivitat des Enzyms EPSP-Synthase, das durch das Gen
aroA kodiert wird (Abb. 3.3). Die Akkumulation des Nebenproduktes Shikimat-3-Phosphat
sollte deshalb durch die chromosomale Integration des Gens aroA verhindert werden.

Die Uberexpression des Gens aroA beim Stamm F143pC22 fiihrte erfolgreich zu der
Reduktion der extrazelluldaren Akkumulation von Shikimat-3-Phosphat und Shikimat
(Kap. 6.1.2). Die Nebenproduktkonzentration konnte von maximal 17 auf 4 mmol/l reduziert
werden (Abb. 6.19). Die Reduktion der Nebenproduktbildung flihrte jedoch nicht zur
Erhéhung der Produktbildungsrate. Es trat sogar eine Verringerung der 3,4-trans-CHD-
Biosynthese auf. Der maximale Wert von uber 0,5 mmol/(g*h) mit dem Stamm F82pC22
sank beim Stamm F143pC22 auf 0,34 mmol/(g*h).
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Abb. 6.19: Fed-Batch Fermentationen mit den 3,4-trans-CHD Uberproduzenten F82pC22 und
F143pC22. Links: Gegenlberstellung der Konzentrationsverlaufe des Nebenproduktes
Shikimat-3-Phosphat. Rechts: Vergleich der biomassespezifischen 3,4-trans-CHD-,
Shikimat-3-Phosphat- und Chorismatbildungsraten.

Die Reduktion der Shikimat-3-Phosphat Akkumulation war mit einem deutlichen Anstieg der
Konzentration der Nebenprodukte Chorismat und 4-Hydroxy-Benzoat verbunden (Abb. 6.20).
Das Nebenprodukt 4-Hydroxy-Benzoat entsteht als Abbauprodukt von Chorismat (Moch
2003). Aufgrund dessen ist die Akkumulation von 4-Hydroxy-Benzoat direkt von der
Chorismat-Anhaufung abhangig.

Die Reduktion der Produktbildung um tber 30% beim Stamm F143pC22 kénnte an der
Akkumulation der Vielzahl von Nebenprodukten liegen, die sich von Chorismat ableiten
(Tab. 6.1). Die neunfach héhere 4-Hydroxy-Benzoat-Konzentration kdnnte eine inhibierende
Wirkung auf den Stamm F143pC22 im Vergleich zur Fermentation mit dem Stamm F82pC22
haben (Abb. 6.20). Eine Reduktion der Nebenproduktbildung bei dem Stamm F143pC22
wlrde einen positiven Effekt auf die Ausbeute und die Produktbildung haben.
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Abb. 6.20: Vergleich der Konzentrationsverlaufe der Nebenprodukte Chorismat (links) und 4-
Hydroxy-Benzoat (rechts) bei Fed-Batch Fermentationen mit den Produktionsstammen
F82pC22 und F143pC22.

Der Fluss in Richtung Chorismat konnte durch die Verstarkung der EPSP-Synthase-Aktivitat
optimiert werden. Die Verbesserung der Produktbildung war jetzt von dem néachsten
enzymatischen Schritt abhangig, der Aktivitat des Enzyms Isochorismat-Lyase (Gen entB).
Die extrazellulare Akkumulation von Chorismat bis zu einer Konzentration von 9 mmol/l war
durch die geringe Affinitdt des Substrates Chorismat fir das Enzym lIsochorismat-Lyase
bedingt (Abb. 3.3). Der K,-Wert betragt dabei mehr als 37 mM im Vergleich zu 0,014 mM bei
der Reaktion von Isochorismat zu 2,3-trans-CHD (Rusnak et al. 1990). Die Optimierung der
3,4-trans-CHD-Biosynthese kann durch eine gentechnische Veranderung der Isochorismat-
Lyase oder durch eine stéarkere Uberexpression des Gens entB umgesetzt werden. Die
Verstarkung der Affinitat fur Chorismat konnte zum Beispiel durch eine Veranderung des
Aktiven-Zentrums der Isochorismat-Lyase erflllt werden. Diese Malinahme konnte durch
gerichtete gentechnische Methoden oder durch Mutagenese erfolgen.

Die Konstruktion eines neuen Produktionsstammes mit der Uberexpression des Gens aroA
und der Optimierung der Isochorismat-Lyase-Aktivitat sollte eine deutliche Verbesserung der
Produktbildungsraten bei gleichzeitiger Reduktion der Nebenproduktbildung ermdglichen.

6.2.2 Vergleich des fermentativen Zugangs zu unterschiedlichen Produkten des
Aromaten-Biosyntheseweges

Im Rahmen dieses Kapitels sollen die Ergebnisse der fermentativen Synthese von 2,3- und
3,4-trans-CHD mit Ergebnissen der Fermentationen anderer Produkte der Aromaten-
Biosynthese verglichen werden. Als Beispiel kann die Biosynthese von L-Phenylalanin mit
dem E. coli Stamm 4pF81 (Ruffer 2004) und die Biosynthese von 3-Dehydroshikimat mit
dem E. coli Stamm KL3/pKL5.17A (Yi et al. 2003) genannt werden. Die Biosynthese der vier
Produkte verlauft bis 3-Dehydroshikimat identisch (Abb. 3.3). Bis zum Chorismat ist der
Stofffluss zu der aromatischen Aminosaure und den beiden CHD-Molekilen gleich. Der
Stamm 4pF81 ist im Vergleich zu den Stammen F82pC22 und F111pC20 nur fir die
Aminosaure L-Tyrosin auxotroph. Des Weiteren unterscheiden sich der L-Phenylalanin-
Stamm und die CHD-Stamme durch die Plasmide und die Deletion des ent-Operons. Bis auf
diese Faktoren basieren die beiden CHD-Uberproduzenten F82 und F111 auf dem
L-Phenylalanin-Produzenten 4 (Tab. 4.1). Der 3-Dehydroshikimat-Uberproduzent ist mit den
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CHD- und L-Phenylalanin-Stammen nicht verwandt und zeichnet sich unter anderem durch
eine plasmidkodierte Uberexpression der Transketolase aus (Yi et al. 2003).

Tab. 6.2: Gegeniberstellung der Ergebnisse der fermentativen Synthese von 2,3-trans-CHD, 3,4-
trans-CHD, L-Phenylalanin (Ruffer 2004), 3-Dehydroshikimat (Yi et al. 2003) und Shikimat
(Gibson et al. 2001).

Produktivitat Selektivitat 3,4-CHD Biomasse
Produkt | E. coli Stamm Qp RZA diff. | integral Konz. | Bildungsrate Konz.
[mmol/(I*h)] [%mol/mol] [mmol/l] | [mmol/(g*h)] [9/1]
L-Phe 4pF81 12,5 4.1 20,8 14,2 206 0,48 33
2,3-CHD F111pC20 5,4 2,8 24,0 15,6 140,2 0,51 22,8
3,4-CHD F82pC22 8,6 44 27,5 17,9 164 0,52 36,8
DHS KL3/pKL5.17A - 6,8 - 26 285 0,25* 25
Shikimat | E. coli PTS+ - - - 18 299 - -

* integrale spezifische Produktbildungsrate

Im Vergleich zur Produktion von L-Phenylalanin wurde bei der Fed-Batch Fermentation von
3,4-trans-CHD eine 7% hohere integrale Raum-Zeit-Ausbeute bei einer 10% hdheren
Biomassekonzentration ermittelt (Tab. 6.2). Die 32% geringere Raum-Zeit-Ausbeute bei der
Fermentation von 2,3-trans-CHD war verbunden mit einer 31% geringeren
Biomassekonzentration. Nach der Induktion der Produktbildung wurde ein vergleichbarer
Anstieg der differentiellen Produktbildungsraten beobachtet (Abb. 6.21).
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Abb. 6.21: Gegenulberstellung der biomassespezifischen differentiellen Produktbildungsraten bei

Fed-Batch Fermentationen von L-Phenylalanin mit E. coli 4pF81 (Ruffer 2004), von 2,3-
trans-CHD mit E. coli F111pC20 (Kap. 5) und von 3,4-trans-CHD mit E. coli F82pC22.

Ab der Prozessstunde 55 fiel die L-Phenylalanin- und 3,4-trans-CHD-Produktbildungsrate bis
auf unter 0,1 mmol/(g*h). Die Abnahme der L-Phenylalanin-Biosynthese hing mit der
inhibierenden Wirkung des Produktes ab einer Konzentration von Uber 20 g/l zusammen
(Gerigk 2001; Ruffer 2004). Die spezifische Produktbildungsrate bei der Biosynthese von
2,3-trans-CHD lag ab diesem Zeitpunkt deutlich Giber dem Wert von L-Phenylalanin und 3,4-
trans-CHD. Die geringere Produktbildungsrate von 3,4-trans-CHD kdnnte zu der Annahme
fihren, dass dieses Produkt eine inhibierende Wirkung auf die Biosynthese hat. Da 3,4-
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trans-CHD aber kein Endprodukt oder Intermediat der Aromaten-Biosynthese ist, sollte eine
inhibierende Wirkung dieses Moleklls unwahrscheinlich sein. Aufgrund der analogen
Struktur des Molekils 3,4-trans-CHD im Vergleich zu den Intermediaten 2,3-trans-CHD, 2,3-
Benzoesaure und der Chorismat-Abbauprodukte koénnten hohe 3,4-trans-CHD-
Konzentrationen die Biosynthese trotzdem beeinflussen.

Die Ausbeute bei der L-Phenylalanin-Fermentation lag integriert Gber die Zeit bei 1,4 (2,3-
CHD) bis 3,7 %mol/mol (3,4-CHD) niedriger. Die hdhere Selektivitat bei CHD-Molekilen
kann moéglicherweise durch die Abspaltung von Pyruvat auf dem Weg von Chorismat zu 2,3-
und 3,4-trans-CHD erklart werden (Abb. 3.4). Die hohere Akkumulation von Pyruvat konnte
die Umsetzung von Pyruvat zu Phosphoenolpyruvat durch das Enzym PEP-Synthase
verstarken. Die hohere Verfugbarkeit von Phosphoenolpyruvat wiederum kénnte fir die
Biosynthese von DAHP eingesetzt werden und dadurch die CHD-Ausbeute verbessern.

Bei der Synthese des Intermediats der Aromaten-Biosynthese 3-Dehydroshikimat wurde im
Vergleich zu den CHD-Fermentationen eine hoéhere Produktbildung und eine integrale
Ausbeute von 26 %mol/mol erreicht (Tab. 6.2). Die unbekannten Mutationen des
3-Dehydroshikimat-Uberproduzenten lassen einen direkten Vergleich der unterschiedlichen
Prozesse nicht zu. Eine Uberexpression des Transketolase-Gens kann anhand der
Ergebnisse von Yi (Yi et al. 2003) jedoch als signifikant fur eine optimale Bildung und
Ausbeute aller Aromaten-Biosynthese Produkte betrachtet werden.

6.2.3 '*C-Markierungsexperiment

Wahrend der CHD-Fermentationen wurde in der Wachstumsphase eine spezifische
Produktbildungsrate von Uber 0,5 mmol/(g*h) gemessen. Nachdem das Wachstum der
Zellen durch die Reduktion der Aminosaurenzugabe verlangsamt wurde, fiel der Wert zuerst
unter 0,3 mmol/(g*h) und im weiteren Verlauf der Fermentation unter 0,2 mmol/(g*h). Der
typische Verlauf der biomassespezifischen 3,4-trans-CHD-Bildungsrate kann der Abbildung
6.5 entnommen werden.

Es konnte ein Zusammenhang zwischen der Wachstums- und der Produktbildungsrate
hergestellt werden (Kap. 5.2.5). Eine weitere Information zur Beurteilung der Fermentation
kann der Kohlenstoffbilanz entnommen werden (Abb. 6.18). In der Wachstumsphase betrug
der Anteil des Nebenproduktes Kohlendioxid ca. 40 Mol% bei einer Bildungsrate von ca.
6 mmol/(g*h) (Abb. 6.5). Anhand all dieser Daten konnte eine genaue qualitative und
quantitative Aussage Uber die Ursache der Veranderungen der extrazellularen Werte jedoch
nicht getroffen werden. Es war deshalb notwendig, weitere Informationen Uber die
intrazelluldren Flisse zu gewinnen. Dieses Vorhaben sollte im Rahmen des "C-
Markierungsexperimentes umgesetzt werden. Die Zielsetzung des Experimentes war die
Untersuchung der Produktbildung und der intrazellularen Flussverteilung wahrend einer Fed-
Batch Fermentation. Eine &hnliche Fragestellung trat bei der Untersuchung der
L-Phenylalanin-Biosynthese auf (Gerigk 2001; Riiffer 2004). Das '*C-Markierungsexperiment
wurde dabei mittels der Master-Sensor-Technik durchgefihrt (El Massaoudi 2003). Eines der
Ergebnisse dieser Untersuchungen war der Hinweis auf die Erhéhung des Flusses in den
TCA-Zyklus von 114 Mol% in der Wachstumsphase auf 160 Mol% in der Produktionsphase
(Wahl 2005; Wahl 2006; Wahl et al. 2004). Diese Veranderung der intrazellularen Flisse war
verbunden mit der Erhéhung der Kohlendioxidbildung um 16% und der Reduktion des
Flusses in Richtung des Produktes von 20 auf 11 Mol%. Als wichtiger Faktor fir die
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Beurteilung der L-Phenylalanin-Biosynthese wurde auflerdem die Veranderung des
Nettoflusses von Phosphoenolpyruvat zu Pyruvat identifiziert (Wahl 2005; Wahl 2006; Wahl
et al. 2004). Entscheidend dabei ist die Aktivitdt der Enzyme Pyruvat-Kinase und
Phosphoenolpyruvat-Synthase (Abb. 3.2). Bei der Biosynthese von L-Phenylalanin wurde ein
Anstieg des Nettoflusses in Richtung Pyruvat von 14 Mol% in der Wachstumsphase bis auf
60 Mol% in der Produktionsphase beobachtet (Wahl 2005; Wahl 2006; Wahl et al. 2004). Ein
ahnliches Ergebnis wurde bei der Bestimmung der maximalen theoretischen Ausbeute fur
die CHD-Molekile ermittelt (Abb. 6.22). Die Verlaufe der extrazellularen Raten wahrend der
Fed-Batch Fermentationen von 3,4-trans-CHD untermauern diese Vermutung (Tab. 6.2 und
Abb. 6.21). Nach der Verlangsamung der Wachstumsrate auf unter 0,1 h™ durch die
Reduktion des Aminosaurezulaufs wurde eine stetige Abnahme der Produktbildungsrate
beobachtet. Gleichzeitig wurde ein Anstieg der Kohlendioxidbildung auf ca. 60 Mol% ermittelt
(Abb. 6.5). Aufgrund der fehlenden intrazellularen Messungen kann die Erhéhung des
Nettoflusses von PEP zu Pyruvat nur angenommen werden. Die Ergebnisse, die bei der
Untersuchung der intrazellularen Flisse bei der L-Phenylalanin-Biosynthese erzielt wurden,
kénnen nur bedingt auf die 3,4-trans-CHD-Bildung Gbertragen werden. Der Grund liegt in der
notwendigen Abspaltung von Pyruvat bei der Umwandlung von Chorismat zum Endprodukt
durch das Enzym Isochorismat-Lyase (Abb. 3.3 und 3.5). Die héhere Akkumulation von
Pyruvat beeinflusst wahrscheinlich die intrazellularen Flisse. Eine quantitative Beantwortung
dieser Frage kann nur durch die Bestimmung der intrazellularen Flisse im Rahmen eines
3C-Markierungsexperiments erfolgen. Die experimentelle Umsetzung wurde im Rahmen
dieser Promotionsarbeit unter dem Einsatz der Sensor-Master-Technologie in
Zusammenarbeit mit Gronke (Gronke 2007) durchgefihrt (Kap. 6.1.4). Der Vergleich der
Konzentration des Produktes, der Nebenprodukte und der Parameter im Master- und
Sensor-Reaktor zeigte, dass das Experiment erfolgreich verlief. Bis auf geringe
Abweichungen zeigten alle Sensor-Fermentationen annahernd identische Verlaufe
gegenluber dem Master-Prozess.

Die Messung der "*C-markierten Intermediate erfolgte in Kooperation mit der Firma DSM und
Prof. Miuller an der Universitat Freiburg. Die Modellierung der Daten erfolgte mit
Unterstiitzung von Wahl (Wahl 2005). Die Ergebnisse des '*C-Markierungsexperimentes
werden im Rahmen der Promotionsarbeit von Gronke (Gronke 2007) beschrieben.

6.2.4 Modellgestiitzte Optimierung der CHD-Biosynthese

In Zusammenarbeit mit Wahl (Wahl 2005) wurde ein stdchiometrisches Modell fur die
Berechnung des optimalen Flusses von Kohlenstoff, ausgehend von Glukose, bis zum
Produkt trans-CHD in einem nicht wachsenden Stamm erstellt (Abb. 6.22).

Anhand des Modells konnte beim Einsatz von Glukose als Substrat fur die Biosynthese der
beiden CHD-Molekule eine maximale Ausbeute von Uber 77 Mol% ermittelt werden. Die
Glukose wird uber das PT-System in die Zelle aufgenommen (Kap. 3.1.2). Dabei wird je Mol
Glukose ein Mol Phosphoenolpyruvat in ein Mol Pyruvat umgesetzt. Weiterhin wird bei der
letzten enzymatischen Reaktion der Synthese der beiden CHD-Molekule ein Mol Pyruvat pro
Mol trans-CHD gebildet. Die Akkumulation von Pyruvat sollte im optimalen Fall durch eine
hohe Aktivitdt des Enzyms PEP-Synthase (pps) kompensiert werden. Dabei sollte Pyruvat in
PEP umgesetzt werden. Das Modell ergab einen notwendigen Fluss von ca. 80 Mol%.
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Nur unter der Voraussetzung, dass Pyruvat zu PEP regeneriert wird, kdnnte die maximale
trans-CHD-Ausbeute realisiert werden. Das Modell ergab des Weiteren, dass im optimalen
Fall ein Teil des Pyruvats (ca. 20 Mol%) in den TCA-Zyklus abflieRen misste. Pyruvat wirde
Uber den TCA-Zyklus entweder in die Biomasse oder Kohlendioxid umgesetzt werden. Damit
konnte gezeigt werden, dass die optimale trans-CHD Synthese von dem Wachstum der
Biomasse abhangig ist. Die Ergebnisse der Untersuchungen der 2,3-trans-CHD-Bildung
konnten damit bestatigt werden (Kap. 5.2.5 und Abb. 5.32).
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Abb. 6.22: Stochiometrisches Modell der optimalen theoretischen intrazellularen Flisse: fiur die

maximale CHD-Ausbeute bei nicht-wachsenden Zellen (links) und bei einem neutralen
Nettofluss zwischen Phosphoenolpyruvat und Pyruvat, katalysiert durch die Enzyme
Pyruvat Kinase (Gen pyk) und PEP-Synthase (Gen pps) (rechts).

Der Nettofluss zwischen Phosphoenolpyruvat und Pyruvat, katalysiert durch die Enzyme
Pyruvat Kinase und PEP-Synthase, wurde bei L-Phenylalanin Fermentationen mit maximal
14 Mol% bestimmt (Wahl 2005). Bei dem Modell fur trans-CHD wurde ein Nettofluss von Null
angenommen (Abb. 6.22). Dabei sank die CHD-Ausbeute um ca. 34 Mol% auf ca. 43 Mol%.
Die maximale gemessene differentielle Ausbeute bei Fed-Batch Fermentationen mit dem
Stamm F82pC22 wurde mit 27,5 Mol% bestimmt (Tab. 6.2).

Basierend auf diesen Ergebnissen wurde ein 3,4-trans-CHD-Produktionsstamm konstruiert,
bei dem eine plasmidkodierte Uberexpression des Gens pps (PEP-Synthase) umgesetzt
wurde. Die Fed-Batch Fermentation mit diesem Stamm, die im Rahmen dieser Arbeit
durchgefiihrt wurde, fihrte jedoch nicht zu einer Verbesserung der Produktbildung und einer
Erhéhung der Ausbeute von 3,4-trans-CHD. Die negative Auswirkung der pps-
Uberexpression kénnte mehrere Ursachen haben. Aufgrund der Gréfke des pps-Gens konnte
diese die Effizienz der Uberexpression negativ beeinflussen. AuBerdem kénnte aufgrund der
zentralen Bedeutung der PEP-Synthase eine hohe Verfligbarkeit des Enzyms eine negative
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Auswirkung auf den Stoffwechsel haben. Weiterhin kdnnte die Uberexpression der PEP-
Synthase und damit eine Erhdhung des Flusses von Pyruvat zu Phosphoenolpyruvat fur die
Optimierung der CHD-Bildung nicht ausreichend sein. Bei den Untersuchungen von Patnaik
(Patnaik et al. 1994; Patnaik et al. 1995) konnte eine Optimierung der Biosynthese von
DAHP, des ersten Intermediats der Aromaten-Biosynthese, durch die Uberexpression der
Gene der Enzyme DAHP-Synthase (aroG), PEP-Synthase (pps) und Transketolase (tktA)
erzielt werden. Die Bestimmung der theoretischen maximalen Ausbeute flir den Aromaten-
Biosyntheseweg ergab, dass eine Verdoppelung der Ausbeute durch die Ricksynthese von
Pyruvat zu PEP und dadurch eine Reduktion des Kohlenstoffflusses in Richtung des TCA-
Zyklus erreicht werden konnte. Die Untersuchungen von Patnaik (Patnaik et al. 1994;
Patnaik et al. 1995) zeigten auRerdem, dass die einzelne Uberexpression der Gene aroG,
pps oder tktA keine signifikante Verbesserung der Ausbeute ergab.

Die Rickgewinnung von PEP aus Pyruvat ist notwendig aufgrund des PEP-Verbrauchs bei
der Glukoseaufnahme (Kap. 3.1.2), aber auch aufgrund der Abspaltung von Pyruvat durch
das Enzym Isochorismat-Lyase bei der CHD-Synthese. Bei einem Glukoseuberschuss ist
jedoch das Enzym PEP-Synthase nicht aktiv (Patnaik et al. 1994).

Demnach sollten zur Verbesserung der CHD-Biosynthese Produktionsstamme mit der
Uberexpression der Gene aroG, pps oder tktA konstruiert werden. Als Basisstamm flr die
Biosynthese von 3,4-trans-CHD kdnnte F82pC22 dienen. Um Nebenproduktbildung in Form
von Shikimat-3-Phosphat und Chorismat zu vermeiden, missten aulterdem die Gene aroA
und entB Uberexprimiert werden (Kap. 6.2.1). Als Basisstamm fiir die Biosynthese von 2,3-
trans-CHD konnte F111pC20 dienen (Kap. 5.2.4).
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7 Fermentativer Zugang zu der -Aminosaure 2,3-trans-CHA

In diesem Kapitel wird die fermentative Produktion des CHA-Molekils 2,3-trans-CHA
beschrieben. Basierend auf den Erkenntnissen der 300 Liter-Fermentation von 2,3- und 3,4-
trans-CHD sollte 2,3-trans-CHA direkt in groRem MaRstab produziert werden.

71 Ergebnis der Fed-Batch Fermentation im 300 Liter MaRstab

Die Voruntersuchungen zur Biosynthese der B-Aminosaure 2,3-trans-CHA erfolgten im
2 Liter-Malstab in der Sixfors Fermentationsanlage (Moch 2004). Die héchste Produktivitat
wurde mit dem E. coli-Produktionsstamm KB532pC27 erzielt. Zur Produktion von 2,3-trans-
CHA im 300 Liter-MaRstab wurde der Aminosaurezulauf entsprechend der 2,3-trans-CHD-
Produktion manuell gesteuert. Das Zulaufprofil entsprach dem im 2 Liter-Malstab
eingesetzten Fluss. Die Glukoseldsung wurde manuell zugegeben. Das Volumen zu Beginn
der Fermentation betrug 152 Liter. Die Induktion der Produktbildung mit 100 uM IPTG
erfolgte bei ca. 10% der maximalen Biomassekonzentration.

Das Ergebnis zeigt, dass insgesamt 18 mol (2,9 kg) 2,3-trans-CHA fermentativ produziert
werden konnten (Abb. 7.1). Es wurde eine maximale Produktkonzentration von 100,3 mmol/I
(15,7 g/l) nach einer Prozesszeit von 37 Stunden erreicht.
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Abb. 7.1:  Links: 2,3-trans-CHA Gesamtmenge und Konzentration wahrend der 300 Liter Fed-Batch

Fermentation mit dem Produktionsstamm E. coli KB532pC27. Rechts: Darstellung der
Nebenproduktkonzentration.

Das Wachstum der auxotrophen Stamme war abhangig von der Zufuhr der Aminosauren
L-Tyrosin und L-Phenylalanin (Abb. 7.2). Die gewahlten Zulaufraten fihrten zur Limitierung
der L-Tyrosinkonzentration. Die Aminosdure L-Phenylalanin wurde bis zu einer
Konzentration von 6,9 mmol/l akkumuliert.

103



Ergebnisse: 2,3-trans-CHA

50 . . : : : ; —r2,0 10 . . ; ; ; ; ;
—e— Biomasse — A L-T i
| L | < 8 -Tyrosin
= 40 o— Wachstumsrate 1.6 = 3 —A— L-Phenylalanin
=2 k) g A
2 30 12 7 E 6 /A/
© . g 2 N
E o \.\.\.\. ?71' o JAN
£ 20/ — 0,8 5 4 44 /
| e = 5 |Aa e
° No o = = AL /A
| | | i AN
L r04 o 21a-a, \ a
4 I Al ha—a—b
0 °/'./ e n L0 0 Y
0 5 10 15 20 25 30 35 0 5 10 15 20 25 30 35
Prozesszeit [h] Prozesszeit [h]
Abb. 7.2: Links: Verlauf der Biomassekonzentration und der Wachstumsrate bei der Produktion von

2,3-trans-CHA. Rechts: Verlauf der Aminosaurekonzentrationen (300 Liter Fed-Batch
Fermentation; E. coli KB532pC27).

Die Wachstumsphase wurde nach 8 Stunden bei einer Biomassekonzentration von 12 g/l
beendet (Abb. 7.2). Die maximale Biomassekonzentration von 24,8 g/l wurde nach
30 Stunden erreicht. Die hochste Wachstumsrate wurde mit 0,61 h™' nach 6,2 Stunden
ermittelt. Als Nebenprodukt wurde Acetat mit bis zu 38 mmol/l akkumuliert. Am Ende der
Fed-Batch Fermentation wurde der Zulauf der Glukoselésung abgebrochen. In der Folgezeit
wurden Glukose und Acetat vollstandig verstoffwechselt.

Die Produktbildung lag im Bereich von 0,2 mmol/(g*h) (Abb. 7.3). Integriert Uber die
Prozesszeit wurde ein Wert von 0,13 mmol/(g*h) erreicht. Die Produktivitat betrug wahrend
der Produktionsphase 4 bis 5 mmol/(I*h). Die integrale Raum-Zeit-Ausbeute betrug am Ende
der Fermentation 2,8 mmol/(I*h).
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Abb. 7.3:  Grafische Darstellung der differentiellen und integralen biomassespezifischen

Produktbildungsrate (links) und der Raum-Zeit-Ausbeute (rechts) (300 Liter; E. coli
KB532pC27).
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7.2 Diskussion der Arbeiten zum fermentativen Zugang zum 2,3-trans-CHA

Der fermentative Zugang zum 2,3-trans-CHA wurde von McCormick (McCormick et al. 1962)
bis zu einer Konzentration von Uber 6 g/l beschrieben. Durch die Konstruktion von Stammen
mit der Uberexpression der Gene phzD und phzE wurde im Rahmen des CHORUS-
Projektes der Zugang zu 2,3-trans-CHA erdffnet. Im Vorfeld der Produktion im 300 Liter-
Malstab wurde der mdgliche Produktionsstamm im 2 Liter-Mal3stab charakterisiert (Moch
2004). Es zeigte sich, dass mit dem E. coli-Produktionsstamm KB532pC27 die hdchste
Produktivitat erzielt werden konnte.

Wahrend der 300 Liter Fed-Batch Fermentation mit dem Stamm KB532pC27 wurden bis zu
38 mmol/l Acetat akkumuliert (Abb. 7.2). Die Ursache fur die Akkumulation von Acetat ist auf
die nicht ideale Durchmischung des 300 Liter-Bioreaktors zurlickzuflihren. Eine Limitierung
der Sauerstoffkonzentration in dem oberen Bereich des Bioreaktors kann trotz eines pO.-
Messwertes von 30% nicht ausgeschlossen werden. Das fiihrte sowohl bei der Fermentation
von 2,3-trans-CHA als auch 2,3-trans-CHD zu einer signifikanten Anhaufung der
organischen Saure (Abb. 7.4).
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Abb. 7.4:  Links: Gegenulberstellung der biomassespezifischen integralen Produktbildungsrate und
der maximalen Acetatakkumulation bei der 300 Liter Fed-Batch Fermentation von 2,3-
trans-CHA und 2,3-trans-CHD. Rechts: Darstellung der Produktivitdt wahrend der
Produktion im 300 Liter Mal3stab von 2,3-trans-CHA, 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD.

Im Vergleich zu der Produktion von 2,3-trans-CHD konnte bei der Fermentation der
B-Aminosaure eine 13% geringere biomassespezifische Produktbildungsrate erreicht werden
(Abb. 7.4). Die Darstellung der differentiellen Werte, zum Beispiel der Produktivitat, zeigte,
dass bei der Produktion des CHA-Molekiils ein um ca. 10% hoherer Wert errechnet werden
konnte. Die geringeren integralen Werte kdnnen mit einer Iangeren lag-Phase verbunden mit
einer spateren IPTG-Induktion erklart werden.

105



106
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8 Ergebnisse und Diskussion der Untersuchung der Reaktivextraktion als
Verfahren zur in situ Gewinnung von 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD

Der Abschluss eines Fermentationsprozesses liefert eine Biosuspension, bestehend aus
dem Produkt, der Biomasse, der Zellmatrix, den Bestandteilen des Mediums und den
Nebenprodukten. Die Kosten der Produktaufarbeitung kébnnen abhangig von dem Erzeugnis
zwischen 20 und 80 Prozent der gesamten Produktionskosten ausmachen. Vorwiegend
werden Trennverfahren zur Produktgewinnung eingesetzt, die unabhangig von dem
Fermentationsprozess verlaufen.

Die Zielsetzung der Untersuchungen zur integrierten Produktabtrennung von Cyclitolen war
der Aufbau einer Plattform zur Gewinnung niedermolekularer Verbindungen aus einem
Fermentationsprozess. Im Bereich der Zitronensaureproduktion (Wieczorek et al. 1998a) und
bei der Untersuchung der L-Phenylalanin-Produktion (Gerigk et al. 2002b; Maass et al. 2002;
Ruffer et al. 2004) konnte eine Optimierung des Prozesses durch den Einsatz der
integrierten Produktabtrennung erreicht werden. Bei der integrierten Abtrennung der
aromatischen Aminosaure L-Phenylalanin wurde ein Gemisch aus dem L&sungsmittel
Kerosin und dem kationenselektiven Lésungsvermittler D,EHPA als organische Phase
eingesetzt. Dieses System kdnnte zur selektiven Abtrennung von anderen Aminosauren oder
Verbindungen mit einer oder mehreren Amino-Gruppen verwendet werden (z.B. Amino-
Cyclitol 2,3-trans-CHA). Fur die Abtrennung der Cyclitole 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD
war dieses Verfahren aufgrund der fehlenden Amino-Gruppe nicht geeignet. Die Cyclitole
verfligen Uber drei funktionelle Gruppen: zwei Hydroxy-Gruppen und eine Carboxyl-Gruppe
(Abb. 3.4). Im neutralen und basischen Bereich liegt die Carboxyl-Gruppe deprotoniert vor.
Die Ladung des als Anion vorliegenden Cyclitols kénnte dabei als Angriffspunkt flir den
Einsatz der Reaktivextraktion fungieren.

8.1 Voruntersuchungen zur Identifizierung der geeigneten Losungsmittel- und
Akzeptorphase fiir die Reaktivextraktion von trans-CHD

In diesem Kapitel werden die Arbeiten zur Entwicklung eines Verfahrens zur integrierten
CHD-Abtrennung mittels anionenselektiver Reaktivextraktion vorgestellt.

Vor dem Einsatz der Reaktivextraktion zur in situ Abtrennung der Produkte aus dem
Fermentationsprozess waren grundlegende Forschungen im Bereich der Extraktionsfahigkeit
von Cyclitolen notwendig. Der Schwerpunkt der Arbeiten wurde auf die Untersuchung des
Extraktionssystems und die technische Umsetzbarkeit gelegt. Das Extraktionssystem sollte
aus Phasen bestehen, die eine optimale Phasentrennung ermdglichen und ein hohes
Lésungsvermogen fir die Produkte besitzen. Aufgrund der hohen Ldslichkeit der Cyclitole in
der wassrigen Phase wurden nur organische Ldsungsmittel mit schwach hydrophoben
Eigenschaften, aber einer ausreichenden Phasentrennung untersucht. Die fur die
Reaktivextraktion von Cyclitolen geeigneten Losungsmittelsysteme wurden anschlieRend auf
die Biokompatibilitat analysiert.
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8.1.1 Untersuchung der Lésungsmittelphase

Die ersten Untersuchungen im Schitteltrichter-Malistab beschaftigten sich mit der Auswahl
des optimalen Extraktionssystems flir die Abtrennung der Cyclitole. Die Schdtteltrichter-
Experimente wurden mit 10 ml einer 3,4-trans-CHD-L6sung (65 mmol/l) und 10 ml einer
organischen Phase, bestehend aus dem Ldsungsmittel und dem Lésungsvermittler
(20 % w/w), begonnen (Schobert 2004). Nach 30 Minuten wurden die beiden Phasen
voneinander getrennt. Die organische Phase wurde anschlieBend mit 10 ml der
Akzeptorphase (5%-ige NaCl-Lésung) versetzt. Fur die Bestimmung der Extraktionsrate
wurde die 3,4-trans-CHD-Konzentration in der Donor- und Akzeptorphase ermittelt.

Es wurden die lipophilen Gegenionen Trioctylmethylammoniumchlorid (TOMAC), Tri-n-Oktyl-
Phosphinoxid (TOPO) und Tri-n-Oktylamin (TOA) in Verbindung mit dem L&sungsmittel
Oktanol untersucht (Schobert 2004). Es konnte gezeigt werden, dass mit dem System,
bestehend aus dem lipophilen Gegenion TOMAC und dem L&sungsmittel Oktanol eine bis zu
funffach hdhere Extraktionsrate von 3,4-trans-CHD erreicht werden konnte (Abb. 8.1).

2,5

1,5

0,5 *T
0

Oktanol Oktanol Oktanol Dekanol

TOPO TOA TOMAC TOMAC

Extraktionsrate [mmol cHo/mmol carrier /h]

Abb. 8.1:  Vergleich der integralen Extraktionsraten von 3,4-trans-CHD bei off-line
Reaktivextraktionsexperimenten im Schdtteltrichter-Mafstab mit den Ldsungsmitteln
Oktanol und Dekanol und den lipophilen Gegenionen Tri-n-Oktyl-Phosphinoxid (TOPO),
Tri-n-Oktylamin (TOA) und Trioctylmethylammoniumchlorid (TOMAC). Als Akzeptorphase
wurde Kochsalzlésung eingesetzt.

8.1.2 Untersuchung der Akzeptorphase

Fir die Reaktivextraktion der Cyclitole aus dem Fermentationsuberstand ist es notwendig,
geeignete Gegenanionen einzusetzen (Abb. 3.7). Aufgrund der Instabilitat der Produkte bei
pH-Werten unter 3 und Uber 11 war es nicht mdglich, eine basische Akzeptorphase mit
einem Uberschuss an OH™-Anionen einzusetzen (Kap. 3.1.6). Deswegen wurde als
Akzeptorphase eine Kochsalzlésung eingesetzt. Die Verwendung einer zu hohen
Salzkonzentration in der Akzeptorphase konnte jedoch zu einer Korrosion der
Produktionsanlage flihren. Deshalb sollte die minimale NaCl-Konzentration, mit der noch ein
geeigneter Extraktionsgrad erzielt werden kann, experimentell bestimmt werden.

Die Untersuchung der Akzeptorphase wurde im Schitteltrichtermalistab durchgefiihrt. Dabei
wurden unterschiedliche Kochsalzkonzentrationen fir die Bestimmung des Extraktions-
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grades eingesetzt (Abb. 8.2). Als Donorphase wurden 10 ml einer Modelllésung mit ca. 10 g/l
3,4-trans-CHD, geldst in VE-Wasser, verwendet. Als Lésungsmittelphase wurde ein
Gemisch, bestehend aus Oktanol und TOMAC, eingesetzt. Die beiden Phasen wurden zwei
Minuten miteinander vermischt und nach einer 30-minutigen Ruhephase erfolgte die
Trennung der beiden Phasen. Die mit 3,4-trans-CHD beladene Loésungsmittelphase wurde
mit Akzeptorphasen mit einer 0%-igen, 1%-igen, 10%-igen und 36%-igen Kochsalzlésung
versetzt. Auch diese beiden Phasen wurden miteinender vermischt. Der Extraktionsgrad
wurde anhand der 3,4-trans-CHD-Konzentrationsdifferenz zwischen der Donor- und der
Akzeptorphase bestimmt.
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80
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Extraktionsgrad [%]
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NaCl-Konzentration in der Akzeptorphase [%]

Abb. 8.2:  Abhangigkeit des 3,4-trans-CHD-Extraktionsgrades von der NaCl-Konzentration in der
Akzeptorphase (Schobert 2004).

Bei dem Schitteltrichterexperiment wurde beim Einsatz einer gesattigten Kochsalzlésung
(36%) als Akzeptorphase der héchste Extraktionsgrad von tber 98% erzielt. Eine Reduktion
der Salzkonzentration auf 10% fihrte zu einem Abfall des Wertes auf 80%. Bei einer
Akzeptorphase aus 1% NaCl wurde ein Extraktionsgrad von 60% erreicht.

8.1.3 Analyse der Biokompatibilitidt der eingesetzten Losungsmittelphasen

Fur die Untersuchung der Biokompatibilitdt wurden Schittelkolben-Experimente mit dem
3,4-trans-CHD-Produzenten F82pC22 durchgefiihrt. Der Stamm E. coli F82pC22 wurde in
einem Erlenmeyerkolben mit 100 ml LB-Medium (Kap. 12.1.5) bis zur optischen Dichte von
ca. 1 kultiviert. Anschlieend wurden die Kulturen mit 100 uM IPTG induziert. Bei einer
optischen Dichte von ca. 3 wurden der Flissigkultur ca. 100 pl der Lésungsmittelphase,
bestehend aus Oktanol oder Dekanol bzw. aus dem Gemisch aus Oktanol/TOMAC oder
Dekanol/TOMAC, zugefiihrt. Die optische Dichte wurde 1,5 Stunden nach Zugabe der
Lésungsmittelphase erneut gemessen.

Durch die Zufuhrung der Losungsmittelphasen wurde eine Verlangsamung der
Wachstumsrate festgestellt. Im Vergleich zu der Kontrolle ohne Zugabe der
Lésungsmittelphase wurde durch den Einsatz von Oktanol eine starkere Inhibierung des
Zellwachstums als mit Dekanol festgestellt. Des Weiteren wurde durch die Zugabe des
Gemisches, bestehend aus dem Ldsungsmittel Dekanol und dem lipophilen Gegenion
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TOMAC, das Wachstum der Zellen schwéacher reduziert als mit dem Gemisch, bestehend
aus Oktanol und TOMAC.

8.2 Untersuchungen zur off-line Reaktivextraktion

Bei allen off-line Reaktivextraktionexperimenten wurde als Donorphase der Uberstand einer
2,3-trans-CHD- oder 3,4-trans-CHD-Fermentation eingesetzt (Kap. 5 und 6). Dabei wurde
die Fermentationsbruhe mittels eines Mikrofiltrationsmoduls mit einer
Porenausschlussgrosse von 500 kDa von der Biomasse getrennt (Kap. 4.3.5). AnschlieRend
wurde der biomassefreie Fermentationsiiberstand mittels finf Membrankassetten (MWCO)
mit einer Ausschlussgrenze von 10 kDa von den Proteinen befreit (Kap. 4.3.5). Die
Wirkungsweise beider Filtrationsschritte entspricht dem Cross-Flow-Prinzip. Die Abtrennung
der Proteine aus dem Fermentationstberstand sollte eine Proteinausfallung in der ersten
Zentrifuge verhindern (Ruffer 2004). Im Rahmen der Diplomarbeit von Schobert (Schobert
2004) wurde bei der off-line Reaktivextraktion des 3,4-trans-CHD-Fermentationsiberstandes
ohne Proteinabtrennung eine Feststoffablagerung festgestellt. Bei allen weiteren
Reaktivextraktionsexperimenten wurde deshalb eine Proteinabtrennung durchgefiihrt. Die so
behandelte Donorphase beinhaltete Medienbestandteile, Produkte, Nebenprodukte,
Substrate, Proteinbruchstlicke und Peptide.

8.2.1 Off-line Reaktivextraktion von 3,4-trans-CHD

Die 3,4-trans-CHD-Konzentration in den Fermentationsiiberstanden, die fir die off-line
Reaktivextraktionsexperimente eingesetzt wurden, lag im Bereich zwischen 95 und
105 mmol/l. In der Abbildung 8.3 sind die Konzentrationsverlaufe der Donor- und der
Akzeptorphase eines Reaktivextrationsexperimentes dargestellt. Die Lésungsmittelphase
bestand aus dem Ld&sungsmittel 1-Oktanol und 20% (w/w) des lipophilen Gegenions
TOMAC. In Vorversuchen konnte gezeigt werden, dass bei Experimenten mit dem Gemisch
aus Oktanol und TOMAC die hochsten Extraktionsraten erreicht werden konnten (Abb. 8.1).
Als Akzeptorphase wurde eine 5 %-ige Kochsalzlésung eingesetzt. Die Volumenstréme der
Donor- und der Akzeptorphase betrugen jeweils 2 I/h. Der Volumenstrom der
Lésungsmittelphase wurde mit 1,5 I/h gewahlt. Fir das Experiment wurden 0,8 Liter des
proteinfreien Fermentationsiberstandes sowie 0,4 Liter der Akzeptor- und 0,5 Liter der
Lésungsmittelphase eingesetzt.

In den ersten 30 Minuten des Reaktivextraktionsexperimentes wurde eine signifikante
Abnahme der 3,4-trans-CHD-Produktkonzentration unter 90 mmol/l in der Donorphase
beobachtet (Abb. 8.3). Die 3,4-trans-CHD-Konzentration nahm in den folgenden vier
Stunden auf 60 mmol/l ab. In der Akzeptorphase wurde das Produkt von Beginn an
angereichert. Am Ende des Experimentes betrug die 3,4-trans-CHD-Konzentration
78 mmol/l. Zum Zeitpunkt des Experiments war die Analyse der Produktkonzentration in der
Lésungsmittelphase noch nicht etabliert. Aufgrund dessen wurde die Massenbilanz,
basierend auf der absoluten 3,4-trans-CHD-Menge in der Donor- und der Akzeptorphase
berechnet. Die Massenbilanz blieb Uber die Zeit konstant bei einem Wert von 80 mmol.
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Abb. 8.3:  Grafische Darstellung eines der off-line 3,4-trans-CHD Reaktivextraktionsexperimente
(Schobert  2004). Links: Aufragung der Massenbilanz und der 3,4-trans-CHD-
Konzentrationen in der Akzeptorphase und der Donorphase. Rechts: Grafische
Darstellung der Verlaufe der 3,4-trans-CHD-Extraktionsraten der Donor- und
Akzeptorphase.

Die Extraktionsrate nahm innerhalb der ersten 20 Minuten des Experimentes deutlich ab
(Abb. 8.3). Die Verlaufe der Extraktionsrate aus der Donorphase und in die Akzeptorphase
waren annahernd gleich und sank gleichzeitig mit der abnehmenden CHD-Konzentration in
der Donorphase. Die Extraktionsrate aus der Donorphase nahm nach 20 Minuten von einem
maximalen Wert von ca. 27,4 mmol/h auf 13 mmol/h und nach drei Stunden auf 5,1 mmol/h
ab. In den nachsten drei Stunden des Experimentes wurde ein Wert von minimal 1,1 mmol/h
ermittelt. Integriert Gber die sechs Stunden Versuchszeit wurde ein Wert von 5,7 mmol/h
erreicht. Der maximale Wert der Extraktionsrate aus der Ldsungsmittelphase in die
Akzeptorphase war mit 18,3 mmol/h deutlich geringer als der Ubergang aus der Donorphase
in die Ldsungsmittelphase. Die Differenz kann durch den Einsatz neuer CHD-freier
Lésungsmittelphase erklart werden. Die Akzeptorphase musste zuerst mit dem Produkt
3,4-trans-CHD angereichert werden. Aufgrund dessen war der Ubergang des Produktes aus
der Losungsmittelphase in die Akzeptorphase zeitlich verzégert. Im weiteren Verlauf des
Experimentes nahm die Extraktionsrate auf 5 mmol/h nach zwei Stunden und auf 2,9 mmol/h
bis zum Ende des Versuchs ab. Integriert Uber die Versuchszeit, wurde eine Extraktionsrate
von 5,3 mmol/h ermittelt.

8.2.2 Off-line Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD

Bei den Experimenten zur off-line Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD wurde als
Donorphase ein biomasse- und proteinfreier Fermentationsiiberstand mit einer
Produktkonzentration im Bereich zwischen 90 und 95 mmol/l eingesetzt. Die Akzeptorphase
bestand aus einer 5%-igen Kochsalzldsung. Bei einem der Experimente wurde nach einer
Prozesszeit von mehr als vier Stunden die bis auf 27 mmol/l abgereicherte Donorphase
gegen eine neue Donorphase ausgetauscht (Abb. 8.3)(Schobert 2004). Der Volumenstrom
der Donorphase betrug 3 I/h. Die Lésungsmittelphase wurde mit einer Geschwindigkeit von
1,5 I/h gefordert. Der Volumenstrom der Losungsmittelphase betrug 2 I/h. Das Experiment
wurde mit 0,8 Liter des proteinfreien Fermentationsiiberstandes begonnen. Nach uber vier
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Stunden wurden erneut 0,8 Liter der neuen Donorphase eingesetzt. Das Volumen der
Akzeptorphase betrug 0,4 Liter und der organischen Phase 0,5 Liter.

Zu Beginn des Experimentes wurden in den ersten 10 Minuten bis zu 13,6% (12,6 mmol/l)
des Produktes 2,3-trans-CHD aus der Donorphase extrahiert (Abb. 8.4). Die Produkt-
konzentration nahm kontinuierlich bis zur Prozessstunde 4,2 auf 27 mmol/l ab. Die
Anreicherung der Akzeptorphase verlief konstant bis zu einer Konzentration von 100 mmol/l.
Die Messung der 2,3-trans-CHD-Konzentration in der Lésungsmittelphase ergab einen
Anstieg in den ersten 10 Minuten auf Gber 27 mmol/l. Die Produktkonzentration sank im
weiteren Verlauf des Experimentes unter 20 mmol/l. Die Massenbilanz lag im Bereich von 92
bis 108%.

Nach 4,2 Stunden wurde die abgereicherte Donorphase durch einen neuen biomasse- und
proteinfreien Fermentationsiberstand ersetzt. Die Akzeptorphase konnte im weiteren Verlauf
des Experimentes bis auf tber 135 mmol/l 2,3-trans-CHD angereichert werden. Gleichzeitig
wurde die neue Donorphase auf unter 35 mmol/l abgereichert. Die Produktkonzentration in
der organischen Phase stieg nach dem Wechsel der Donorphase auf 27 mmol/I.

Der Verlauf der Extraktionsraten des Produktes 2,3-trans-CHD ist in der Abbildung 8.5
dargestellt. Die maximale Extraktionsrate wurde in den ersten 10 Minuten erreicht. Der
maximale Wert lag bei dem Ubergang aus der Donorphase in die Losungsmittelphase bei
60,6 mmol/h. Gleichzeitig wurde ein Nettofluss in die organische Phase von 54,7 mmol/h
bestimmt. Die Extraktionsrate aus der Losungsmittelphase in die Akzeptorphase betrug nach
5 Minuten 19,9 mmol/h. Sie stieg in den folgenden Minuten auf 38 mmol/h und fiel in der
Folgezeit auf 9,4 mmol/h. Nach Uber vier Stunden betrug der Wert ca. 5,4 mmol/h. Integriert
Uber die 4,1 Stunden Versuchszeit bis zum Austausch der Donorphase wurde ein Wert von
19,3 mmol/h erreicht. Die Extraktionsrate aus der Donor- in die Lésungsmittelphase fiel von
dem maximalen Wert um 60,6 auf 12,2 mmol/h ab. Bis zur Prozessstunde 4,2 blieb dieser
Wert knapp Uber 10 mmol/h. Der Nettofluss in die organische Phase nahm innerhalb von
10 Minuten von 54,7 auf unter 0 mmol/h ab. Ein negativer Nettofluss in der
Lésungsmittelphase bedeutet, dass der Ubergang des Produktes aus der Lésungsmittel- in
die Akzeptorphase hoher ist, als der Fluss aus der Donor- in die organische Phase. Der
Nettofluss fiel nach 15 Minuten auf -7,8 mmol/h. Im weiteren Verlauf der Reaktivextraktion
stieg der Wert auf 2,5 mmol/h.

Nach einer Prozesszeit von 4,2 Stunden wurde die Donorphase gegen einen neuen mit ca.
90 mmol/l 2,3-trans-CHD angereicherten Fermentationsuberstand ausgetauscht (Abb. 8.4
und 8.5). Die Extraktionsrate aus der Donorphase in die organische Phase stieg auf
24,6 mmol/h. Die Extraktionsrate in die Akzeptorphase stieg von 5,4 auf 12 mmol/h. Der
Nettofluss in die Losungsmittelphase fiel kurz nach dem Wechsel der Donorphase auf
-10 mmol/h. Im weiteren Verlauf des Experiments stabilisierte sich der Wert im Bereich um
0 mmol/h.
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Abb. 8.4:
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Grafische Darstellung des off-line 2,3-trans-CHD Reaktivextraktionsexperimentes.
Aufgetragen sind die Massenbilanz und die Verlaufe der 2,3-trans-CHD-Konzentration
der Akzeptorphase, der Donorphase und der Ldsungsmittelphase. Die erste
abgereicherte Donorphase wurde nach Uber vier Stunden gegen eine neue Donorphase
ausgetauscht (markiert).

2,3-trans-CHD:

—m— Akzeptorphase
-—--A--- erste Donorphase
--w--- zweite Donorphase
—0— L&sungsmittelphase

Extraktionsrate [mmol/h]
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Verlauf der 2,3-trans-CHD-Extraktionsraten der Donor-, Loésungsmittel- und
Akzeptorphase bei einem off-line Reaktivextraktionsexperiment. Die erste abgereicherte
Donorphase wurde nach Uber vier Stunden gegen eine neue Donorphase ausgetauscht
(markiert).

Untersuchungen zur in situ Reaktivextraktion

Die Ergebnisse der off-line Experimente zur Reaktivextraktion der beiden Cyclitole aus dem
Kapitel 8.2 und der Diplomarbeit von Schobert (Schobert 2004) wurden als Basis fiir die

Entwicklung

integrierter  Aufarbeitungsverfahren verwendet. Die Ergebnisse dieser

Untersuchungen werden in diesem Kapitel dargestellt.
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8.3.1 In situ Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD
Entwicklung des Verfahrens zur in situ-Gewinnung von 2,3-trans-CHD

Die Basis fir das Hybridverfahren mit der integrierten Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD
war eine Fed-Batch Fermentation mit dem Stamm F111pC20 (Tab. 4.1). Alle Fermentationen
zur in situ Aufarbeitung wurden nach Vorgaben aus dem Kapitel 4.3.2 durchgefihrt. Der
Aufbau und das Prinzip der integrierten Produktabtrennung sind im Kapitel 4.3.5
beschrieben. Der schematische Aufbau der Reaktivextraktionsanlage kann der Abbildung
4.10 entnommen werden.

Im Rahmen der ersten in situ Experimente sollte die technische Realisierbarkeit des
komplexen Verfahrens gezeigt werden. Bei der Fermentation wurden MaRnahmen zur
Minimierung der Kontaminationsgefahr uUberprift (Kap. 4.3.5). Weiterhin wurde die
kontinuierliche Bereitstellung des Permeats optimiert. Diese Malknahmen sollten die
Langzeitstabilitdt des Extraktionssystems wahrend der in situ Produktaufarbeitung erhéhen.
Ferner sollten die Langzeitversuche den Einfluss der on-line Reaktivextraktion auf die
Produktbildung und die Aktivitat der Biomasse zeigen.

Das Experiment wurde mit einem Batch-Prozess mit einem Startvolumen von 22 Litern
gestartet. Nach einer Prozesszeit von ca. 5 Stunden wurde mit dem Glukosezulauf der Fed-
Batch-Prozess begonnen. Die Wachstumsphase endete nach einer Prozesszeit von
17 Stunden. Die Induktion der Produktbildung begann nach 5,2 Stunden. Der Verlauf der
Produktkonzentration ist in der Abbildung 8.6 dargestellt.

Nach der Induktion der Produktbildung stieg die 2,3-trans-CHD-Konzentration in der
Fermentationsbriihe bis auf 120,8 mmol/l (18,8 g/l) (Abb. 8.6). Nach einer Prozesszeit von
27,5 wurde mit der Ultrafiltration der Fermentationsbrihe begonnen. Da die Leistung der
Ultrafiltrationsmodule im Laufe des Experimentes abnahm, wurden nach einer Laufzeit von
ca. 10 Stunden die 10 kDa Ultrafiltrationskassetten gegen regenerierte Kassetten
ausgetauscht.  Anschlieend wurden hdhere  Filtrationsraten  bestimmt. Das
Ultrafiltrationssystem lieferte einen biomasse- und proteinfreien Fermentationstberstand, der
fur den Start der Reaktivextraktion eingesetzt wurde. Vergleichbar zu den off-line
Reaktivextraktionsexperimenten (Kap. 8.1) wurde fiir die Donor- und die Akzeptorphase ein
Volumenstrom von 2 I/h gewahlt. Der Volumenstrom der Ldsungsmittelphase wurde mit
1,5 I/h eingestellt. Die Frequenz der FlUssig-FlUssig-Extraktoren betrug 50 Hz. Das Volumen
der eingesetzten organischen Phase betrug 3 Liter. Sie bestand aus einem Gemisch aus
1-Oktanol und 30% TOMAC. Die Akzeptorphase, bestehend aus einer 5%-igen NaCl-
Lésung, hatte ein Volumen von 5 Litern. Um dauerhaft eine konstante Extraktionsrate zu
erreichen, musste am Anfang ein stabiles Extraktionssystem hergestellt werden. Nachdem
die Phasentrennung dauerhaft etabliert wurde (Prozesszeit 28 Stunden), wurde das in situ
Reaktivextraktionsexperiment gestartet. Der Riickfluss des abgereicherten Permeats in den
Bioreaktor erfolgte ohne Aktivkohle-Filtration zur Abtrennung der organischen Phase. Der
Volumenstrom betrug 2 I/h.
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Abb. 8.6:  Grafische Darstellung der Konzentrationsverldufe wahrend einer Fed-Batch Fermentation
und der in situ Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD (42 Liter Fed-Batch Fermentation; E.
coli F111pC20). Der virtuelle Verlauf der Gesamtproduktkonzentration ist eine Summe
der Konzentrationen der Fermentationsbrihe, der Ldsungsmittelphase und der
Akzeptorphase. Die Losungsmittelphase bestand aus Oktanol und 30% TOMAC. Als
Akzeptorphase wurde eine 5%-ige Kochsalzlésung eingesetzt.

Zu Beginn der in situ Reaktivextraktion (Prozesszeit 28 bis 38,3 Stunden) stieg die
Produktkonzentration in der Fermentationsbriihe von 120,8 auf 147 mmol/l (Abb. 8.6). Bis
zum Ende der integrierten Produktgewinnung nach 48 Stunden fiel die 2,3-trans-CHD-
Konzentration in dem Bioreaktor auf 122,5 mmol/l. Nach dem Abschluss des
Reaktivextraktionsexperimentes (Prozessstunde 47,6) stieg die Produktkonzentration in der
Fermentationsbriihe auf 128,9 mmol/l. Der virtuelle Verlauf der 2,3-trans-CHD-Konzentration
entsprach bis zum Start der integrierten Produktgewinnung der Konzentration im Bioreaktor
(Abb. 8.6). Mit dem Beginn der in situ Reaktivextraktion stieg die virtuelle Konzentration als
Bilanz der Konzentrationen in der Fermentationsbriihe sowie der Akzeptor- und der
Lésungsmittelphase bis zur Prozessstunde 39 auf einen Wert von 167,2 mmol/l. Bis zum
Ende des Extraktionsexperiments blieb die virtuelle Konzentration auf einem konstanten
Niveau zwischen 159 und 163,7 mmol/l. Am Ende des Experimentes wurde eine virtuelle
Produktkonzentration von 165,1 mmol/l ermittelt.

Mit dem Beginn der in situ Produktgewinnung nach 28 Stunden begann die Anreicherung der
Akzeptorphase (Abb. 8.6). In den ersten 5 Stunden der Reaktivextraktion stieg die
2,3-trans-CHD-Konzentration in der Akzeptorphase bis auf 76,5 mmol/l. In dieser Phase
wurde das Extraktionssystem instabil, was zu einer nicht optimalen Phasentrennung geftuhrt
hatte. Ein Teil der organischen Phase (ca. 30 ml) gelangte in den Permeatlauf. Die
kontinuierliche Versorgung mit dem biomasse- und proteinfreien Fermentationsiberstand
und der Permeat-Ruckfluss in den Bioreaktor wurden fur ca. 30 Minuten unterbrochen. Die
mit der Lésungsmittelphase kontaminierte, abgereicherte Permeatlésung (0,5 |) wurde
entsorgt. Eine Kontamination der Fermentationsbrihe mit der organischen Phase kann
jedoch nicht ausgeschlossen werden. Wie zu Beginn des Experimentes wurde erneut ein
stabiles Extraktionssystem mit einer optimalen Phasentrennung hergestellt. Anschlielend
wurde der Kreislauf zwischen dem Bioreaktor und der Extraktionsanlage erneut begonnen.
Die in situ Reaktivextraktion wurde fortgesetzt. Ab der Prozessstunde 33 stieg die
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Produktkonzentration in der Akzeptorphase bis zum Ende der Extraktion auf 216,8 mmol/l
(33,8 g/l). Die Messung der 2,3-trans-CHD-Konzentration in der Losungsmittelphase stieg im
Laufe der Reaktivextraktion auf einen maximalen Wert von 54,3 mmol/l (Abb. 8.6).

Biomassebildung und Zellaktivitat

Nach einer lag-Phase von ca. zwei bis drei Stunden begann die Wachstumsphase. Diese
Phase wurde durch die Reduktion des Aminosaurenzulaufs nach 14,2 Stunden bei einer
Biomassekonzentration von 23,6 g/l unterbrochen (Abb. 8.7). Im weiteren Verlauf der
Fed-Batch Fermentation stieg die Biomassekonzentration bis zur Prozessstunde 28 auf
34,4 g/l. AnschlieBend wurde die in situ Reaktivextraktion gestartet. Die
Biomassekonzentration blieb im Verlauf des Experimentes auf einem konstanten Niveau von
30 bis 34 g/l. Am Ende der Fed-Batch Fermentation wurde eine Biomassekonzentration von
30,9 g/l gemessen.
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Abb. 8.7:  Verlauf der Biomassekonzentration und der Sauerstofftransferrate (OTR) wahrend der
Fed-Batch Fermentation und der in situ Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD.

In der Abbildung 8.7 ist neben dem Verlauf der Biomassekonzentration die
Sauerstofftransferrate (OTR) dargestellt. Nach dem Beimpfen lag der Sauerstofftransfer im
Bereich von 3 bis 10 mmol/(I*h) (lag-Phase). Der OTR-Wert stieg wahrend der
Wachstumsphase auf maximal 220 bis 260 mmol/(I*h). In der Folgezeit fiel die
Sauerstofftransferrate auf Werte zwischen 180 und 200 mmol/(I*h). Zu Beginn der in situ
Reaktivextraktion betrug die Sauerstofftransferrate 200 mmol/(I*h). Im Verlauf der on-line
Produktseparation stieg der OTR-Wert auf 222 mmol/(I*h) nach einer Prozesszeit von ca.
35 Stunden. Wahrend der weiteren neun Stunden sank der Sauerstoffbedarf auf ca.
180 mmol/(I*h). In der Folgezeit fiel die Sauerstofftransferrate innerhalb von zwei Stunden
auf 60 bis 70 mmol/(I*h). Der OTR-Wert blieb bis zum Ende des Experiments auf diesem
Niveau.
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Raum-Zeit-Ausbeute und Extraktionsrate

Nach der Induktion der Produktbildung in der Prozessstunde 6 stieg die Produktivitat der
Fed-Batch Fermentation auf einen Wert von 8,6 mmol/(I*h) (Abb. 8.8). Nach der
Wachstumsphase (Prozessstunde 14) lag die Produktivitat zwischen 5,4 und 6,4 mmol/(I*h).
Zu Beginn der in situ Reaktivextraktion stieg der Wert auf 6,6 mmol/(I*h). Ab der
Prozessstunde 37, ca. neun Stunden nach dem Beginn der in situ Reaktivextraktion, fiel die
Produktivitat auf unter 4 mmol/(I*h). Im weiteren Verlauf des Experimentes wurde ein Wert
zwischen 0 und 2 mmol/(I*h) bestimmt. Nach dem Ende des Reaktivextraktionsexperiments
stieg die Produktivitat auf bis zu 7,2 mmol/(I*h).
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Abb. 8.8:  Verlauf der Produktivitat von 2,3-trans-CHD wahrend der in situ Produktgewinnung sowie
Verlauf der volumetrischen Extraktionsrate.

Bezogen auf das Volumen der Akzeptorphase von 5 Liter wurde in der ersten Phase des
on-line Reaktivextraktionsexperimentes eine differentielle Extraktionsrate von 16,9 mmol/(I*h)
ermittelt (Abb. 8.8). Damit lag dieser Wert ungefahr zweifach héher als der maximale Wert
der Produktivitdt der Fermentation. In den ersten funf bis sechs Stunden des
Extraktionsversuchs blieb der Wert im Bereich von 15-16 mmol/(I*h). In dieser Phase war
das Extraktionssystem stabil. AnschlieRend wurde die Phasentrennung gestort. Die in situ
Reaktivextraktion musste unterbrochen werden. Die Extraktionsrate fiel auf ca. 4 mmol/(I*h).
Nach dem erneuten Start der on-line Extraktion stieg die differentielle Extraktionsrate auf
10,2 mmol/(I*h) nach 42 Stunden. Integriert Gber die 21 Stunden Versuchszeit wurde ein
Wert von 10,3 mmol/h erreicht.

Entsprechend der Darstellung der Produktivitdt der Fermentation (Abb. 8.8) ist in der
Abbildung 8.9 der Verlauf der biomassespezifischen Produktbildungsrate dargestellt. Nach
der Induktion der Produktbildung durch die Zugabe von IPTG stieg die Produktbildungsrate
nach 10 Stunden bis auf 0,53 mmol/(g*h). Beim Start der in situ Produktaufarbeitung lag die
Rate bei ca. 0,2 mmol/(g*h). Mit dem Beginn der integrierten Reaktivextraktion blieb in den
folgenden sechs Stunden die spezifische Produktbildung im Bereich von 0,2 mmol/(g*h). In
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der darauf folgenden Zeit fiel der Wert auf unter 0,08 mmol/(g*h). Nach dem Ende des in situ
Extraktionsexperimentes stieg die biomasse-spezifische Produktbildungsrate auf bis zu
0,26 mmol/(g*h).
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Abb. 8.9:  Links: Verlaufe der biomassespezifischen Produktbildungsrate wahrend der 2,3-trans-
CHD-Fermentation und der in situ Produktabtrennung sowie Verlauf der Extraktionsrate.
Rechts: Grafische Darstellung der 2,3-trans-CHD-Gesamtmenge.

In der Abbildung 8.9 ist der Verlauf der Extraktionsrate dargestellt. Nach dem Start des
in situ Reaktivextraktionsexperimentes wurde eine Extraktionsrate von 76,6 mmol/h ermittelt.
Die Extraktionsrate blieb in den ersten sechs Stunden stabil im Bereich von 72,6 bis
77 mmol/h. Durch das Anhalten der in situ Extraktion in der Prozessstunde 44 fiel der Wert
auf 20,6 mmol/h. Die Wiederaufnahme der on-line Produktgewinnung fihrte zum Anstieg der
Extraktionsrate auf ca. 50 mmol/h. Am Ende des Experimentes wurde ein Wert von
56,2 mmol/h ermittelt. Uber die Prozesszeit integriert wurde eine Extraktionsrate von
51,6 mmol/h bestimmt.

Im Laufe der Fed-Batch Fermentation wurde bis Prozessstunde 28 eine Gesamtmenge von
3mol (470 g) 2,3-trans-CHD akkumuliert (Abb. 8.9). Mit dem Start der in situ
Produktseparation wurde ein Teil des Produktes in die Akzeptorphase extrahiert. Am Ende
des Experimentes wurden insgesamt 4,8 mol (743 g) 2,3-trans-CHD in bis zu 35,5 Litern
Fermentationsmedium gebildet. Davon wurden in den 5 Litern der Akzeptorphase 24% der
erzeugten 2,3-trans-CHD-Gesamtmenge separiert.

8.3.2 In situ Reaktivextraktion von 3,4-trans-CHD

Basierend auf einer Fed-Batch Fermentation mit dem Stamm F82pC22 (Tab. 4.1) wurden
Experimente zur in situ Reaktivextraktion von 3,4-trans-CHD gestartet. Die Beschreibung der
Fermentation kann dem Kapitel 4.3.2, der Aufbau der in situ Produktseparation dem Kapitel
4.3.5 entnommen werden.

Der Prozess wurde mit 22 Litern Reaktionsvolumen gestartet. Der Fed-Batch Prozess wurde
durch den Zulauf der Glukoselosung nach 5 Stunden begonnen. Das Ende der
Wachstumsphase erfolgte nach 17 Stunden durch die Reduktion der Aminosaurezulaufrate.
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Durch die IPTG-Induktion nach ca. 7 Stunden wurde die Produktbildung gestartet. Der
Verlauf der 3,4-trans-CHD-Konzentration kann der Abbildung 8.10 entnommen werden.

Bis zur Prozessstunde 36,5 stieg die Produktkonzentration bis auf 131,3 mmol/l (20,5 g/l).
AnschlieBRend wurde das Ultrafiltrationssystem  gestartet. Die  Leistung der
Ultrafiltrationsmodule nahm im Laufe des Experimentes ab. Aufgrund dessen wurden nach
einer Laufzeit von ca. 10 Stunden die funf 10 kDa Ultrafiltrationskassetten gegen
regenerierte Kassetten ausgetauscht. Dadurch konnte eine signifikante Steigerung der
Filtrationsleistung erreicht werden. Nach einer Ultrafiltrationszeit von ca. 30 Minuten wurden
0,5 Liter eines biomasse- und proteinfreien Fermentationsiberstands fur den Beginn der
Reaktivextraktion eingesetzt. Die Flussig-Flissig-Extraktoren wurden bei 50 Hz betrieben.
Basierend auf den Erfahrungen der off-line Reaktivextraktionsexperimente (Kap. 8.1) wurde
fir die Donor- und die Akzeptorphase ein Volumenstrom von 2 I/h gewahlt. Der
Volumenstrom der organischen Phase betrug 1,5 I/h. Das Volumen der Akzeptorphase
(5%ige Kochsalzldsung) betrug 5 Liter. Die Lésungsmittelphase bestand aus einem Gemisch
aus 1-Oktanol und 30% TOMAC. Das Volumen der organischen Phase wurde mit 3 Liter
gewahlt.

Zu Beginn des Reaktivextraktionsexperimentes sollte ein stabiles Extraktionssystem
hergestellt werden. Damit sollte eine lange Extraktionsphase gewahrleistet werden. Ab der
Prozesszeit 40, nachdem das Extraktionssystem stabilisiert wurde, wurde das abgereicherte
Permeat mit einer Flussrate von 0,2 I/h Uber einen Aktivkohlefilter in den Fermenter
zurtckgefuhrt. Ab der Prozessstunde 42 wurde die Flussrate tUber den Aktivkohlefilter auf 2
bis 3 I/h erhéht. In den ersten acht Stunden der integrierten Reaktivextraktion stieg die
3,4-trans-CHD-Konzentration in der Fermentationsbriihe von 131,3 auf 150,3 mmol/l
(Abb. 8.10). Ab der Prozesszeit 44,4 fiel die Produktkonzentration innerhalb von fast funf
Stunden auf 103,4 mmol/l. Bis zum Ende der Fermentation nach 57,5 Stunden fiel die 3,4-
trans-CHD-Konzentration auf 94,8 mmol/l.

Mit dem Start der on-line Reaktivextraktion begann die Anreicherung der Akzeptorphase
(Abb. 8.10). Innerhalb der ersten finf Stunden der Reaktivextraktion wurden 64,2 mmol/l
3,4-trans-CHD akkumuliert. Der Wert stieg in der Folgezeit auf bis zu 144 mmol/l (22,5 g/l).
Die Messung der Produktkonzentration in der Losungsmittelphase ergab einen Anstieg bis
auf 14,4 mmol/l zum Ende des Experimentes. Uber die Prozesszeit integriert wurde eine
Extraktionsrate von 32,4 mmol/h ermittelt.

Die Bilanzierung der Produktkonzentration, akkumuliert in der Fermentationsbrihe, der
Akzeptor- und der organischen Phase, ist in der Abbildung 8.10 dargestellt. Bis zum Start der
on-line Reaktivextraktion entsprach die Bilanz dem Verlauf in der Fermentationsbrihe. In
den ersten funf Stunden der integrierten Reaktivextraktion stieg die Vvirtuelle
Produktkonzentration auf den maximalen Wert von 166,7 mmol/l (26 g/l). Im weiteren Verlauf
des Experimentes fiel die bilanzierte 3,4-trans-CHD-Konzentration auf 132,9 mmol/l.
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Abb. 8.10: Fed-Batch Fermentation in Verbindung mit der in situ Reaktivextraktion des Molekdils 3,4-
trans-CHD. Links: Darstellung der Konzentrationsverlaufe in der Fermentationsbriihe, in
der Akzeptorphase und der Lésungsmittelphase. Des Weiteren ist der virtuelle Verlauf
der Gesamtproduktkonzentration aus der Fermentationsbriihe, der Losungsmittelphase
und der Akzeptorphase abgebildet. Die Lésungsmittelphase bestand aus Oktanol und
30% TOMAC. Als Akzeptorphase wurde eine 5%ige Kochsalzlésung eingesetzt. Rechts:
Grafische Darstellung der 2,3-trans-CHD-Gesamtmenge.

Die Fed-Batch Fermentation mit dem Stamm F82pC22 fiihrte bis zur Prozessstunde 35 zur
Bildung von 2,9 mol (452 g) 3,4-trans-CHD (Abb. 8.10). Mit dem Start der in situ
Produktseparation wurde ein Teil des Produktes in die Akzeptorphase extrahiert. Zum
Abschluss des Experiments wurden insgesamt 2,5 mol (390 g) 3,4-trans-CHD gebildet. In
den 5 Litern der Akzeptorphase wurden 28% der erzeugten 3,4-trans-CHD Gesamtmenge
separiert.
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8.4 Diskussion zur Entwicklung des Reaktivextraktionsverfahrens zur in situ
Gewinnung von 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD

Der Beginn der Arbeiten im Bereich der integrierten Aufarbeitung der Cyclitole war durch
zwei Fragestellungen motiviert. Einerseits sollte ergdnzend zu den Arbeiten Uber die in situ
Gewinnung von L-Phenylalanin (Gerigk et al. 2002b; Maass et al. 2002; Ruffer et al. 2004)
eine Plattform fur die on-line Gewinnung von organischen Sauren oder Hydroxysauren
etabliert werden. Auf der anderen Seite wurde eine prozesstechnische Ldsung fir das
Problem der Glukonsaurebildung gesucht. Im Kapitel 5.2.2 wurde postuliert, dass eine hohe
2,3-trans-CHD-Konzentration die Induktion der Glukonsdurebildung verursachte. Das Ziel
war nun, die Produktkonzentration wahrend der Fed-Batch Fermentation in einem
bestimmten Konzentrationsbereich zu halten.

8.4.1 Grundlagen der Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD

Auswahl des optimalen Reaktivextraktionssystems und die Untersuchung der
Biokompatibilitat

Fir die Auswahl des optimalen Extraktionssystems fur die Abtrennung der Cyclitole wurden
die lipophilen Gegenionen TOMAC, TOPO und TOA in Verbindung mit dem Lésungsmittel
Oktanol untersucht (Schobert 2004). Es konnte gezeigt werden, dass mit dem
TOMAC/Oktanol-System die hdchste Extraktionsrate erzielt wurde (Abb. 8.1). Weiterhin
wurde das Ldsungsmittel Dekanol untersucht. Es konnte gezeigt werden, dass mit dem
Lésungsmittel Oktanol im Vergleich zu Dekanol eine bis zu 20% hohere Extraktionsrate
erreicht werden konnte. Diese Eigenschaft wurde auf die hdhere Ldslichkeit des Produktes in
Oktanol zuruckgefuhrt. Dies konnte zur Folge haben, dass umgekehrt das Losungsmittel
eine hohere Loéslichkeit in dem Fermentationstberstand besitzt. Aufgrund dessen bestand
die Moglichkeit, dass das Losungsmittel im Laufe der in situ Reaktivextraktion starker in der
Fermentationsbrihe akkumuliert werden koénnte. Das kdnnte zu einer inhibierenden oder
toxischen Wirkung des TOMAC/Oktanol-Gemisches auf die Zellen fuhren. Diese
Fragestellung sollte durch die Untersuchung der Biokompatibilitat des Extraktionssystems
mit dem Stamm F82pC22 Uberprift werden (Kap. 8.1.3). Es zeigte sich, dass die Zugabe der
Lésungsmittel Dekanol und Oktanol oder des Gemisches, bestehend aus dem Lésungsmittel
und den lipophilen Gegenionen TOMAC, eine negative Wirkung auf das Zellwachstum im
Schuttelkolben hatte. Am starksten wurde das Wachstum der Zellen nach der Zugabe der
organischen Phase aus Oktanol und TOMAC inhibiert.

Wie im Kapitel 3.3.2.3 beschrieben wurde, kann die Toxizitat eines Losungsmittels anhand
der Polaritdt abgeschatzt werden. Als Richtwert fir die Polaritdt kann der logP-Wert
verwendet werden (GI. 3-3, S. 22). Demnach gelten hydrophobe Loésungsmittel mit einem
logP-Wert groRer als 1 (z.B. Dodekanol) als weniger toxisch fir die Biomasse. Der Nachteil
dieser Moleklle liegt aber in der geringeren Sattigungskonzentration fir hydrophobe
Verbindungen wie CHD oder organische Sauren. Der Einsatz hydrophiler Losungsmittel (z.B.
Hexanol) konnte sich wiederum inhibierend oder toxisch auf die Zellen auswirken. Die Wahl
des geeigneten Ldsungsmittels flr die Reaktivextraktion ist ein Kompromiss aus
Sattigungskapazitat und Biokompatibilitadt. Deshalb wurden fir die on-line Experimente trotz
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der inhibierenden Wirkung auf das Zellwachstum das Extraktionssystem bestehend aus dem
Lésungsmittel Oktanol und dem lipophilen Gegenion TOMAC ausgewahlt. Die Entscheidung
fir diese organische Phase wurde aufgrund der héheren Extraktionsrate getroffen, die mit
diesem System erzielt wurden. Bei den in situ Experimenten kdnnte als eine Barriere fir das
TOMAC/Oktanol-Gemisch beim Ruickfluss des Raffinats ein Aktivkohlefilter eingesetzt
werden (Wieczorek et al. 1998b).

Ein weiterer wichtiger Faktor fur die Effektivitdt der Reaktivextraktion ist die Konzentration
der Gegenionen in der Akzeptorphase. In der Diplomarbeit von Schobert (Schobert 2004)
wurden unterschiedliche NaCl-Konzentrationen untersucht. Es zeigte sich, dass mit einer
gesattigten Kochsalzldsung der maximale Extraktionsgrad erreicht werden konnte (Abb. 8.2).
Der Einsatz einer gesattigten Kochsalzlésung ist aufgrund der hohen Salzfracht fur die
weitergehenden Aufarbeitungsexperimente jedoch nicht von Vorteil. Auf der anderen Seite
konnten bei off-line Experimenten mit weniger als 1% NaCl in der Akzeptorphase nur
kurzfristig hohe Extraktionsraten erreicht werden. Aufgrund dieser Ergebnisse wurde fur alle
in situ Reaktivextraktionsexperimente eine Akzeptorphase mit 5% NaCl verwendet.

Analyse der off-line Reaktivextraktionsexperimente von 2,3- und 3,4-trans-CHD

Im Rahmen der Untersuchungen der off-line Reaktivextraktionen wurde eine Differenz in
dem Extraktionsverhalten von 2,3- und 3,4-trans-CHD festgestellt. Bei der gleichen
Beschaffenheit der Akzeptorphase (5% NaCl-Lésung) und der organischen Phase (Gemisch
aus Oktanol und 20% TOMAC) wurde bei der Reaktivextraktion von 3,4-trans-CHD eine
integrale volumetrische Extraktionsrate von 7,1 mmol/(I*h) gemessen. Bei einem
Vergleichsexperiment mit 2,3-trans-CHD betrug dieser Wert 24,1 mmol/(I*h). Bei der
Gegenuberstellung der differentiellen Extraktionsraten zeigte sich, dass zu Beginn des
Experimentes eine hdhere Extraktionsrate fir 2,3-trans-CHD ermittelt wurde. Nach
30 Minuten wurde eine doppelt so hohe Extraktionsrate erzielt (Abb. 8.11).
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Abb. 8.11: Gegenulberstellung der Extraktionsraten in die Akzeptorphase bei der off-line
Reaktivextraktion von 2,3- und 3,4-trans-CHD.

122



Diskussion: Reaktivextraktion

Die Ursache fir die deutliche Differenz bei den Extraktionsraten kann auf die Struktur der
beiden Produkte zuruckgefuhrt werden. Die beiden Moleklle bestehen aus einem Ring mit
zwei Doppelbindungen (Abb. 8.12). Dieser Bereich der Cyclitole besitzt einen hydrophoben
Charakter. Weiterhin besitzen beide Molekile drei hydrophile funktionelle Gruppen. Die
Carboxyl-Gruppe ist am ersten Kohlenstoffatom des Ringes verankert. An der Position drei
im Ring sitzt die erste Hydroxy-Gruppe. Der Unterschied zwischen den beiden Molekulen
liegt an der Position der zweiten Hydroxy-Gruppe. Bei 2,3-trans-CHD ist diese Gruppe an der
Position zwei und bei 3,4-trans-CHD an der Position vier verankert. Aufgrund dieser
Verteilung erzeugen die nebeneinander stehenden funktionellen Gruppen bei 2,3-trans-CHD
einen Bereich mit einem hydrophilen Charakter. Die beiden Hydroxy-Gruppen sowie die
Carboxyl-Gruppe wirken anziehend flr Wassermolekile. Diese Struktur vereinfacht die
Loslichkeit des Molekiils in der wéassrigen Phase und verbessert den Ubergang des Molekiils
aus der organischen Phase in die Akzeptorphase. Aufgrund dieser Verteilung entsteht auf
der gegeniber liegenden Seite des Molekdls ein Bereich mit hydrophobem Charakter. Dieser
Teil des Ringes mit den beiden Doppelbindungen besitzt eine héhere Affinitat zu
organischen LoOsungsmitteln wie Oktanol. Aufgrund dessen kann bei 2,3-trans-CHD
angenommen werden, dass der Widerstand beim Ubergang aus der Donor- in die
organische Phase gegenlber 3,4-trans-CHD geringer ausfallt. AuRerdem kdnnte es bei dem
Molekul 2,3-trans-CHD bevorzugt zur Ausbildung von Mizellen kommen, die die hydrophile
bzw. hydrophobe Ausrichtung des Moleklls verstarken.

. Hydrophller Berelch

Hydrophober Bereich

Abb. 8.12: Die chemische Struktur der Produkte 2,3-trans-CHD (links) und 3,4-trans-CHD (rechts).
Markiert sind die hydrophilen und hydrophoben Bereiche der beiden Molekdle.

In der wassrigen Phase konnten mehrere 2,3-trans-CHD-Molekiile mit den funktionellen
Gruppen nach auf’en eine Hydrathille ausbilden. Im Inneren dieses Konglomerats wurde ein
gegeniiber der wassrigen Phase abgetrennter lipophiler Bereich entstehen. Beim Ubergang
in die organische Phase kann eine Ausbildung von Mizellen, bestehend aus TOMAC-
Molekilen, angenommen werden (Abb. 3.8). Die hydrophoben Ketten des
Lésungsvermittlers bilden die duRere Schicht der Mizelle. Im Inneren der Mizelle entsteht ein
Raum, der abgegrenzt ist durch die positiv geladenen TOMAC-lonen. Dieser hydrophile
Bereich kénnte die hydrophilen 2,3-trans-CHD-Konglomerate einschlielien und sie in die
Akzeptorphase transportieren.
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Bei dem Aufbau des 3,4-trans-CHD-Molekils kann ein hydrophober und ein hydrophiler
Bereich nicht so eindeutig beschrieben werden (Abb. 8.12). Die Ausbildung eines
Konglomerats ist unwahrscheinlich. Aufgrund dessen kann eine geringere Affinitdt beim
Ubergang von 3,4-trans-CHD in die Lésungsmittelphase angenommen werden. Damit
kénnten die geringeren Extraktionsraten erklart werden.

8.4.2 In situ Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD

Die Grundlage der technischen Realisierbarkeit der in situ Produktgewinnung wurde im
Rahmen der off-line Reaktivextraktionsexperimente gelegt (Kap. 8.1). In diesem Abschnitt
werden die Untersuchungen zur Auswirkung der integrierten Reaktivextraktion auf die
Biomasse diskutiert. Flir die Fermentation zur on-line Separation von 2,3-trans-CHD wurde
der im Kapitel 5 vorgestellte E. coli Stamm F111pC20 eingesetzt. Bei Experimenten zur
Gewinnung des Cyclitols 3,4-trans-CHD wurde der E. coli Stamm F82pC22 verwendet. Die
Ergebnisse der Fed-Batch Fermentation mit diesem Stamm sind im Kapitel 6 beschrieben.

Untersuchung der in situ Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD

Wie im Rahmen der off-line Reaktivextraktionsexperimente gezeigt werden konnte, kann
mittels einer organischen Phase, bestehend aus Oktanol und 20 bis 30% TOMAC, das
Produkt 2,3-trans-CHD aus dem Fermentationsiberstand extrahiert werden (Kap. 8.2.1).
Voraussetzung war jedoch ein biomasse- und proteinfreier Fermentationstberstand. Des
Weiteren konnte gezeigt werden, dass als Akzeptorphase eine 5%-ige Kochsalzlésung
eingesetzt werden kann. Gestltzt auf die Ergebnisse dieser Untersuchungen wurde ein
Versuchsaufbau zur in situ Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD durchgefihrt.

Es konnte gezeigt werden, dass die Separation des Produktes 2,3-trans-CHD mit einer
hohen Extraktionsrate von fast 17 mmol/(I*h) mdglich war (Abb. 8.8). In der Akzeptorphase
konnte eine Produktkonzentration von ca. 34 g/l (216 mmol/l) akkumuliert werden. Damit
wurde gegenlber der Fermentationsbrihe eine Aufkonzentrierung um den Faktor 1,6
erreicht. Eine Sattigung der 2,3-trans-CHD-Konzentration in der Akzeptorphase konnte am
Ende des Experiments nicht beobachtet werden. Eine weiterfuhrende Aufkonzentrierung des
Produktes Uber die erreichte Konzentration von 216 mmol/l in der Akzeptorphase ware also
moglich. Um die Reaktivextraktion von 2,3-trans-CHD effizienter zu gestallten, musste das
Arbeitsvolumen der Zentrifugen mindestens vervierfacht werden. Bezogen auf das
Fermentationsvolumen von ungefahr 25 Liter misste das Arbeitsvolumen der Zentrifugen
anstatt 0,14 | mindestens 0,56 | betragen. Das wurde einem Verhaltnis von 1:45 zwischen
dem Arbeitsvolumen der Zentrifuge und dem Fermentationsvolumen entsprechen.

Aufgrund der Resultate der Untersuchungen zur Biokompatibilitat (Kap. 8.1.3) wurde das
in situ Reaktivextraktionsexperiment erst nach dem Ende der Wachstumsphase begonnen.
Der Start der in situ Reaktivextraktion wahrend der Wachstumsphase ist wegen der
mdglichen inhibierenden Wirkung auf die wachsenden Zellen weniger sinnvoll.
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Vergleich der Extraktionsraten bei der in situ Reaktivextraktion von 2,3- und 3,4-trans-CHD

Im Kapitel 8.4.1 wurden unter anderem die Unterschiede bei der Reaktivextraktion der
Produkte 2,3- und 3,4-trans-CHD diskutiert. Die off-line Experimente wiesen eine mehr als
dreifach hoéhere Extraktionsrate bei der Gewinnung von 2,3-trans-CHD im Vergleich zu
3,4-trans-CHD auf (Abb. 8.11). Die Ursache fir diese Differenz kann in der unterschiedlichen
chemischen Struktur der beiden Molekile begriindet sein (Abb. 8.12). Ein vergleichbares
Verhalten wurde bei der Reaktivextraktion im Rahmen der in situ Produktgewinnung
beobachtet (Abb. 8.13). Die Extraktionsraten bei der Reaktivextraktion von 3,4-trans-CHD
lagen zu Beginn des Experimentes im Bereich von 7 mmol/(I*h). Im Vergleich dazu konnten
bei dem Produkt 2,3-trans-CHD eine um mehr als 2,5-fach hohere volumetrische
Extraktionsrate erreicht werden. Im weiteren Verlauf der beiden Experimente wurden bis zu
funffach hdohere Werte bei 2,3-trans-CHD festgestellt.
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Abb. 8.13: Gegenuberstellung der Verlaufe der differentiellen volumetrischen Extraktionsrate bei den
in situ Reaktivextraktionsexperimenten der beiden Produkte 2,3- und 3,4-trans-CHD.

Die zukunftigen Arbeiten im Bereich der Verbesserung der Reaktivextraktion von
3,4-trans-CHD sollten sich mit der Optimierung der organischen Phase beschaftigen. Die
Zielsetzung sollte sein, eine hohere Loslichkeit des Produktes in der Losungsmittelphase zu
erreichen. Damit verbunden sollte eine Reduzierung des Widerstandes beim
Phasenubergang erzielt werden. Eine mdgliche Optimierung konnte durch eine Erhdhung
der TOMAC-Konzentration in der organischen Phase erreicht werden. Weiterhin sollten
alternative lipophile Gegenionen und Losungsmittel untersucht werden.

Im groRtechnischen Malistab ist der Einsatz von Kochsalzlésung als Akzeptorphase nur
bedingt mdglich. Die Chloridionen haben eine korrodierende Wirkung auf den Stahl.
Dementsprechend sollten sich weitergehende Experimente ebenfalls mit der Optimierung der
Akzeptorphase beschaftigen. Als Ziel sollte die Reduktion der lonenkonzentration in der
Akzeptorphase angestrebt werden oder der Einsatz alternativer Anionen bei der
Reaktivextraktion untersucht werden.
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Untersuchung der Wirkung der organischen Phase auf die Biomasse wéahrend der in situ
Extraktionsexperimente

Als Nachteil beim Einsatz der Reaktivextraktion mit den Zentrifugalextraktoren wurde der
mdgliche Eintrag des organischen Lésungsmittels oder des Carriers in die Fermentation
postuliert (Wieczorek et al. 1998b). Im Rahmen des 2,3-trans-CHD in situ
Reaktivextraktionsexperimentes konnte gezeigt werden, dass die Akkumulation der
organischen Phase in der Fermentationsbriihe eine inhibierende Wirkung auf die Biomasse
hat (Kap. 8.3.1). Nach einer Dauer von ca. 6 Stunden brach die Phasentrennung fur eine
Dauer von einigen Minuten ein. Ein Teil der organischen Phase gelangte mit dem
Permeatfluss in den Bioreaktor. Ungefahr 11 Stunden nach dem Beginn der in situ
Reaktivextraktion nahm die Produktbildung im Reaktor nach einer Fermentationszeit von
39 Stunden ab. Nach weiteren funf Stunden fuhrte die Akkumulation der Losungsmittelphase
in der Fermentationsbriihe zur Abnahme der Aktivitat der Zellen (Abb. 8.14). Die Inhibierung
der Produktbildung und die Abnahme der Sauerstofftransferrate hangen wahrscheinlich mit
der Akkumulation der organischen Phase in der Fermentationsbriihe zusammen.
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Abb. 8.14: Gegenulberstellung der Verlaufe der Sauerstofftransferrate (OTR), der Extraktionsrate
und der spezifischen Produktbildungsrate wahrend der in situ Reaktivextraktion von 2,3-
trans-CHD.

Aufgrund dieser Erfahrungen wurde bei dem Experiment zur in situ Reaktivextraktion von
3,4-trans-CHD beim RuUckfluss des Permeats in dem Fermenter ein Aktivkohlefilter
vorgeschaltet (Kap. 8.3.2). Der Aktivkohlefilter sollte verhindern, dass ein Teil der
organischen Phase in den Bioreaktor zurlickgefihrt wird (Wieczorek et al. 1998b). Der
Einsatz des Aktivkohlefilters fUhrte dazu, dass das Produkt 3,4-trans-CHD, das noch im
Permeat vorhanden war, an die Aktivkohle gebunden wurde. Ein Teil des Produktes ist
dadurch verloren gegangen. Aufgrund dessen ist eine genaue Bilanzierung dieses
Experimentes nicht moglich. Das Verfahren mit dem Aktivkohlefilter reduzierte zwar den

126



Diskussion: Reaktivextraktion

Eintrag der organischen Phase in die Fermentationsbriihe, die Bindung des Produktes an die
Aktivkohle reduzierte die Effektivitat dieses Verfahrens.

Das Problem des Eintrags der organischen Phase in die Fermentationsbrihe kdnnte durch
den Einbau einer Waschstufe (Hauer et al. 1991; Wieczorek et al. 1998b) mit einer zweiten
organischen Phase geldst werden. Diese zweite organische Phase kdnnte aus einem stark
hydrophoben L&sungsmittel bestehen. Dieses Verfahren kdnnte im Rahmen einer
kontinuierlichen Gegenstromextraktion nach dem ,Mixer-Settler“-Prinzip durchgefiihrt
werden. Der CHD-abgereicherte Fermentationstberstand, der wiederum mit Oktanol und
TOMAC angereichert ist, kdnnte im Gegenstrom mit einer stark hydrophoben Phase, zum
Beispiel einem Ldsungsmittel wie Hexan, Dodekanol oder Pflanzendl versetzt werden. Es
wilrde dazu flhren, dass Oktanol und ein Teil des lipophilen Gegenions in die hydrophobe
Phase Ubergehen wirden. Das Produkt in dem Permeat wiirde aufgrund seines hydrophilen
Charakters nicht in die organische Phase Ubergehen. Dadurch wurde nur ein kleiner Teil des
Lésungsmittels in den Bioreaktor zurlickgeflihrt werden. Eine Gefahrdung der Biomasse
durch die hydrophobe Waschstufe konnte aufgrund der geringen Ldoslichkeit des
Lésungsmittels im Wasser verhindert werden. Eine Alternative zu der kontinuierlichen
Gegenstromextraktion ware der Einsatz eines weiteren FlUssig-Flussig-Extraktors. Das
Permeat konnte in der Mischzone mit der hydrophoben L&sungsmittelphase dispergiert
werden (Abb. 3.9). Durch die Zentrifugalkraft des Rotors kénnten die beiden Phasen in der
Dispersionszone wieder voneinander getrennt werden.
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9 Zusammenfassung

Im Rahmen dieser Arbeit konnte ein Fermentationsprozess flir die Produktion von
2,3-trans-CHD, 3,4-trans-CHD und 2,3-trans-CHA mit rekombinanten Escherichia coli
Stammen bis in den 300 Liter-Mal3stab entwickelt werden. Die Verfahren wurden unter
Einsatz eines synthetischen Mediums, der Kohlenstoffquelle Glukose, und den fir das
Wachstum auxotropher Stamme essentiellen Aminosauren L- Phenylalanin und L-Tyrosin
durchgefiihrt. Weiterhin wurde fir 2,3- und 3,4-trans-CHD ein auf der Reaktivextraktion
basierendes integriertes Aufarbeitungsverfahren erfolgreich etabliert.

Prozessentwicklung fir 2,3-trans-CHD

Durch eine optimierte Prozesstechnik und den Einsatz verbesserter Produktionsstamme ist
es erstmals gelungen, die bisher publizierte maximale 2,3-trans-CHD-Konzentration von
4,6 g/l (Franke 2002) auf 17 g/l zu erhéhen. Die Akkumulation des Nebenproduktes
Glukonsaure fuhrte jedoch zum Abbruch der Produktbildung. Durch eine Veranderung in der
Prozessfuhrung konnte die Ursache der Glukonsauresynthese identifiziert werden. Demnach
wurde die Glukonsaurebildung ab einer 2,3-trans-CHD-Konzentration zwischen 8 und 10 g/l
induziert. Das PQQ-abhangige Enzym Glukose-Dehydrogenase (Gen gcd) wurde als
moglicher Katalysator der Oxidation von Glukose zu Glukonsaure identifiziert. Durch die
Deletion des Gens gcd in dem Produktionsstamm konnte die Glukonsaurebildung wirksam
verhindert werden. Das fiihrte zu einer Optimierung der Biosynthese und zu einer
Akkumulation von bis zu 21,9 g/l 2,3-trans-CHD. Durch die prozesstechnischen
Verbesserungen der Fermentation und die Verwendung neuer Produktionsstdmme wurde
die Raum-Zeit-Ausbeute von 0,7 mmol/(I*h) (Franke 2002) auf 2,2 mmol/(I*h) erhéht. Durch
die Verhinderung der Glukonsaurebildung konnte die Raum-Zeit-Ausbeute weiter auf
2,8 mmol/(I*h) verbessert werden. Die integrale Selektivitat konnte von 5 % mol/mol (Franke
2002) auf 14,9 %mol/mol trotz Nebenproduktbildung erhdht werden. Bei E. coli-Produzenten
mit der Deletion des Gens gcd wurde die integrale Selektivitdt bis auf 15,4 %mol/mol
verbessert. Damit konnten im Rahmen dieser Arbeit die 2,3-trans-CHD-Produktkonzentration
und die Parameter Selektivitat und Raum-Zeit-Ausbeute um den Faktor drei bis vier erhoht
werden.

Das fermentative Verfahren zur Herstellung von 2,3-trans-CHD und die Strategie zur
Vermeidung der Glukonsaurebildung durch die Deletion des Gens gcd in E. coli-
Produktionsstammen wurden zum Patent angemeldet (Bongaerts et al. 2004).

Weiterhin konnte die Ubertragung des Verfahrens in den industriellen MaRstab durch den
.scale up“ in den halbtechnischen Mal3stab (300 Liter) gezeigt werden. Damit konnte zum
ersten Mal das Produkt 2,3-trans-CHD im Kilogramm-Malfstab (3,6 kg im Fermentations-
Uberstand) zuganglich gemacht werden.
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Prozessentwicklung fir 3,4-trans-CHD

Die prozesstechnischen Optimierungen fuhrten zur Produktion von bis zu 164 mmol/l (26 g/l)
3,4-trans-CHD. Damit konnte die bisher erzielte maximale 3,4-trans-CHD-Konzentration von
0,7 g/l (Franke 2002) weit Ubertroffen werden. Es wurde eine integrale Raum-Zeit-Ausbeute
von 4,4 mmol/(I*h) und eine biomassespezifische Produktbildung von maximal
0,52 mmol/(g*h) erreicht.

Bei der Biosynthese von 3,4-trans-CHD wurde die Akkumulation von Shikimat-3-Phosphat,
Chorismat und der Abbauprodukte von Chorismat beobachtet. Eine Reduzierung der
Akkumulation von Shikimat-3-Phosphat um fast zwei Drittel konnte wirksam durch die
Uberexpression des Gens aroA, kodierend fir das Enzym EPSP-Synthase, ermdglicht
werden. Durch erfolgreiche Fed-Batch Fermentationen im halbtechnischen Malistab
(300 Liter) konnte die Mdglichkeit der Ubertragung des Verfahrens in den industriellen
Malstab gezeigt werden. Es konnten bis zu 3,2 kg des Produktes 3,4-trans-CHD
angereichert werden. Mittels Gegenstrom-Extraktion konnten Uber 1 kg des Produktes 3,4-
trans-CHD mit einer Reinheit von mehr als 99% gewonnen werden.

Prozessentwicklung fir 2,3-trans-CHA

Wahrend einer 300 Liter Fed-Batch Fermentation konnte die p—Aminosdure 2,3-trans-CHA
zum ersten Mal in einer Gesamtmenge von fast 3 kg fermentativ hergestellt werden. Es
wurde eine maximale Produktkonzentration von bis zu 100,3 mmol/l (15,7 g/l) erreicht. Damit
wurde die bisher héchste publizierte 2,3-trans-CHA-Konzentration von tber 6 g/| (McCormick
et al. 1962) deutlich Ubertroffen.

In situ Gewinnung von 2,3- und 3,4-trans-CHD

Neben dem fermentativen Zugang zum 2,3- und 3,4-trans-CHD wurde ein neuartiger
Hybridprozess, bestehend aus einer 42 Liter Fermentationsanlage und einem
Aufarbeitungssystem, etabliert. Es konnte gezeigt werden, dass mittels der Reaktivextraktion
die beiden Produkte simultan zu der Fed-Batch Fermentation separiert werden konnten. Der
Einsatz des Hybridprozesses fiihrte erfolgreich zu der Akkumulation von bis zu 216,8 mmol/I
(33,8 g/l) 2,3-trans-CHD und bis zu 144 mmol/l (22,5 g/l) 3,4-trans-CHD in der
Akzeptorphase. Im Rahmen der in situ Experimente konnte fur 3,4-trans-CHD eine
Extraktionsrate von 32,4 mmol/h erreicht werden. Fir das Produkt 2,3-trans-CHD wurde eine
Extraktionsrate von bis zu 51,4 mmol/h erzielt.
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10 Ausblick

Die drei Produkte 2,3-trans-CHA, 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD weisen eine ahnliche
chemische Struktur auf. Der Stoffwechselweg bis zu Chorismat ist bei allen drei
Verbindungen identisch. Die Biosynthese der drei Substanzen unterscheidet sich
ausschlief3lich durch die letzen beiden enzymatischen Reaktionen. Aufgrund dessen wurde
zu Beginn dieser Arbeit angenommen, dass die Erkenntnisse, die bei der Erforschung eines
der drei Produkte gewonnen werden, fir die Prozessentwicklung der beiden anderen
Produkte eingesetzt werden kdonnten. Das Auftreten unterschiedlicher Nebenprodukte bei der
Produktion von 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD zeigte jedoch, dass fir jedes Produkt eine
eigene Forschungsstrategie entwickelt werden musste. Dementsprechend muss die
Optimierung der einzelnen Verfahren weitgehend produktspezifisch erfolgen.

Stammoptimierung

Eine Optimierung der CHD-Bildung kénnte durch den Einsatz alternativer Glukoseaufnahme-
Systeme erzielt werden. Dabei konnte die Substrataufnahme diffusiv (iber das heterologe
Glukoseaufnahmesystem aus Zymomonas mobilis (Glukose-Facilitator) anstatt aktiv Uber
das PT-System erfolgen (Bujnicki 2001; Ruffer 2004). Bei diesem durch den
Substratgradienten angetriebenen System findet die Phosphorylierung der Glukose unter
ATP-Verbrauch durch das Enzym Glukokinase statt. Die Einfiihrung des Glukose-Facilitators
als einziges Glukoseaufnahme-System bei einem L-Phenylalanin-Uberproduzenten fiihrte
aber zu keiner grossen Verbesserung der Produktion (Bujnicki 2001; Ruffer 2004). Bei der
fermentativen Synthese von 3-Dehydroshikimat konnte durch das Einbringen des Glukose-
Facilitators erganzend zu dem PT-System und einer Glukose-limitierenden Fahrweise eine
deutliche Verbesserung der Raum-Zeit-Ausbeute erreicht werden (Yi et al. 2003). Weiterhin
konnte eine signifikante Steigerung der Ausbeute um 8 %mol/mol erzielt werden. Eine
wichtige Differenz zwischen dem 3-Dehydroshikimat- und den CHD- und L-Phenylalanin-
Uberproduzenten liegt in der plasmid-kodierten Uberexpression der Transketolase (Yi et al.
2003). Die Uberexpression der Transketolase kénnte zu einer Erhéhung der Verfligbarkeit
des Metabolits Erythrose-4-Phosphat flihren, der fiir die Aromaten-Biosynthese essentiell ist,
und dadurch eine Optimierung der Ausbeute ermdoglichen. Ferner konnte eine
Uberexpression der PEP-Synthase eine Verbesserung der CHD-Produktion bewirken. In der
Arbeit von Li (Li et al. 2003) konnte gezeigt werden, dass die Uberexpression der Gene
Transketolase und der PEP-Synthase eine Verbesserung der DAHP-Ausbeute bis in die
Nahe des maximalen theoretischen Wertes erméglichte. Die Erhéhung der Verfligbarkeit des
Eingangsmetabolits des Aromaten-Biosyntheseweges DAHP wirde auch bei der
Biosynthese der CHD- und CHA-Molekiile eine Verbesserung der Ausbeute zur Folge
haben.

Des Weiteren sollte eine Optimierung der Affinitdt von Chorismat fur das Enzym
Isochorismat-Lyase  untersucht werden. Damit kdnnte eine  Reduktion der
Nebenproduktbildung verbunden mit der Erhéhung der Ausbeute und der Produktivitat bei
der Biosynthese von 3,4-trans-CHD erreicht werden.
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Prozessentwicklung
Alternative Produkte
3,4-trans-CHA

Das Ziel des CHORUS-Projektes war es, den mikrobiellen Zugang zu den vier Produkten
2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD sowie den p-Aminosauren 2,3-trans-CHA und
3,4-trans-CHA herzustellen. Im Rahmen dieser Promotionsarbeit wurde der fermentative
Zugang zu den drei Molekulen 2,3-trans-CHA sowie 2,3- und 3,4-trans-CHD im Kilogramm-
Malstab hergestellt. In der Arbeit von Kozak konnte der mikrobielle Zugang zum 3,4-trans-
CHA bis zu einer Konzentration von 11 mmol/l (1,7 g/l) gezeigt werden (Kozak 2006;
Wubbolts et al. 2005). Basierend auf den in dieser Promotionsarbeit entwickelten
Fermentationsverfahren fur die CHD-Molekile kénnte mit dem 3,4-trans-CHA-
Uberproduzenten die Produktbildung und Ausbeute optimiert werden. Die 3,4-trans-CHA-
Biosynthese fihrte zur Akkumulation des Nebenproduktes 3,4-trans-CHD bis zu einem
dreifachen Uberschuss (Kozak 2006). Durch die Anwendung der in situ Reaktivextraktion
konnten die CHD-Molekile kontinuierlich aus der Fermentationsbriihe separiert werden. Die
B-Aminosaure 3,4-trans-CHA ist mit einer Amino-Gruppe ausgestattet. Damit kdnnte das
Produkt 3,4-trans-CHA mittels eines kationenselektiven Reaktivextraktionsverfahrens von
dem Nebenprodukt 3,4-trans-CHD getrennt werden. Fir die kontinuierliche 3,4-trans-CHA-
Separation konnte die fur die Gewinnung von Aminosduren entwickelte in situ
Reaktivextraktion mit dem lipophilen Gegenion D,EHPA und dem L&sungsmittel Kerosin
eingesetzt werden (Maass 2001).

Ein Zugang zu der B-Aminosdure 3,4-trans-CHA im Kilogramm-Mal3stab wirde die
Moglichkeit eroffnen, das Molekul als chiralen Synthesebaustein fur Natur- und
Wirkstoffsynthese einzusetzen. Die Firma Roche stellt fermentativ Oseltamivir (Markenname
Tamiflu) aus dem Edukt Shikimat her. Eine Vereinfachung der Synthese von Oseltamivir
konnte durch den Einsatz von 3,4-trans-CHA als Ausgangsverbindung erfolgen. Oseltamivir
gehort zu den Neuroaminidase-Hemmern und wird fir die Therapie der humanen Influenza
eingesetzt. Die Weltgesundheitsorganisation (WHQ) hat zur Verhinderung der befiirchteten
Influenza-Pandemie durch eine Mutante des Vogelgrippe-Virus H5N1 den Staaten
empfohlen, grole Mengen an Tamiflu vorratig zu halten. Die Firma Roche konnte durch die
Empfehlung der WHO 2005 den Tamiflu-Umsatz auf Gber eine Milliarde Euro verfinffachen
(Roche 2005).

Produkte der Natur- und Wirkstoffsynthese

Ausgehend von den Produkten 2,3-trans-CHA, 3,4-trans-CHA, 2,3-trans-CHD und
3,4-trans-CHD konnte in der Arbeitsgruppe von Prof. Miiller eine breite Palette an Natur- und
Wirkstoffsynthesen erarbeitet werden (Esser 2006; Franke 2002; Franke et al. 2003; Lorbach
et al. 2004; Lorbach et al. 2002). Durch die Optimierung des Fermentationsverfahrens von
2,3-trans-CHA, 2,3-trans-CHD und 3,4-trans-CHD und dem damit verbundenen Zugang zu
den Produkten im Kilogramm-MaRstab ist der Grundstein fiir den kommerziellen Zugang zu
diesen Natur- und Wirkstoffen gelegt.
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Optimierung der Reaktivextraktion

Im Rahmen der Promotionsarbeit konnte die Verwendung der in situ Reaktivextraktion zur
Gewinnung von CHD-Molekilen erfolgreich gezeigt werden. Damit wurde ein Hybrid-System
etabliert, mit dem Molekile mit Carboxyl-Gruppen separiert werden konnen. Die weiteren
Untersuchungen der in situ Reaktivextraktion sollen als Zielsetzung eine Optimierung der
Akzeptor- und der organischen Phase haben. Die Verwendung von NaCl hat den Nachteil,
dass Chlorid-lonen korrosiv auf Stahl wirken. Fir grof3technische Verfahren sollte eine
alternative Akzeptor-Phase eingesetzt werden. Fir eine Vielzahl von Molekilen, die im
basischen Milieu stabil bleiben, kdnnte eine basische NaOH-Lésung eingesetzt werden.
Dabei wiirden die OH-lonen als Gegenionen fiir die Carboxyl-Gruppen der Produkte dienen.
Fir Verbindungen wie 2,3- und 3,4-trans-CHD, die im sauren und basischen Milieu instabil
sind, konnten alternativ Salze wie Ammoniumsulfat oder Calciumcarbonat untersucht
werden.

Die Optimierung des entwickelten in situ Reaktivextraktionssystems koénnte durch den
Einbau einer Waschstufe, die im Kapitel 8.4.2 beschrieben ist, verwirklicht werden. Die
zusatzliche organische Phase sollte aus einem hydrophoben Lésungsmittel oder pflanzlichen
Ole bestehen. Diese Phase sollte die Oktanol- und TOMAC-Molekiile auffangen, die im
zurtckflieRenden abgereicherten Fermentationsiiberstand geldst sind, bevor sie in den
Bioreaktor gelangen. Dadurch kénnte eine inhibierende Wirkung der organischen Phase
verhindert werden. Weiterhin sollte der Einsatz eines alternativen hydrophoberen
Lésungsmittels wie Dodekanol oder Hexan Uberprift werden.

Der Verwendung des lipophilen Gegenions TOMAC fur die in situ Reaktivextraktion war
aufgrund der hohen Viskositat dieser ionischen Flussigkeit nur in Verbindung mit einem
Losungsmittel moglich. Die Entwicklungen auf dem Gebiet der ionischen Flissigkeiten
ermOglicht eine gezielte Konstruktion neuer Verbindungen. Eine Alternative zu der
eingesetzten organischen Phase, bestehend aus Oktanol und TOMAC, kdnnte eine bei
Raumtemperatur wenig viskose ionische Flissigkeit mit den I|dsungsvermittelnden
Eigenschaften von TOMAC sein. Diese Verbindung sollte keine toxische oder inhibierende
Wirkung auf die Biomasse haben.
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12 Anhang

121  Zusammensetzung von Medien und Losungen

1211 Stammlésung

FeSO,* 7 H,O / Natrium Citrat 7,59/1/100 g/l

Vitamin B4 (Thiamin * HCI) 7,5 g/l
Glukosemonohydrat 770 g/l
Ampicillin 100 g/l

Alle Substanzen wurden in bidestiliertem Wasser gelost. Das Eisensulfat mit der
Natriumcitrat-Losung wurde in einer dunklen, lichtundurchldssigen Flasche aufbewahrt. Die
Thiamin- und die Ampicillinlésung wurden bei —20°C eingefroren. Die Glukoselésung wurde
nach dem Autoklavieren bei Raumtemperatur aufbewahrt.

12.1.2 Spurenelementstammlésung

A|2 (304)3 *18 Hzo 2 g/l
CoSO4 * 7 H,0O 0,75 g/l
CuSO,4 * 5 H,0 25 g/l
H3BOs 0,5 g/l
MnSO, * 1 H,0 24 gl
Na;MoOQO, * 2 H,O 3 g/l
NiSO,4 * 6 H,O 6 g/l
ZnSO, * 7 H,0 15 gl

Die Salze wurden in bidestilliertem Wasser bei pH 1-2 geldst (bei Zugabe von ungefahr 30
ml konzentrierten Salzsaure) und bei Raumtemperatur gelagert.

12.1.3 Vorkulturmedium

Mediumbestandteil Einsatz pro ein Liter Medium Endkonzentration
MgSQO,* 7 H,O - 0,3 g/l
CaCl,* 2 H,O - 0,015 g/l
KH2PO4 - 3 g/l
KoHPO, - 12 g/l
NaCl - 5 g/l
FeSO,* 7 H,O / Na-Citrat 10 mi/l 0,075 g/l /1 g/l
Spurenelementlésung 1,5 ml/l -

Vitamin B4 (Thiamin * HCI) 1,0 ml/I 0,0075 g/l
L-Tyrosin - 0,08 gl
L-Phenylalanin - 0,08 g/l
Ampicillin 1,0 ml/l 0,1 g/l
Glukose - 5 g/l
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Der gepufferte pH-Wert des Mediums betrug 7,2. Das Medium wurde in einer autoklavierten
Vorratsflasche sterilfiltriert und bei 4°C gelagert.

12.1.4 Hauptkulturmedium

Die angegebenen Endkonzentrationen beziehen sich auf die Werte nach der Inokulation der
Vorkultur.

Mediumbestandteil Einsatz pro ein Liter Medium Endkonzentration
MgSQO,* 7 H,0O - 3 g/l
CaCl,* 2 H,O - 0,015 g/l
KH2P04 - 3 g/l

NaCl - 1 g/l
(NH4).SO, - 5 gll
FeSO,* 7 H,O/Na-Citrat 15 ml/l 0,1125 g/l / 1,59/l
Spurenelementlésung 1,5 ml/l -

Vitamin B4 (Thiamin * HCI) 10 ml/l 0,075 g/l
L-Tyrosin - 0,3 g/l
L-Phenylalanin - 0,3 g/l
Ampicillin 1,0 ml/l 0,1 g/l
Glukose - 10 g/l

Das Medium wurde vor der Fermentation in dem Bioreaktor bei 121°C 20 Minuten sterilisiert.
Der Medienbestandteil FeSO, * 7H,O/Na-Citrat wurde separat bei 121°C 20 Minuten
sterilisiert. Die Ampicillin- und Vitamin B4-Lésung wurden Uber ein Mikrofilter (0,2 ym) in die
FeSO, * 7 H,O/Na-Citrat Losung steril filtriert. Diese Bestandteile wurden zusammen in den
sterilen Bioreaktor gepumpt. Der pH-Wert wurde mit Hilfe der pH-Regelung des Bioreaktors
auf 6,5 eingestellt.

12.1.5 LB-Medium

Bacto-Trypton 10 g/l
Hefe-Extrakt 10 g/l
Natriumchlorid 5 gl
Agar-Agar 15 g/l
Ampicillin 0,1 g/l

Die Zugabe von Agar-Agar erfolgte ausschlie8lich bei der Herstellung von Agarplatten. Die
Substanzen wurden in bidest. H,O gel6st. Der pH-Wert wurde mit NaOH auf 7,2 eingestellt.
Das Medium wurde 20 Min. bei 121°C autoklaviert. Beim Abkihlen wurde dem Medium
Ampicillin zugegeben. Die Lagerung fand steril bei 4°C statt.
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12.1.6 Zulaufmedien: Glukose und Aminosauren

Als Substrat wurde Glukosemonohydrat in einer Konzentration von 770 g/l verwendet. Die
Glukose wurde mit bidestilliertem Wasser angesetzt und frisch autoklaviert (20 min, 121°C).
Als zweites Zulaufmedium diente L-Tyrosin (138 mmol/l, 25 g/I) und L-Phenylalanin (138
mmol/l, 22,8 g/l) in einer 10 %igen Ammoniakldsung. Die Losung war autosteril. Sie wurde
bei 4°C gelagert.

12.1.7 Antischaummittel, pH-Korrekturmittel und IPTG-L6sung

Als Antischaummittel wurde eine unverdiinnte Lésung von Sigma 289 eingesetzt. Vor dem
Einsatz wurde diese Losung autoklaviert (20 min, 121°C).

Fir die pH-Regelung wurde ein autosteriles Gemisch aus 12,5%ige Ammoniakldsung und 5
M KOH verwendet. Bei der Produktion von 2,3-trans-CHA wurde fir die Regelung des pH-
wertes eine 25%ige Ammoniaklésung verwendet.

Die verwendete IPTG-Lésung wurde in der Konzentration von 200 mM eingesetzt. Die
Lésung wurde in bidestilliertem Wasser angesetzt und unsteril bei —20°C gelagert. Bei der
Induktion wurde die Lésung Uber einen 0,2 ym Einwedfilter in den Bioreaktor eingespritzt.
Die IPTG-Endkonzentration in dem Medium betrug 100 uM.

12.1.8 Puffer fur die kontinuierliche Glukose-Analytik (OLGA)

Na,HPO, * H,0 8,36 g/l
KH,PO, 2,28 gl
NaCl 5,84 g/l

Die Salze wurden in bidestilliertem Wasser geldst. Anschlieiend wurde der pH-Wert mit HCI
auf 7,35 eingestellt und die Losung mit 0,1 ml/l TWEEN 20 versetzt. Zum Entgasen wurde
der Puffer Gber Nacht bei 80°C verwahrt und anschlielend bei 4°C gelagert.
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12.2 Chemikalienliste

Chemikalie Firma
Aceton Merck
Al (SO4) - 18 H,0O Merck
Ammoniak Merck
Ammoniumsulfat Merck
Ampicillin Merck
Antischaum S289 Sigma
CaCl, - 2 H,O Merck
CASYTON ScharfeSystem
CuS0O, - 5H,0 Merck
D,O Aldrich
Ethanol Merck
FeSO, - 7 H,O Merck
Glukosemonohydrat Roquette Italia S.P.A.
Glutardialdehyd 25%q Sigma-Aldrich
Glycerin Merck
Hefeextrakt Merck
IPTG Roth
Isopropanol Merck
KoHPO,4 Merck
KCI Merck
KH,PO, Merck
L-Phenylalanin Merck
L-Tyrosin Merck
Magnesiumnitrat Fluka
MgSO, - 7 H,O Merck
MnSO, - H,O Merck
NaCl Merck
NaOH Merck
Natriumcitrat Merck
NaH,PO, Merck
NaOH Merck
NuPage 4-12% Bis-Tris Gel Novex
Pepton Merck
Rinderserumalbumin, Fraktion V Merck
Silver Xpress Silver Staining Kit Novex
Trichloressigsaure Merck
TOMAC Serva
TSP Lanchaster Synthesis
Tween 20 Merck
Vitamin B4 (Thiamin - HCI) Merck
ZnS0O, - 7 H,O Merck
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12.2.1 Datenblatt der chemischen und physikalischen Eigenschaften von TOMAC

Name Trioctylmethylammoniumchlorid (TOMAC)
Summenformel (CgH47)2CH3NCI

Handelsname (Hersteller) Serva

Dichte 0,88 kg/l

Molare Masse 404,17 g/mol

Loéslichkeit in H20 bei 20°C <14l

Flammenpunkt >110°C

Affinitat

Anionen selektiv

12.3 HPLC-Gerateparameter

12.3.1 HPLC fiir Aminosauren

HPLC Sycam
Saule Lichrospher 100 RP 18-5 EC Merck
Fluoreszenzdetektor RF-535 Shimadzu

Gerateparameter der HPLC flir Aminosauren:

stationare Phase
Saule
Eluent A

Eluent B

Gradient

Fluss

Probenvolumen
Vorsaulenderivatisierung
Saulentemperatur
Detektor

Wellenlange Anregung
Wellenlange Emission

Lichrospher 100 RP 18-5 EC

125 X4 mm

Phosphatpuffer (10mM, pH 7,2)

0,5 % Tetrahydrofuran (THF)

50 % Phosphatpuffer (10 mM, pH 7,2)
35 % Methanol

15 % Acetonitril

0 min 75 % B

7 min 90 % B
8,5 min 100 % B
13,5 min 100 % B
14,5 min 75 % B
0,9 ml/min

5ul

90 s mit OPA (ortho-Phtaldialdehyd)
40 °C

Fluoreszenzdetektor RF-535
330 nm

450 nm
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12.3.2 HPLC fiir organische Sauren

HPLC
Saule Aminex HPX-87H
DAD UVD 3408

Sycam
BioRad
Sycam

Gerateparameter der HPLC flir organische Sauren:

stationare Phase
Saule

Eluent

Fluss

Probenvolumen
Saulentemperatur
Detektor

Wellenlange Anregung

Aminex HPX-87H

300 X 7,8 mm

0,2 N H,SO, (isokratisch)

0,5 ml/min
100 pl

40 °C
DAD

215 nm

MASO1-DAH 22 11 00 #1 [modifi

UV_ViIsS

40.05AU

30,0

-7,062

B

8

8-23119

WVL:215 nm

Abb.12.1:  HPLC-Spektrum des Standards flr organische Sauren.

12.3.3 HPLC fiir Produkte, Nebenprodukte und Abbauprodukte

HPLC fir 2,3- und 3,4-trans-CHD,
Chorismat, Hydroxybenzoate:

HP Serie 1100 von Hewlett
Packard

Saule :

Lichrospher C8

CS Chromatographie
Service GmbH

Vorsaule Lichrospher 100 CS Chromatographie
RP-8-5EC Service GmbH
DAD HP
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Gerateparameter:

stationare Phase Lichrospher C8

Saule 250 x 3 mm

Vorsaule 20 mm x 3 mm

Eluent A 0,1% (vol/vol) Trifluoressigsaure

Eluent B 100 % Methanol

Gradient 0,45 ml/min Eluent A
ab 5 Minuten linearer Gradient von Eluent B
bis 50% Methanol bei 40 Minuten

Probenvolumen 5ul

Saulentemperatur 23 °C

Detektor DAD

Wellenlange 275 nm
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Tab. 12.1: Retentionszeiten und UV-Charakteristika und LOQ-Werte der Metabolitquantifizierung
durch RP-HPLC (Franke 2002).

Substanz UV-Maxima R LOQ*
[nm] [min] [mg/I] ([um])
coy
Chorismat ¥ 273 25,0 9 (40)
0" >coy,
OH
coy
Isochorismat 0 278 21,2 4 (19)
0~ >Co,
co,
2,3-trans-CHD @OH 278 4.4 5 (23)
OH
Cco,
3,4-trans-CHD @ 272 6,7 6 (43)
Y OH
OH
co, 202
2-Hydroxybenzoat @/O“ 230 38,0 4 (29)
295
g 199
3-Hydroxybenzoat @\ 26,2 3 (22)
o 289
co,
4-Hydroxybenzoat <> 123 23,3 3 (22)
OH
coy 206
2,3-Dihydroxybenzoat @EOH 238 27,8 2 (13)
OH 305
20z 204
3,4-Dihydroxybenzoat @\ 253 27,5 2 (13)
L 290

*Quantifizierungsgrenze (LOQ) gemessen bei A = 275 nm
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2,3-trans-CHD

DAD-Signal (A = 275 nm)]

DAD-Signal (A = 275 nm)]

0 5 . . 10 15
Zeit [min]
Abb. 12.2: HPLC-Chromatogramm von 2,3- (oben) und 3,4-
trans-CHD (unten) aufgenommen bei einer Wellenlange von A =275 nm.
15000 2000
@ 12000 -~ 2 1600
=) z
< E
= 9000 e 2 1200
S 3
i i -
o 6000 o 800
O _|
5 &
T 3000 - y = 10663 400 L y = 773,78
" R®=1 y R® = 0,9997
I/ /l
0 ‘ 04— ‘
000 025 05 075 1,00 125 0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5
2,3-trans-CHD [g/l] 3,4-trans-CHD [g/1]

Abb. 12.3: Links: HPLC-Kalibriergerade fur das Produkt 2,3-trans-CHD. Rechts: HPLC-
Kalibriergerade fir das Produkt 3,4-trans-CHD (Moch 2003).
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12.4 'H-NMR-Geriteparameter

PFT-NMR-Spektrometer Bruker Physik AG
Superconducting Ultrashield™ NMR Magnet System Spule Nr. BZH 14/300/70A

Technische Daten:

Proton Frequenz 300 MHz
Zentrales Feld 705T
Spuleninduktion 14,4 Henry
Magnetische Energie 52 kJ
Magn. Zentrum von der Spitze der Flanke 459 mm
Hauptspulenerhitzer 120 mA
Shim Spulenerhitzererhitzer 150 mA

Tab. 12.2:  "H-NMR-Daten der gemessenen Substanzen (Zaja 2001).

Substanz '"H-NMR-Daten Signal zur Daten aus:
(D,0) Quantifizierung

2,3-trans-CHD | 64,5 (s, 1H); 84,6 (s, 1H); 0 6 (s, 06 (s, 1H); & |Fermentationslésung
1H); 6 6,3 (s, 1H); 8 6,6 (s, 1H) 6,3 (s, 1H); ©
6,6 (s, 1H)

3,4-trans-CHD | 64,5 (s, 1H); 54,6 (s, 1H); 86 (s, 06 (s, 1H); 6 Standardlésung
1H); 6 6,3 (s, 1H); 8 6,6 (s, 1H) 6,3 (s, 1H); ©
6,6 (s, 1H)

Acetat 01,9 (s, 3H) 01,9 Standardlésung

Chorismat 05,5 (s, 2H), 65,95 (s, 1H), 86,05 nicht detektiert Standardlésung
(s, 1H), 66,25 (s, 1H), 66,35 (s,
1H), 86,95 (s, 1H)

Glukonat 04,5 (s, 1H); 6 4,6-5,5 (Multiplet) 06 (s, 1H) Standardlésung
L-Alanin 01,48 01,48 Standardlésung
L-Phenylalanin | 63,1 (dd, J=7,0; 6,0 Hz, 1H), 83,23 03,1; 03,23 Standardlésung

(dd, J=10,0; 5,0 Hz, 1H), 83,95
(dd, J=5,0; 6,0 Hz, 1H), 67,45 (m,
Aromatenresonanz, 5 H)

Shikimat-3-P 02,19 (dd, J=6,2; 18,4 Hz, 1H), nicht detektiert Literatur

02,69 (dd, J=4,9; 18,1 Hz, 1H),

03,84 (dd, J=4,0; 8,1 Hz, 1H),
06,55 (t, J=1,8 Hz, 4H)

Shikimat 52,2 (ddd, J=18,0; 6,6; 2 Hz, 1H), | ©2,75; 04,4 Standardidsung
52,75 (dd, J=18,0; 5,3Hz, 1H),
54,03 (dd, J=6,6; 5,3 Hz, 1H), 54,4
(d, J=4,0 Hz, 1H), 86,7 (dd, J= 4,0;
1,6 Hz, 1H)
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Abb. 12.3:

Abb. 12.4:

3.4 “HD ([D.]-MeOH, 300 MHz, 23 °C)
4.64 4.60 4.56 4.52 4.48 4.44 440 4.36
(ppm)
COH
v YOH
OH
.5 6.0 55 5.0 4.5 4.0 3.5 3.0 2.5 2.0 15 1.0 0.5
(ppm)
3 4-trans-CHD ([D4-MeOH, 75 MHz, 23 °C)
3 ® ~2

COH

v~ TOH

OH

———

TS
90 180 170

S

i I TN
50 70 60 S0 40 30

TN T
160 150 140 130 120 110 100 90
(opm)

10

MM MR

TR ee
20

0

1H-NMR-Spektrum der Fermentationslésung des Stammes F82pC22. Die Daten der
einzelnen Signale sind der Tabelle 12.2 zu entnehmen.

1

'H-NMR Gluconsaure [g/1]

00_'! LR | T T

10 + -

. y = 1,0228x + 0,3154
/ R® = 0,999

0’1- T T T |-
0.1 1 10 100

Kalibriergerade fiir die Glukons&ure ermittelt mittels 'H-NMR.

Gluconsaure [g/L]
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12.5 Gerateliste

Tab. 12.3:

Gerate flr die Fermentation in Schiittelkolben.

Schuttelkolbenanlage

Schiuttelkolbeninkubator

3033

\ GLF

Tab. 12.4:

Gerate fur die 7,5 Liter Fermentation im Zulaufverfahren (Kap. 4.3.1).

Bioreaktor und Peripherie

Bioreaktor

L 1523

Bioengineering

Sauerstoffelektrode

12 mm OxyProbe

Broadley James

pH-Elektrode

F-615-B130-DH

Broadley James

A/D Wandler SMP Interface Siemens
Abgasanalytik Binos 100 2M Fisher-Rosemount
Dosiertechnik YFC 01Z Sartourius AG
Glukoseanalytik OLGA GL2b IBA GmbH
Permeatabtrennung UFP-500-4A Schleicher&Schiill
Messdatensicherung LabVIEW National Instruments
Prozesskontrolle LabVIEW National Instruments
Pumpen U101; U501; U504 Watson Marlow
Pumpenschlauche Mapren Watson Marlow
Waagen IP 65 Sartourius AG
Waage 3807 MP Sartourius AG

Tab. 12.5:  Gerate fir die 42 Liter Fermentation im Zulaufverfahren (Kap. 4.3.2).

Bioreaktor und Peripherie

Bioreaktor

L 1523

Bioengineering

Sauerstoffelektrode

12 mm OxyProbe

Broadley James

pH-Elektrode

F-615-B130-DH

Broadley James

A/D Wandler SMP Interface Siemens
Abgasanalytik Binos 100 2M Fisher-Rosemount
Dosiertechnik YFC 01Z Sartourius AG
Glukoseanalytik TRACE TRACE
Permeatabtrennung UFP-500-4A Schleicher&Schiill
Messdatensicherung LabVIEW National Instruments
Prozesskontrolle LabVIEW National Instruments
Pumpen U101; U501; U504 Watson Marlow
Pumpenschlauche Mapren Watson Marlow
Waagen IP 65 Sartourius AG
Waage 3807 MP Sartourius AG

Tab. 12.6:  Gerate fir die 300 Liter Fermentation im Zulaufverfahren (Kap. 4.3.3).

Bioreaktor und Peripherie

Bioreaktor 30 Liter

Chemap AG

Bioreaktor 300 Liter

Chemap AG
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Sauerstoffelektrode

12 mm OxyProbe

Broadley James

pH-Elektrode

F-615-B130-DH

Broadley James

A/D Wandler SMP Interface Siemens
Abgasanalytik Binos 100 2M Fisher-Rosemount
Messdatensicherung LabVIEW National Instruments
Prozesskontrolle LabVIEW National Instruments
Pumpen U101; U501; U504 Watson Marlow
Pumpenschlauche Mapren Watson Marlow
Waagen IP 65 Sartourius AG
Waage 3807 MP Sartourius AG

Tab. 12.7:  Gerate zur Analytik.

Trockenschrank Memmert GmbH
Photometer UV 160 Shimadzu
Zentrifuge Diverse Beckmann; Heaereus
Spritzenfilter 0,2 ym Schleicher&Schiill
Glukosemessung Accutrend Sensor Roche Diagnostics
NMR AMX 300 Bruker Physik AG
Vakuumzentrifuge (NMR) | Speed Vac Concentrator Backofer
Schuttelkolbeninkubator 3033 GLF

Gerate zur Reaktiv Extraktion mit technischen Daten

Flissig-Flussig-Extraktoren der Firma CINC Model V-2

Technische Daten:

Rotor Grofie

Durchsatz

Druck max.

Gewicht

Hbéhe des Arbeitsvolumens
Hohe (mit Motor)
Auflageflache

508 mm

max. 2 |/min

3,1 bar

11,4 kg

2300 mm

6400 mm

2300 mm x 2300 mm

Anschlisse (EinlalR/Auslalk) 3/8% / 3/8*

Arbeitsspannung

220V

Zentrifugalbeschleunigung [m/s’]

1000 T T T T T

800+

600+

400+

200+

0 T T T T T
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000
Drehzahl [Upm]

Gerateparameter fiir on line Glukosemessung mittels TRACE

Signalausgabe
Verstarkung

Messbereich des Sensors
Kalibrierldsung A
Kalibrierlosung B
Messintervall
Rekalibrierung
Messungen pro Standard
Temperatur

analog

2000 nA
5-40 g/l

4 g/l

20 g/l

0

je 50 Proben
2

25°C
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Messzyklus:

Equilibrierung 30 sek.
Vorlauf 240 sek.
Basislinie 1 2 sek.

Akkumulation Diffusionsmodul 30 sek.
Akkumulation Dialysesonde 45 sek.
Peakdetektionsfenster 60 sek.
Basislinie 2 48 sek.

Tab. 12.8  Software fur die Auswertung und Erfassung der Daten.

Programm Hersteller Zweck

Chromeleon Dionex HPLC Auswertung

Excel Microsoft Inc. Auswertung

Fed Batch Pro DASGIP AG Datenerfassung und Steuerung
Lab View National Instruments Corp. | Datenerfassung

Origin Microcal Software Inc. Auswertung

12.6  Fehlerbetrachtung

Bei der Datenerfassung, Bearbeitung und der analytischen Messung der Proben muss eine
Abweichung der MeRwerte angenommen werden. Die Auswertung der Ergebnisse ist nur
unter der Annahne folgender Abweichungen moglich:

>

Auf das Volumen des Reaktors wurde aufgrund der Verdunstung, verursacht durch die
BelGftung und die Probenahme, ein Fehler von 5 % angenommen. Im Rahmen der
Reaktivextraktionsexperimente wurde aufgrund der kontinuierlichen Entnahme der
Fermentationsbrihe ein Fehler von bis zu 10% angenommen.

Vor jeder Fermentation wurde eine Kalibrierung des Abgasanalysegerates durchgefihrt.
Dadurch konnten die Messwerte des Abgasanalysegerates auf einem Fehler von 5 %
reduziert werden.

Die Messwerte der pH- und pO,-Elektroden in dem Reaktor wurden mit einem Fehler von
je 2 % abgeschatzt.

Bei den fir den Zulauf der Kohlenstoffquelle, Ammoniaklésung und Aminosaureldsung
eingesetzten Waagen wurde eine Abweichung von 2% angenommen. Die Zulaufpumpen
wurden mit einem Fehler von 3% geschatzt.

Die Berechnung der volumetrischen Sauerstoffverbrauchsrate basierte auf die
Prozessparameter Begasungsrate, Flussigkeitsvolumen und Abgasanalytik. Fur die
Messwerte wurde eine Gesamtabweichung von maximal 10 % angenommen.

Die Messwerte der semi-kontinuierlichen Bestimmung der Glukosekonzentration mit den
OLGA- und Trace-Geraten wurden mit einem relativen Fehler von maximal 5 % behaftet.
Die Messabweichung wurde trotz der Mehrfachbestimmung und der wiederholten
Rekalibrierung hauptsachlich durch die Abnahme der enzymatischen Aktivitat des
Biosensors verursacht.
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» Bei dem Einsatz des accutrend sensors (Firma Boehringer Mannheim) (Messbereich 0,1
bis 5,5 g/l) fir die Bestimmung der off-line Glukosemesswerte wurde ein Messfehler von
5 % angenommen.

» Die optische Dichte der Fermentationsbrihe wurde photometrisch bei einer Wellenlange
von 620 nm bestimmt. Bei unverdinnten Proben wurde eine Abweichung von 5%
geschatzt. Durch die Verdinnung der héher konzentrierten Proben wurde ein Fehler von
10% angenommen.

» Bei der Bestimmung der Biotrockenmasse aus Fermentationsproben wurde eine durch
die Antischaummittel verursachte Abweichung von bis zu 10 % angenommen.

» Die Produkt-, Aminosauren-, Nebenproduktkonzentrationen wurde mittels HPLC
quantitativ bestimmt. Bei den Messungen wurde eine Referenzbestimmung durchgefihrt.
Der Messfehler betrug ca. 3 %. Aufgrund notwendiger Verdinnungen wurde ein Fehler
von 5 % angenommen.

» Die Intermediate der Aromaten-Biosynthese und die Glukonsadure wurden mit Hilfe der
'H-NMR quantifiziert. Die Fermentationsproben wurden im Verhéltnis 1:2 verdiinnt
gemessen. Die Abweichungen betrugen 5%. Die Nachweisgrenze lag bei ca. 3 mmol/l.

Datennachbearbeitung

Bei der Berechnung der kinetischen Parameter und der Kohlenstoffbilanz trat durch die
Addition der einzelnen Messabweichungen ein Fehler auf, der die Aussagekraft der
berechneten Raten und Bilanzen einschrankte. Aufgrund dessen wurden flir die
Berechnungen dieser Parameter die Verldufe der Biotrockenmasse-, der Produkt-,
Nebenprodukt-, Kohlendioxidkonzentration und des Reaktorvolumens mittels einer
Ausgleichkurve idealisiert. Daflir wurde ein nichtparametrischer kubischer Ausgleichsspline
eingesetzt (Sobol 1991; Sobol 1994). Mit Hilfe des Ausgleichssplines wurde zwischen zwei
Messpunkten ein Polynom berechnet, was zu einer stetigen Funktion fuhrte. Bei allen
Experimenten und fir alle Verlaufe wurde eine Gewichtung von 0,1 eingesetzt.
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