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Entwicklung neuer Strategien fiir die Hochzelldichte-Kultivierung
verschiedener Derivate von Escherichia coli

Fed-Batch-Prozesse werden haufig fur die Hochzelldichte-Kultivierung (HCDC) ver-
schiedener Mikroorganismen und Bioreaktormalistabe eingesetzt. Wahrend an-
spruchsvolle Strategien besonders in der Forschung Anwendung finden, stehen ro-
buste Prozesse im Fokus industrieller Vorhaben. Basierend auf dem HCDC-Verfahren
fur E. coli (Riesenberg et al. 1991) wurden verschiedene Nachflutterungsstrategien fur
die Herstellung rekombinanter Proteine entwickelt. Die initiale Batch-Phase einer typi-
schen HCDC fuhrt bei Verwendung von Glucose als Kohlenstoffquelle haufig zur Ak-
kumulation unerwinschter Nebenprodukte, wie Acetat. Ursachlich hierfur ist das
Wachstum mit maximaler spezifischer Wachstumsrate und der daraus resultierende
Uberflussmetabolismus. Bei hohen Wachstumsraten steigt dartiber hinaus der Bedarf
an Sauerstoff. In groRen Reaktoren mit limitiertem spezifischen Leistungseintrag kann
somit bereits frihzeitig die Zugabe von reinem Sauerstoff erforderlich sein. Zusatzlich
ist die Verwendung einiger auxotropher Stamme in der klassischen HCDC begrenzt.
Darunter fallt beispielsweise der Leucin-auxotrophe E. coli K12 ER2507, bei dem be-
reits eine geringe Konzentration der erforderlichen Aminosaure zu einer deutlichen
Reduktion der spezifischen Wachstumsrate fuhrt. Beeinflusst wird das Wachstumsver-
halten und der Leucinausbeutekoeffizient zudem von der Glucosekonzentration in der
Suspension. Zusatzlich spielt im Hinblick auf die Mitarbeiter- und Konsumentensicher-
heit die Unbedenklichkeit der Medienkomponenten eine wichtige Rolle. Kritisch ist hier
insbesondere der Einsatz von besonders besorgniserregenden Stoffen, wie Cobalt-
chlorid und Borsaure. Somit sollte bei der Entwicklung neuer Ansatze flr die Hochzell-
dichte-Kultivierung von E. coli ein Augenmerk auf die Medienformulierung und die
Probleme in der Batch-Phase gelegt werden. In dieser Arbeit gelang es mit dem
iHCDC-Prozess, welcher durch eine Sequenz von ausschlieldlich Fed-Batch-Phasen
gekennzeichnet ist, die Acetatbildung in der frihen Wachstumsphase zu unterbinden.
Durch eine spezielle Variante der iIHCDC konnte der Leucin-auxotrophe Stamm K12
ER2507 der Hochzelldichte-Kultivierung zuganglich gemacht werden. In einem weite-
ren Optimierungsschritt, als iZHCDC bezeichnet, wurde das Medium drastisch verein-
facht. Mit Ausnahme von KH,PO, und Zusatzen fur auxotrophe Stamme wurden alle
Substanzen aus dem Startmedium entfernt und die Versorgung mit den wachstumsre-
levanten Nahrstoffen durch die Zugabe der Nachfutterungslosung realisiert. Zudem
konnten toxische Bestandteile aus dem Konzentrat eliminiert werden ohne die Produk-
tivitat zu beeinflussen. Der iZHCDC-Prozess vereint Einfachheit, Reproduzierbarkeit
und exakte zeitliche Planbarkeit und wurde fur diverse Derivate wie BL21 (DE3), BL21,
K12 TG1, M15 und K12 ER2507 mit und ohne Fremdprotein-Expression getestet.

Schlusselworter: iPHCDC, E. coli, Medienoptimierung
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Development of new strategies for High Cell Density Cultivation of different
Escherichia coli derivatives

Fed-batch processes are commonly used for High Cell Density Cultivation (HCDC) of
different microorganisms and bioreactor scales. Whereas highly sophisticated
cultivation strategies are part of research efforts, simple and robust methods are in
focus of industrial purposes. Based on the HCDC-process for E. coli (Riesenberg et al.
1991) various feeding strategies for the production of recombinant proteins have been
developed. The initial batch-phase of a typical HCDC frequently leads to accumulation
of undesirable byproducts like acetate, especially if glucose is used as carbon source.
This is attributed to the growth with maximum specific growth rate resulting in an
overflow metabolism. Furthermore, the oxygen uptake increases with high growth
rates. Thus, the addition of pure oxygen can be required already at an early growth
phase in pilot- or production-scale reactors with limited specific power input.
Additionally, the use of some auxotrophic strains is difficult in the established HCDC.
As an example, this includes the leucine-auxotrophic E. coli K12 ER2507. Even a low
concentration of the required amino acid leads to a significant reduction of the specific
growth rate. Moreover, the growth rate and the leucine yield coefficient is affected by
the glucose concentration in the suspension. With regards to employee and consumer
safety the innocuousness of all media components is of high importance. Especially,
the usage of particularly harmful substances such as cobalt chloride and boric acid is
critical. Hence, the formulation of the media and the problems linked to the batch-phase
are crucial in the development of new High Cell Density Cultivation strategies for
E. coli. In this thesis the iHCDC which is characterized by a sequence of fed-batch
phases with reduced specific growth rates enables a robust process, eliminating the
formation of acetate during the early growth phases. By using a special variant of the
iHCDC-process it was possible to apply the leucine-auxotrophic strain K12 ER2507 in
High Cell Density Cultivation. A subsequent optimization, called i*HCDC, significantly
simplifies the media composition. All substances except for KH,PO, and additives for
auxotrophic strains were removed from the starting media. The supply with nutrients
which are growth relevant was realized by the addition of the feeding solution. In
addition, the toxic components were eliminated from the feeding solution without losing
productivity. This new strategy was successfully tested with various derivatives like
BL21 (DE3), BL21, K12 TG1, M15, and K12 ER2507 for the expression of various
gene products and biomass formation under non-induced conditions. In conclusion,
the iFTHCDC combines convenience, reproducibility, and exact temporal predictability.

Keywords: iPlHCDC, E. coli, Media optimization
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Seit der Markteinflihrung von Humulin® im Jahr 1982 als erstem biopharmazeutischen
Wirkstoff hat die biotechnologische Herstellung von Medikamenten zunehmend an Be-
deutung gewonnen. Diese Humaninsulin-Variante wurde von Eli Lilly & Co entwickelt
und in E. coli exprimiert. Bis Ende 2015 wurden seither Uber 400 Biopharmazeutika
(Peptide und Proteine) zugelassen und weltweit vertrieben. Mit schatzungsweise 1300
weiteren Substanzen in den Entwicklungspipelines der Pharmakonzerne — Vertei-
lungsschlussel: 14 % Entwicklung, 50 % praklinische Studien, 33 % klinische Studien,
3 % Registrierungsphase — zeigt sich die Dynamik und das Potential der biopharma-
zeutischen Industrie. (Sanchez-Garcia et al. 2016)

Zu Beginn der biopharmazeutischen Revolution in den 1980er Jahren war E. coli die
entscheidende Plattform zur Produktion rekombinanter Pharmaproteine. Die Viel-
schichtigkeit des Organismus kombiniert mit den genetischen Manipulationsmaoglich-
keiten erlaubt die Anpassung an die unterschiedlichsten Bedurfnisse einzelner Pro-
dukte und Herstellungsarten. Trotz des Verlusts seiner Vorherrschaft als
Expressionssystem Nr. 1 zu Gunsten von Saugetierzelllinien (hauptsachlich CHO),
welche heutzutage aufgrund der Fahigkeit zur Ausfuhrung posttranslationaler Modifi-
kationen bevorzugt werden (Sanchez-Garcia et al. 2016), gilt E. coli mit einem aktuel-
len Markanteil von circa 30 % weiterhin als wichtigster prokaryotischer Vertreter (Baes-
hen et al. 2015). Dies basiert nicht zuletzt auf der hervorragenden Kultivierbarkeit, den
geringen Ansprichen an das Kulturmedium sowie der stetig voranschreitenden
Stamm- und Vektorentwicklung, welche in Zukunft sogar die Zulassung funktionaler
Antikorper oder Antikorperfragmente aus E. coli moglich erscheinen lasst (Gaciarz et
al. 2016; Robinson et al. 2015).

Um eine ausreichende globale Versorgung mit Biopharmazeutika zu gewahrleisten,
bedarf es geeigneter Kultivierungsstrategien, welche die Bereitstellung von Bulk-Pro-
dukten aus Grofdproduktionen oder hoch spezifischer Wirkstoffe im Bereich der perso-
nalisierten Medizin und zur Behandlung von Orphan Diseases sicherstellt. Die in den
1990ern etablierte Hochzelldichte-Kultivierung (HCDC) von E. coli (Riesenberg et al.
1991) ist eine vielversprechende Variante, um diesen Bedarf decken zu kdnnen. Diese
Prozessfuhrung vereint Vorteile wie das Erreichen sehr hoher Biomassekonzentratio-
nen von mehr als 100 gI~' und gleichzeitig hohe Produktausbeuten mit deutlich tber
10gI™" (Riesenberg und Guthke 1999). Wahrend anspruchsvolle, hoch automatisierte
Prozesse besonders im Labormalistab sowie in der Forschung Anwendung finden,
stehen einfache und robuste Prozesse, die effizient und zugleich sicher sind, im Fokus
industrieller Vorhaben. Basierend auf dem klassischen HCDC-Verfahren wurden in
den vergangenen zwei Jahrzehnten verschiedene Varianten fur rekombinante thera-
peutische und industrielle Proteine entwickelt und eingesetzt. Das HCDC-Verfahren
sieht eine Unterteilung in eine Batch-Phase zu Prozessbeginn gefolgt von einer oder
mehreren Fed-Batch-Phasen vor. Begleitet wird die Batch-Phase allerdings von uner-
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wiinschten Effekten, wie der Akkumulation von Acetat, bedingt durch den Uberfluss-
metabolismus beim Wachstum mit maximaler spezifischer Wachstumsrate oder einem
vergleichsweise hohen Sauerstoffbedarf. In grol3en Reaktoren mit begrenztem spezi-
fischen Leistungseintrag kann somit bereits frihzeitig die Zugabe von Sauerstoff er-
forderlich sein. Ein meist auch begrenzter Gasdurchsatz erschwert gleichzeitig das
CO,-Stripping, weshalb die Carbonatkonzentration in der Fllssigphase steigt und die
Nebenproduktbildung begunstigt wird. In Abhangigkeit der Menge an gebildeten
Nebenprodukten wird die Lénge der Ubergangsphase zwischen der Batch- und Fed-
Batch-Phase zum Abbau der Metabolite oft angepasst. Prozessrobustheit und Repro-
duzierbarkeit leiden dabei.

Im Hinblick auf die Mitarbeiter- und die Konsumentensicherheit, spielt neben einer ro-
busten Kultivierungsstrategie auch die Unbedenklichkeit zu verwendender Medienbe-
standteile eine zentrale Rolle bei der Prozessentwicklung. Seit Inkrafttretens der Re-
gistration, Evaluation, Authorisation and Restriction of Chemicals (REACH)-
Verordnung am 1. Juni 2007 durch die Europaische Chemikalienagentur (ECHA) wer-
den die Zulassung und Beschrankung von Chemikalien im europaischen Raum stren-
ger reguliert. Die ECHA charakterisiert seither chemische Verbindungen neu und listet
die nach heutigem Wissensstand ,besonders besorgniserregenden Stoffe” (SVHC)
auf. Das auf Korz et al. (1995) basierende synthetische Medium fur die Hochzelldichte-
Kultivierung von E. coli beinhaltet nach aktuellem Kenntnisstand einige SVHC, welche
mit Borsaure und Cobalt(Il)-chlorid als reproduktionstoxisch und kanzerogen einge-
stuft werden. DarlUber hinaus enthaltenes Mangan(ll)-chlorid ist nach GHS-Gefahr-
stoffkennzeichnung als giftig sowie umweltgefahrlich charakterisiert, wodurch zumin-
dest in Bezug auf die Mitarbeitersicherheit Handlungsbedarf gesehen wird.

Die stetig voranschreitende Optimierung von E. coli als Expressionssystem, der Bedarf
an verbesserten Kultivierungsstrategien sowie die Notwendigkeit sicherer Medienfor-
mulierungen zeigen die Notwendigkeit weiterer Forschungs- und Entwicklungsan-
strengungen auf dem Gebiet der Hochzelldichte-Kultivierung mit E. coli. Die Verfol-
gung systematischer Ansatze zur Prozessoptimierung erfreut sich dabei steigender
Beliebtheit.
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Aus den beschriebenen Grunden wird mit der vorliegenden Arbeit das Ziel verfolgt,
den zu Beginn der 90er Jahre entwickelten und seitdem etablierten HCDC-Prozess fur
E. coli auf Basis des von Korz et al. (1995) vorgestellten synthetischen Mediums zu
optimieren. Angelehnt an die Bedurfnisse industrieller Prozessstrategien steht die Ent-
wicklung einer einfacheren Kultivierungsstrategie im Fokus der Arbeit. Dabei soll durch
Aufwandsminimierung bei der Medien- und Prozessvorbereitung sowie durch eine ge-
eignete Prozessfuhrung die Robustheit erhoht und die Fehleranfalligkeit reduziert wer-
den. Mithilfe der statistischen Versuchsplanung (SVP) wird ein systematischer Ansatz
zur Medienoptimierung verfolgt, welcher primar die Komponenten, die ein besonders
hohes Gefahrdungspotential aufweisen, aus dem Medienansatz eliminieren oder zu-
mindest reduzieren soll. Dabei wird das Augenmerk auf eine breite Anwendbarkeit der
Kultivierungsstrategie sowie des Mediums gelegt. Zur Realisierung soll die wesentli-
che Prozessentwicklung mit einem rekombinanten E. coli BL21 (DE3) pET-28a, der
IPTG-induzierbar die Expression von HTT-Rab11a als Markerprotein erlaubt, sowie
mit BL21 erfolgen. Zusatzlich wird der Leucin-auxotrophe Stamm K12 ER2507 fur die
Entwicklung einer speziellen Kultivierungsstrategie fur Aminosaure-auxotrophe
Stamme eingesetzt und fur die Expression von GFP verwendet. Ferner soll die letzte
Entwicklungsstufe auf die Expression von H-Rab11a mit E. coli M15 und E. coli K12
TG1 Ubertragen werden kdnnen.
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3.1  Escherichia coli als Hostorganismus flir die Produktion
rekombinanter Proteine

Das gramnegative, fakultativ anaerobe Darmbakterium E. coli ist einer der am haufigs-
ten verwendeten prokaryotischen Organismen zur Produktion pharmazeutisch aktiver
und kommerziell relevanter Proteine (Casali 2003). Grinde hierflur liegen vor allem in
der vergleichsweise einfachen Handhabung von E. coli, dem schnellen Wachstum auf
gunstigen, chemisch definierten Medien zu hohen Zellkonzentrationen und dem tber
Jahrzehnte andauernden Wissenszuwachs uber genetische und biochemische Eigen-
schaften des Organismus (Terpe 2006; Sgrensen und Mortensen 2005).

Viele pharmazeutisch interessante Proteine sind komplex aufgebaut. Sie bestehen oft
aus mehreren Untereinheiten, benotigen Cofaktoren und weisen eine hohe Anzahl an
Disulfidbricken sowie posttranslationalen Modifikationen auf, welche fur die vollstan-
dige biologische Funktion und Aktivitat sorgen (Weickert et al. 1996). Ublicherweise ist
die heterologe Proteinexpression in E. coli im Cytoplasma lokalisiert. Diese Variante
ist unkompliziert, allerdings wird die Zielproteinisolation aus dem Cytoplasma durch
die Anwesenheit einer Vielzahl wirtseigener Proteine und Endotoxine erschwert. Hinzu
kommt die mdgliche Proteindegradation durch wirtseigene Proteasen (Berlec und Stru-
kelj 2013). Die reduzierenden Eigenschaften des Cytoplasmas erlauben auf’erdem
keine Ausbildung von Disulfidbrickenbindungen. Fehlende oder fehlerhafte Disulfid-
bricken in Kombination mit hohen Expressionsraten fuhren somit haufig zur Agglome-
ration des Zielproteins. Diese Agglomerate sind oft biologisch inaktiv und fallen letztlich
als unlésliche Inclusion bodies (IB) an (Ferrer-Miralles et al. 2009; Swartz 2001). Die
Fille an Wissen Uber den Organismus sowie das umfassende Angebot an molekular-
biologischen Werkzeugen erdffnen heute jedoch Strategien, die selbst die Expression
komplexerer Proteine in aktiver Form in E. coli erlauben (Gopal und Kumar 2013).

Far industrielle Zwecke werden bevorzugt E. coli K12- und B- Derivate eingesetzt
(Tripathi 2016). Durch gezielte Stammmutationen kdnnen mit dem Herstellungspro-
zess assoziierte Probleme Uberwunden werden. Ein wesentlicher Aspekt ist die Ace-
tatbildung unter aeroben Kulturbedingungen bei der Verwendung von Glucose als
Kohlenstoffquelle, welche in 3.5.1 naher erlautert wird. Neben der geringeren Acetat-
bildung zeichnen sich B-Derivate durch die Defizienz an wirtseigenen Proteasen aus
(Daegelen et al. 2009). In BL21 und dem lysogenen BL21 (DE3), beschrieben durch
Studier und Moffatt (1986), sind beispielsweise die Gene OmpT und Lon deletiert, so-
dass die entsprechenden Proteasen nicht exprimiert werden. Sie sind verantwortlich
fur die Degradation vieler extrazellularer sowie Fremdproteine (Gottesman 1996).

Die Ausbildung von Disulfidbrickenbindungen kann durch gezielte Mutation der Gene
fur die Thioredoxin-Reduktase (trxB) sowie der Glutaredoxin-Reduktase (gor) verbes-
sert werden. Eine erhebliche Steigerung der Ausbeute an aktivem Protein kann durch
Co-Expression der Disulfid-lsomerase (DsbC) erreicht werden, wie Bessette et al.
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(1999) am Beispiel von gewebespezifischem Plasminogenaktivator (tPA) zeigen konn-
ten. Alternativ kdnnen Zielproteine durch Fusion mit einer Signalsequenz direkt ins
Periplasma sekretiert werden, wo Proteine der Dsb-Familie die Ausbildung von Disul-
fidbricken katalysieren (Schlegel et al. 2013).

Neben dem Wirtsstamm ist die Wahl eines geeigneten Vektors unerlasslich. Heutzu-
tage sind kommerzielle Expressionsvektoren in grof3er Vielfalt erhaltlich, welche eine
Palette von Replikons, Promotoren, Selektionsmarkern, Polylinkern und Fusionspart-
nern sowie Fusionspartnerentfernungsstrategien beinhalten (Tripathi 2016; Rosano
und Ceccarelli 2014). Dabei sollte die Plasmidanzahl in der Zelle ausbalanciert sein.
Eine zu hohe Kopienzahl fuhrt haufig zu Plasmidverlust und reduzierter Wachstums-
rate. Umgekehrt ist eine reduzierte Ausbeute zu erwarten, wenn die Kopienzahl in der
Zelle gering ist (Baneyx 1999). Der Einsatz von Antibiotika kann den Plasmidverlust
unterbinden, jedoch versucht die U.S. Food and Drug Administration (FDA) deren Ver-
wendung in der Medikamentenherstellung zu verhindern (Huang et al. 2012). Der Pro-
motor sollte eine effiziente Transkription erlauben und gleichzeitig eine strikte Regula-
tion aufweisen, wodurch Ausbeuten erhoht und die Basalexpression vor Induktion
minimiert werden kdénnen (Weickert et al. 1996). Industriell und in der Grundlagenfor-
schung haben sich der /lac-Promotor sowie seine Derivate tac und trc etabliert. Des
Weiteren werden Plasmide, welche unter der Kontrolle des T7 Promotors aus T7 Bak-
teriophagen stehen, gerne aufgrund der hohen Produktivitat eingesetzt. Die Induktion
erfolgt hierbei Uber das vergleichsweise kostenintensive und teilweise zelltoxische
Lactoseanalogon Isopropyl-3-D-thiogalactopyranosid (IPTG). Die Expressionsstarke
kann durch Variation der IPTG-Konzentration reguliert werden. Wahlweise wird der
relativ starke Arabinose-induzierbare araB Promotor und der araC Repressor verwen-
det. Er zeichnet sich durch starke Reprimierung und die Induzierbarkeit Uber einen
weiten Arabinosekonzentrationsbereich aus (Weickert et al. 1996). Viele der kommer-
ziell erhaltlichen Vektoren bieten die Moglichkeit der Expression zusammen mit einem
Fusionspartner, wie einem Hexahistidinrest (Hiss-Tag), Maltosebindungsprotein oder
der Glutathion-S-Transferase, wodurch die Ldslichkeit des Proteins gesteigert werden
kann (Kamionka 2011).

Obwonhl E. coli nicht Uber die erforderlichen Zellmaschinerien zur Ausfuhrung post-
translationaler Modifikationen verfligt (Tripathi 2016), gelang Wacker et al. (2002) erst-
mals die Anheftung von N-Glykosylierungsmustern. Dazu transferierten sie das pg/
Glykosylierungssystems von Campylobacter jejuni in E. coli. Dadurch wurde der Weg
geebnet, auch komplexere Therapeutika humanen Ursprungs, wie N-glykosylierte An-
tikorperfragmente, in E. coli zu exprimieren (Lizak et al. 2011).

Nicht zuletzt aufgrund dieser stetigen Weiterentwicklungen stellt E. coli das wichtigste
prokaryotische Expressionssystem dar und manifestiert seine Stellung als Plattform
fur die Erzeugung von Biopharmazeutika im Vergleich zu eukaryotischen Systemen.
Seit der Zulassung von rh Insulin (Humulin®, Eli Lilly & Co) im Jahr 1982 bis zum Jahr
2014 betrug der Anteil der in E. coli produzierten Biopharmazeutika 19 %. Bei den 54
Neuzulassungen zwischen 2010 und 2014 entfiel sogar knapp ein Drittel auf E. coli

5




3 Theoretische Grundlagen

(Abb. 3-1). Darunter sind Produkte vertreten, wie Hormone (diverse Insulin-, humane
Wachstumshormon- und andere Hormonpraparate), Wachstumsfaktoren (diverse re-
kombinante humane Kolonie-stimulierende Faktoren und andere Wachstumsfakto-
ren), Interferone, Vakzine, rekombinante Enzyme und sogar AntikOrperfragmente.
(Sanchez-Garcia et al. 2016; Walsh 2014; Baeshen et al. 2014)
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Abb. 3-1: Expressionssysteme zur Herstellung von Biopharmazeutika. Produktzulassungen im Zeitraum
1982 — 2014 sowie 2010 — 2014. Die Datenséatze sind als prozentualer Anteil an allen biopharmazeutischen Pro-
duktzulassungen in der jeweiligen Periode angegeben (modifiziert nach Walsh (2014)).

3.2 Eingesetzte Markerproteine

3.2.1 Eigenschaften und Funktionen von Rab11a

Ras-related in brain (Rab) Proteine stellen mit Gber 60 Vertretern die grofdte Familie
der kleinen Ras-ahnlichen GTPasen im menschlichen Organismus dar und bilden da-
mit die grof3te Gruppe der Ras-Superfamilie (Hutagalung und Novick 2011). Ihnen wird
eine zentrale regulatorische Funktion beim vesikularen Membranverkehr in
eukaryotischen Zellen zugesprochen. Dabei wird jedes Mitglied dieser Proteinfamilie
mit einem bestimmten Teiltransportschritt assoziiert (Chen et al. 1998). Durch die In-
teraktion mit Effektorproteinen erwerben sie in ihrer GTP-gebundenen Konformation
ihre biologische Funktionalitat.

Rab11 bildet eine Subfamilie bestehend aus den drei Isoformen Rab11a, Rab11b und
Rab25. Sie gelten als Masterregulatoren des intrazellularen Proteintransports (Welz et
al. 2014).
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Rab11b vornehmlich im Gehirn, Hoden
sowie Herz (Lai et al. 1994) und Rab25
in Lunge, Nieren und Gastrointestinal-
trakt (Goldenring et al. 1993) auf. Wie
alle Mitglieder der Rab Proteinfamilie
weist Rab11 eine fur GTPasen typische

Evi5 Struktur auf, bestehend aus einem
TBC1D11/GAPCenA sechsstrangigen B-Faltblatt flankiert von
UECIDAS fiinf a-Helices (Abb. 3-2) (Jagoe et al.

Abb. 3-2: Rab11 GDP/GTP-Zyklus. Rab11 in seiner ty-  20086).
pischen Faltung mit sechsstrangigem (-Faltblatt flankiert

von funf a-helikalen Strukturen in seiner GDP- (links) und  Dje Aktivitat von Rab11 wird Uber die
GTP gebundenen Form (Welz et al. 2014). Bindung von GDP und GTP reguliert.

Dabei durchlaufen Rab Proteine einen
GDP/GTP-Zyklus, wie in Abb. 3-2 dargestellt, deren Steuerung durch GTPase-aktivie-
rende Proteine (GAP) einerseits und GTP-Austauschfaktoren (GEF) andererseits er-
folgt. Dabei initiieren die derweil noch unzureichend charakterisierten GEF der huma-
nen Rab Proteine die Freisetzung von GDP und erméglichen die Bindung von GTP.
Die Bindung von GTP bewirkt nachfolgend eine Konformationsanderung des Proteins,
wodurch Rab11 mit seinen Effektorproteinen (z. B. Motorproteine) interagieren kann.
Die drei bislang bekannten Rab11 GAP (TBC1D11, TBC1D15 und GAPCenA) wiede-
rum sorgen durch GTP-Hydrolyse fur die Inaktivierung von Rab11. (Welz et al. 2014)

Abb. 3-3 gibt einen Uberblick (ber die Beteiigung von Rab11 an
Vesikeltransportprozessen innerhalb unterschiedlicher Zelltypen. Dazu zahlen das
Recycling des AMPA-Rezeptors in dendritischen Fortsatzen (Wang et al. 2008),
Transferrin-Rezeptor Transport zur Plasmamembran (Ullrich et al. 1996) sowie der
E-Cadherin Transport zur Ausbildung und Erhaltung der Polaritat von Epithelzellen
(Desclozeaux et al. 2008). Weiterhin sind Rab11 Proteine entlang des sekretorischen
Weges am TNG und post-Golgi Vesikeln lokalisiert. Ihre Transportfunktion ist dort eng
mit dem Exocyst-Komplex verbunden (Zhang et al. 2004). Darlber hinaus konnte
gezeigt werden, dass Rab11 Proteine den Transport von weiteren Rezeptoren und
Adhasionsproteinen wie Rhodopsin, a5p1 Integrin, epidermaler Wachstumsfaktor-
Rezeptor sowie den Toll-dhnlichen Rezeptor regulieren und zellulare Ablaufe wie die
Zilio-, Cyto-, Oo- sowie die Neurogenese beeinflussen (Welz et al. 2014).
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Abb. 3-3: Ubersicht von Rab11-regulierten Vesikeltransportprozessen. Am sekretorischen Transportweg sind
sie am trans-Golgi-Netzwerk (TGN) und Post-Golgi Vesikeln lokalisiert. Bei Recyclingprozessen von Membranpro-
teinen ist Rab11 lediglich an spaten Transportschritten von den friihen Endosomen (FE) sowie den spaten Endo-
somen (SE) und den multivesikuldren Kérperchen (MVK) in Richtung des perizentriolaren Recycling Endosomens
(RE) und zuriick zur Plasmamembran (spates Recycling) beteiligt. Die Lokalisierung von Rab11 an intrazellularen
Membrankompartimenten ist griin gekennzeichnet. Zusatzlich symbolisieren die griinen Pfeile die Transportrich-
tung in den unterschiedlichen Zelltypen. Modifiziert nach Welz et al. (2014)

3.2.2 Grun fluoreszierendes Protein — GFP

Das grun fluoreszierende Protein (GFP) wurde erstmals von Shimomura et al. (1962)
beschrieben. Die Existenz von GFP in der im nordwestlichen Pazifik vorkommenden
Quallenart Aequorea victoria ist eng mit dem Protein Aequorin verbunden (Shimomura
2005). GFP dient in der Biolumineszenzreaktion der Qualle als Lichtemitter. Die dafur
erforderliche Energie wird in einer Ca%*-abhangigen Reaktion durch Aequorin generiert
und nachfolgend durch Forster-Resonanzenergietransfer (FRET) Ubertragen (Shimo-
mura und Johnson 1978).

Die gfp710 cDNA kodiert ein aus 238 Aminosaureresten bestehendes Polypeptid mit
einer kalkulierten Molmasse von 26,9 kDa und bildet die Primarstruktur des Aequorea
victoria GFPs (Prasher et al. 1992). Das Chromophor 4-(p-Hydroxybenzyliden)-imida-
zolin-5-on wird autokatalytisch aus der Peptidsequenz Ser85-Tyr6-Gly87 gebildet. Uber
einen nukleophilen Angriff der Amidgruppe des Gly®” auf die Carbonylgruppe von Ser®®
und anschliellender Dehydrierung entsteht Imidazolinon. Die Oxidation der o-3-Bin-
dung von Tyr% sorgt abschlieRend fiir die Konjugation der aromatischen Gruppe mit
Imidazolinon und das Chromophor erlangt seine Funktion (Tsien 1998).
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Die Kristallstruktur von GFP wurde erstmals 1996 durch Ormo et al. sowie Yang et al.
unabhangig voneinander aufgeklart. Es besteht aus einem elfstrangigem B-Fass, wel-
ches um eine einzelne zentrale a-Helix gewunden ist. Dabei umfasst jedes B-Faltblatt

9 bis 13 Aminosaurereste. Das Fass ist

nahezu perfekt zylindrisch mit einem
» C Terminus Durchmesser von (24 - 30) A und einer
' Lange von (40 - 42) A aufgebaut (siehe
Abb. 3-4). Das Chromophor ist zentral im
Inneren des Molekuls lokalisiert und da-
Chromophore  mit vollstandig protektiert. Diese aul3er-
gewohnliche Struktur verleiht dem Pro-
tein eine besondere Stabilitat gegenuber
Denaturierung und Proteolyseaktivitat
(Ormo et al. 1996; Yang et al. 1996). Der
Wildtyp-GFP-Chromophor weist zwei
Anregungszustande mit einem Haupt-
absorptionsmaximum bei 395 nm und
einem in der Amplitude dreifach geringe-
rem Peakmaximum bei 475nm auf
(Yang et al. 1996). Das Emissionsmanxi-
~3nm mum liegt bei A, =509nm (Shimo-

mura 1979).

N Terminus o Helix

Abb. 3-4: Struktur und Dimensionierung des griin flu-

oreszierenden Proteins (GFP). GFP ist als kompaktes Die Familie der GFP-3hnlichen Proteine
elfstrangiges B-Fass aufgebaut, welches eine zentrallie- ’

gende a-Helix umgibt. Das Chromophor ist mit der a-Helix welche ein breites FarbSpektrum von
verbunden und in der Mitte des Zylinders positioniert blau Gber gri]n bis rot abdecken (MiShin
(Rizzo et al. 2009). et al. 2015), erlauben bislang unsicht-
bare Prozesse sichtbar zu machen
(Hoffman 2015) und sind daher zentraler Bestandteil der gegenwartigen medizini-
schen, molekularbiologischen und zellbiologischen Forschung (Wachter 2006).

3.3  Hochzelldichte-Kultivierung von E. coli

Die Kombination aus biologischem Verstandnis des Expressionssystems, rekombi-
nanter DNA-Technologie sowie effizienten Kultivierungsstrategien bietet theoretisch
eine unerschopfliche Quelle an humanen Proteinen zur Behandlung diverser Krank-
heiten, welche sonst kaum in ausreichender Menge aus natlrlichen Ressourcen ge-
wonnen werden kénnen (Choi et al. 2006).

Die Gesamtproduktivitat kann als Funktion der Zelldichte sowie der zellspezifischen
Produktivitat beschrieben werden. Soll diese optimiert werden, steht die Erhéhung der
Zellkonzentration bei gleichzeitiger Maximierung der zellspezifischen Produktivitat im
Fokus der Prozessentwicklung. Aus diesem Grund werden Fed-Batch-Verfahren in In-
dustrie und Forschung favorisiert (Riesenberg und Guthke 1999). Anfang der 1990er
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Jahre haben Riesenberg et al. (1991) den Begriff der High Cell Density Cultivation
(HCDC) gepragt. Dieser aus einer initialen Batch-Phase mit maximaler spezifischer
Wachstumsrate, gefolgt von einer oder mehreren Fed-Batch-Phasen bestehende Kul-
tivierungsprozess, ermoglicht das Erreichen sehr hoher Zellkonzentrationen. Fur die
Verwendung des HCDC Begriffs erfolgt keine strikte Abgrenzung nach der zu errei-
chenden Mindestzelldichte. Fir Biotrockenmassekonzentrationen von circa 25 g ™
(Fernandez-Castané et al. 2012; Chen et al. 2009) sowie fiir > 120 g I' (Bordeaux et
al. 2014; Horta et al. 2012; Biener et al. 2010) wird der Begriff gleichermalien verwen-
det. Schatzungen zufolge liegt die maximal erreichbare Zellkonzentration bei etwa
200 g I"! (Shiloach und Fass 2005). Mori et al. (1979) nennen einen Wert von 220 g I’
bis es zum Verlust der Fluiditat der Kultursuspension kommt. Mit der Verwendung von
Dialysereaktoren scheint diese Zellkonzentration auch praktisch erreichbar zu sein.
Nakano et al. (1997) berichten von 190 g I"! E. coli K12, was insbesondere auf die
kontinuierliche Abflhrung von inhibierend wirkenden Metaboliten, wie Acetat, zurtick-
zufuhren ist.

Zusammenfassend ergeben sich nachfolgende Vorteile fur die HCDC:

e Steigerung der Kosteneffizienz durch erhdhte volumetrische Produktivitat,
e Reduktion des Reaktionsvolumens,

e Vereinfachung des Aufarbeitungsprozesses,

e reduzierter Investitionsaufwand fur das Equipment,

e Reduktion des Abwasseraufkommens (Shojaosadati et al. 2008).

Die Substratversorgung ist ein wichtiger Aspekt bei der HCDC von E. coli, da sie die
erreichbare Zellkonzentration, die spezifische Produktbildung und Erzeugung von Ne-
benprodukten beeinflusst (Choi et al. 2006). Eine Unterteilung der moglichen Nachfut-
terungsstrategien erfolgt grob in Varianten mit und ohne Feedback (Lee et al. 1999).
Zu den haufig verwendeten Strategien ohne Feedback zahlen vordefinierte Profile mit
konstanter Nachfutterung (Jensen und Carlsen 1990; Jung et al. 1988) oder linear
(Dreher et al. 2012), stufenweise (Jae-Ho et al. 1989; Pan et al. 1987) beziehungs-
weise exponentiell ansteigender Nachfltterung. Letztere bietet die Mdglichkeit Wachs-
tum bei einer gewunschten spezifischen Wachstumsrate ., zu gewahrleisten. Durch
Unterschreiten der fur Acetatbildung kritischen spezifischen Wachstumsrate . kann
dabei die Bildung von Acetat vermieden beziehungsweise minimiert werden. In Ab-
hangigkeit des verwendeten Stamms liegt die kritische spezifische Wachstumsrate im
Bereich von 0,17 bis 0,35 h™' (Korz et al. 1995; Luli und Strohl 1990; Paalme et al.
1990; EI-Mansi und Holms 1989; Meyer et al. 1984). Die Konzentration des limitieren-
den Substrats wird praktisch bei Null gehalten und beeintrachtigt somit den zellularen
Kohlenstoffmetabolismus nur minimal (Choi et al. 2006). Die exponentielle Nachfutte-
rungsstrategie ist einfach, trotzdem wirkungsvoll und wird daher vielfach eingesetzt (s.
Tab. 3-1). Allerdings besteht bei der Nachfutterung ohne Feedback die Gefahr der
Uberfitterung.

10
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Um letzteres zu vermeiden, bieten sich Strategien mit integrierter Ruckkopplung an.
Indirekte Feedback-Systeme verknlpfen die Substratzufuhr mit diversen physikali-
schen Parametern wie beispielsweise bei pH-stat und DO-stat Strategien. Bei Er-
schopfung der primaren Kohlenstoffquelle kommt es zum Anstieg des pH-Wertes be-
ziehungsweise der Geldstsauerstoffkonzentration. Wird ein vorgegebener Sollwert
uberschritten, kommt es zur Dosierung einer vorbestimmten Substratmenge. Alternativ
haben sich Methoden zur Regelung der spezifischen Wachstumsrate bewahrt. Die Ab-
schatzung der Regelgroe kann beispielsweise aus Abgasanalysendaten
(Levisauskas et al. 1996) oder on-line-Tribungsdaten (Yamane et al. 1992) erfolgen
und zur Adaption der Nachfutterungsrate genutzt werden. Als direktes Feedback-Sys-
tem kann die on-line-Messung der Glucosekonzentration genutzt werden, um durch
automatische Anpassung der Nachfutterungsrate die Substratkonzentration konstant
zu halten (Tripathi et al. 2009).

Jenzsch et al. (2006) berichten von einer Strategie, welche der hier vorgestellten
iIHCDC ahnelt. Auf die anfangliche Batch-Phase wird verzichtet. Da scheinbar gering-
fugige Variationen in der Prozessdurchfuhrung die therapeutische Wirksamkeit von
Biopharmazeutika beeintrachtigen kann, wurde das Ziel verfolgt die Batch-zu-Batch
Variabilitat durch diese Strategie zu minimieren und somit eine reproduzierbar hohe
Produktqualitéat zu gewahrleisten. Die Autoren fUhren an, dass gemaf der PAT-Initia-
tive (FDA) zwei Ansatze existieren die Batch-zu-Batch Reproduzierbarkeit zu verbes-
sern. Einerseits konne dies durch Steigerung der Robustheit des Produktionsverfah-
rens (z. B. durch Erlangen eines besseren Prozessverstandnisses, um Verfahren
weniger fehleranfallig zu machen) und andererseits durch den Einsatz von Kontrollme-
chanismen mit Feedback erreicht werden. Durch Feedback-Systeme konnen Abwei-
chungen vom gewilnschten Kultivierungsverlauf detektiert und automatisiert korrigiert
werden, allerdings sind sie insbesondere zu Beginn der Kultivierung aufgrund inakku-
rater Messergebnisse (z. B. der Biomasse) nicht praktikabel. Deshalb konzentrierten
sich die Autoren auf eine exponentielle open-loop Nachfltterungsstrategie, die unmit-
telbar nach Inokulation mit s = z4,. = 0,67 h™' oder u, =0,5h" gestartet und bis
zum Prozessende beibehalten wurde. Mittels numerischer Simulation und anschlie-
Renden Validierungslaufen konnten sie zeigen, dass durch Vorgabe der spezifischen
Wachstumsrate mit g < t4ma der Prozess deutlich robuster wird. Dies gilt insbeson-
dere dann, wenn die tatsachliche Animpfzelldichte nicht der zur Berechnung der Nach-
fUtterrate vorgegebenen Zelldichte (basierend auf experimentellen Daten oder berech-
net aus dem Ausbeutekoeffizienten fur das eingesetzte Substrat) entspricht. Die Zellen
zeigen dann ein selbst-regulierendes Verhalten, wodurch bis zum Induktionszeitpunkt
mit einer stabilen Biomassekonzentration und spezifischen Wachstumsrate zu rech-
nen ist. Mit dieser Strategie erreichen Jenzsch et al. (2006) reproduzierbar 35 gkg™’
Biomasse und 1,6 gkg™' Produkt.

Tab. 3-1 gibt einen Uberblick iber den Einsatz der HCDC mit unterschiedlichen Nach-
futterungsstrategien im Zeitraum von 2007 bis 2016 fur die Herstellung von
Biopharmazeutika, technisch relevanten Enzymen und Markerproteinen.
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3.3.1 Berechnung der Nachfutterungsrate fir exponentielles Feeding

Wie bei Korz et al. (1995) und Hellmuth et al. (1994) kann bei der Betrachtung von
Glucose als einzigem limitierenden Substrat die zeitabhangige Nachfutterungsrate
R (t) auf Basis exponentiellen Wachstums mit konstanter spezifischer Wachstums-
rate aus der Substratmassenbilanz berechnet werden, wobei die Nomenklatur hier all-
gemeiner gehalten wird. Die zeitliche Anderung der Glucosemasse im Reaktor ist ge-
geben durch den Massenstrom mg.,g mit dem Zulauf in den Reaktor und dem
Verbrauch durch die Zellen Qg V|

dmg (t)

dt = rhGIcR - QGIc VL (3-1 )

Unter Berlcksichtigung des auf das Biomassewachstum bezogenen Ausbeutekoeffi-
zienten yygiee UNd den Mehrverbrauch an Glucose fur den Erhaltungsstoffwechsel
Qaiexm folgt fur die volumetrische Glucoseverbrauchsrate Qg

Qgic = (L + qGIc/XmJCX (3.2)
X/Glcg

Bei substratlimitiertem Wachstum (cg,, =0 gl™") vereinfacht sich Gleichung (3.1) zu
Mgier = Qaic VL (3.3)

das heil3t, dass der Zulaufstrom vollstandig von den Zellen verstoffwechselt wird. Als
Wachstum wird, wegen der Volumenanderung des Systems, die zeitliche Biomasse-
zunahme angesehen, also

dmy (t)
dt

= umy (3.4)

Integration von Gleichung (3.4) liefert fur die exponentiell wachsende Kultur
My (t) = myo e ) (3.5)
Aus den Gleichung (3.2), (3.3) und (3.5) folgt fir den Glucosemassenstrom in den Re-

aktor in der Phase /, die bei t-; und my,; mit dem Kulturvolumen V,; beginnt, mit
einer konstanten spezifischen Wachstumsrate

) Hset,i U
Mgicr (tF,i <t< tF,i+1) = (y e+ qg.C,Xm,,-]mxo,,- greu(tt1) (3.6)
X/Glcg,i

Mit der Glucosekonzentration im Reservoir cg .z ergibt sich somit die Nachfutterungs-
rate R
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1 ; (f-t.
Fr (tF,i <t< tF,i+1) =G ( y'uset’ + qGIc/Xm,iJmXO,i gl i) (3.7)
GIcR X/Glcg,i

Die zeitliche Volumenanderung im Reaktor

e St<te i

V(e <t<teyq) =V, +(1+%,) [ F(t)dt-> Ve (3.8)
i=0

te

wird aus Feed- und Ammoniakvolumenstrom sowie den entnommenen Probenvolu-
mina berechnet. Verdampfungsverluste und Antischaummittelzugabe bleiben unbe-
rucksichtigt. Die zu Beginn einer Fed-Batch-Phase im Reaktor befindliche Biomasse
Myo (tF,,-) wird aus der gemessenen optischen Dichte (OD) unter Annahme eines line-
aren Zusammenhangs zwischen Biomassekonzentration und der OD sowie dem be-
rechneten FllUssigvolumen bestimmt.

Wahrend einer Nachfutterungsphase kann zwischen den Zeitpunkten ¢, und t, aus
den Signalen der Base- und Feedwaage ein Faktor f; flir Werte aus dieser Phase
berechnet werden. Er ist als das Verhaltnis von Baseverbrauch zu Feedeinsatz defi-
niert und damit

t,
J'FB dt (mB,z - mB,1j
_ W(at) g Ps

VFeed At ]2 E d ( Meeed2 — mFeed,1]
R pFeed

B, —

Alternativ kann der Faktor f3; aus bekannten Konzentrationen in den Vorlagen und
den Ausbeutekoeffizienten berechnet werden. Mit der Stickstoffkonzentration cyg in
der Base NH; und der Glucosekonzentration cg .z im Feed wird dann

my (At /
—= /C
. Vs (At) ___Yxms " _ Yx@ic Caicr _ 1 1 Cacr (3.10)
" Vieod (At) my (At) YxinB Cng 1 quc/Xml YxinB CnB
— " /CaIcrR
yx/G|c yX/GIcg/ :uset/
oder
fBi _ yX/GIcg,i /uset,i 1 CGIcR ) (31 1)

Hseti + Qaicixm,i ¥ xiGicg,i YxinB  CnB

Da die Feedlosung im Gegensatz zur Base auch fur Erhaltungsstoffwechsel ver-
braucht wird, geht in (3.10) auch die spezifische Wachstumsrate ein und der auf den
Feedverbrauch bezogene Basebedarf wird phasenabhangig.

Angenommen, dass die Monod-Gleichung
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CGlc
P - (3.12)
e Caic + Kaic

hier Gultigkeit besitzt, muss sich bei einer sehr kleinen Sattigungskonstanten K, eine
niedrige Glucosekonzentration im Medium einstellen, um u(t) = ze; (t) < thnax 2U errei-
chen.

3.4 Zusammensetzung des definierten Mediums

Die Wahl eines geeigneten Mediums stellt einen wesentlichen Aspekt bei der Hoch-
zelldichte-Kultivierung von E. coli dar. Es kann neben dem Zellwachstum auch die
Zielproteinproduktion signifikant beeinflussen. Bei der Verwendung nicht-definierter
Medienbestandteile werden oft hdhere Wachstumsgeschwindigkeiten und Produkttiter
erreicht (Zanette et al. 1998). Allerdings kann eine unerwunschte Variabilitat der Pro-
duktivitat die Folge sein und in seltenen Fallen sogar das Produkt selbst beeintrachtigt
werden. Eine Moglichkeit die Variabilitat insbesondere in kommerziellen Kultivierungs-
prozessen zu reduzieren, ist der Einsatz chemisch definierter Medien. Sie gewahrleis-
ten reproduzierbarere Prozesse mit konsistenteren Produktausbeuten (Zhang und
Greasham 1999). Definierte Medien sollen die Versorgung mit allen fur das Wachstum
erforderlichen Makro- und Spurenelementen gewahrleisten. Gleichzeitig ist eine
Wachstumsinhibierung durch sie zu vermeiden. Riesenberg (1991) gibt fir die in die-
ser Arbeit zum Einsatz kommenden Komponenten Konzentrationen an, bei denen eine
Wachstumsinhibierung beobachtet wird (siehe Tab. 3-2).

Tab. 3-2: Bestandteile definierter Kulturmedien fiir E. coli unter Angabe der wachstumsinhibierenden Kon-
zentration, nach Riesenberg (1991).

Komponente Konzentration
Glucose >50 gl
Ammonium >3 gl
Phosphor >10 g I’
Magnesium >87 gl
Molybdan >0,8 gl
Bor >44 mg I’
Kupfer >4,2 mgl”’
Mangan >68 mg I’
Cobalt >0,5 mg I’
Zink >38 mg I’
Eisen >1,15 g I’

Far Elemente/Substanzen mit kleinen Ausbeutekoeffizienten sind die fur sehr hohe
Zellkonzentrationen bendtigten grofden Mengen nur mit stark konzentrierter Nachfut-
terldsung zuzugeben (Shiloach und Fass 2005). Dabei sollte das Kulturmedium so
einfach wie moglich gestaltet sein und die Nahrstoffzugabe idealerweise entsprechend
der Metabolisierungsrate erfolgen.
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3.4.1 Makroelemente

Prokaryoten bestehen beim Blick auf die Elemente im Wesentlichen aus C, O, H, N, S
und P sowie den vier Metallen K, Mg, Fe und Ca. Durchschnittlich machen sie 98 %
der Trockenmasse aus und werden deshalb in hohen Konzentrationen im Medium ge-
braucht (Overmann 2013). Die Medienzusammensetzung nach Korz et al. (1995) dient
als Basis fur das in dieser Arbeit entwickelte synthetische Medium. Es enthalt Glucose
als einzige Kohlenstoffquelle, KHoPOy4, (NH4)2HPO4, MgSQOy4 - 7 H,O und Fe(lll)-ci-
trat Hydrat als Komponenten zur Versorgung mit weiteren Makroelementen.

3.4.1.1 Glucose als Kohlenstoffquelle

In den meisten Fallen ist Glucose die beste Energiequelle fur den Stoffwechsel von
E. coli. Durch die Katabolitrepression wird in Anwesenheit multipler Zuckerquellen Glu-
cose als primare Kohlenstoffquelle bevorzugt metabolisiert. Ein System rund um den
Transkriptionsfaktor Crp reguliert die Expressionskaskaden fur den Transport und die
Metabolisierung von nicht-praferierten Substraten. Crp wird durch das Reportermole-
kil cAMP aktiviert, welches wiederum durch eine Komponente (EIIA) des fur die Glu-
coseaufnahme verantwortlichen Phosphotransferasesystems (PTS) reguliert wird. In
der dephosphorylierten Form wahrend der Glucoseaufnahme inhibiert EIIA den Trans-
port alternativer Zucker, bekannt als Induktorausschluss. Ist EIIA in Abwesenheit von
Glucose hingegen phosphoryliert, bewirkt es die Aktivierung von cAMP und andere
Zucker kdnnen umgesetzt werden. (Bren et al. 2016; Chubukov et al. 2014)

Unter aeroben Kultivierungsbedingungen wird Glucose nach folgender Reaktionsglei-
chung vollstandig zu CO,, H,O und Energie oxidiert:

CgHi,04 + 60, > 6CO, + 6H,0 + Energie

Glucose wird in der Glykolyse zu Pyruvat umgewandelt. Eine oxidative Decarboxylie-
rungsreaktion dient als Linker zwischen Glykolyse und Citratzyklus. Pyruvat wird durch
den Pyruvat-Dehydrogenase-Komplex zu Acetyl-CoA umgesetzt, welches als Interme-
diat in den Citratzyklus eingeht und vollstédndig zu CO, metabolisiert wird. Pro Mol
Glucose ergibt sich folgende Energiebilanz

Glykolyse: 2 Pyruvat+ 2 ATP + 2 NADH
Oxidative Decarboxylierung: 2 Acetyl-CoA + 2 NADH
Citratzyklus: 2GTP+ 6 NADH + 2 FADH,

Der Beitrag zur Energiegewinnung durch Substratkettenphosphorylierung (z. B. in Gly-
kolyse) ist vergleichsweise gering. Die oxidative Phosphorylierung liefert den Haupt-
anteil zum Energieertrag aus der Oxidation von Glucose. Dabei werden die an den
Reduktionsaquivalenten NADH und FADH2 gebundenen Wasserstoffatome Uber Pro-
teinkomplexe in der Cytoplasmamembran auf den Elektronenakzeptor Sauerstoff
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ubertragen. Am Elektronentransportprozess beteiligte Enzyme verwenden die bei der
Oxidation frei gewordene Energie, um Protonen entlang der Cytoplasmamembran zu
pumpen. Die reverse Protonenbewegung uber den daraus resultierenden Gradienten
bewirkt die ATP-Generierung (Dashty 2013). Da E. coli kein Cytochrom c und keinen
Cytochrom-bc4-Komplex besitzt, betragt die theoretische ATP Ausbeute aus Substrat-
kettenphosphorylierung und oxidativer Phosphorylierung 26 ATP pro 1 Mol Glucose
(Fuchs 2014; Eikmanns und Eikmanns 2008).

Die aus dem Glucose-Abbau gewonnene Biotrockenmasse kann zum Ausbeutekoef-
fizienten yy,q. umgerechnet werden. Er setzt sich aus einem wachstumsabhangigen
Term yyge, Und dem metabolischen Quotienten fir Erhaltungsstoffwechsel qgcxm
zusammen und berechnet sich nach

1 1 1
+ QGic/xm — (3.13)
7,

Yxcic  Yxaieg

In Tab. 3-3 sind Daten fir den Biotrockenmasseertrag aus Glucose fur E. coli aufge-
fuhrt. Fdr die Kultivierungen in dieser Arbeit wurde yyge =0,459 g’ und
Qaioxm = 0,019 (gh)™" (unverdffentlichte Daten der Arbeitsgruppe) gewahilt.

Tab. 3-3: Referenzwerte fiir den Biomasseertrag aus Glucose.

Stamm YxiGic Y xiGlcg dGic/Xm _
E. coli -1 -1 / h)-" Literatur
/g9 lgg g(gh)
k. A 0.36-044 Shiloach und Bauer (1975),

Bauer und Shiloach (1974)

Kayser et al (2005),

K12 TG1 0,423 0,5-0,57 | 0,02-0,025 Korz et al. (1995),

Riesenberg et al. (1991)
Akesson et al. (1999),
Shiloach et al. (1996)

X90 0,42 0 Yee und Blanch (1993)

BL21 (DE3) | 0,45 - 0,51 0,06

3.4.1.2 Ammonium als Stickstoffquelle

Die bedeutendste Stickstoffquelle fur E. coli ist Ammonium. Als Hauptprodukt der Am-
moniumassimilation entsteht Glutamin, das als N-Donor fur viele anabolische Stoff-
wechselprozesse dient (Chubukov et al. 2014). Im Zellstoffwechsel wird Stickstoff ins-
besondere fur den Aufbau von Proteinen, Nukleinsduren und Coenzymen bendtigt
(Overmann 2013). Riesenberg et al. (1991) nennen einen Ausbeutekoeffizienten fur
Stickstoff von y,, = (7,88 +0,25)g X (gN)~'. Ausgehend von einer Elementarzusam-
mensetzung flr E. coli von CH, 7,0 49Ny 4 (Najafpour 2007), folgt ein Ausbeutekoef-
fizient von 7,44 g X (gN)™".
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3.4.1.3 Phosphor, Kalium, Magnesium, Schwefel und Eisen

Die Elemente P, K, Mg, S und Fe Ubernehmen viele Aufgaben im Stoffwechsel von
Mikroorganismen. Wichtige zellulare Funktionen sind in Tab. 3-4 aufgefuhrt.

Tab. 3-4: Makroelemente und deren Funktion in der Zelle von Prokaryoten (Overmann 2013).

Element Funktion / Vorkommen
P Nukleinsauren, Nukleotide, Phospholipide, Teichonsaure, Coenzyme
Uberwiegendes einwertiges Kation im Cytoplasma, Erhaltung der Zellosmolaritat,
K Cofaktor einiger Enzyme (z. B.: Pyruvatkinase, Peptidyltransferase, L-Malat Dehydro-
genase

Uberwiegendes zweiwertiges intrazellulares Kation; Cofaktor vieler Enzyme (z. B.:
Mg Kinasen), in Phosphatester (koordiniert Phosphorylsauerstoffatome), Ribosomen,
Membranen, Zellwand

Cysteine, Methionin in Proteinen, Coenzyme Thiaminpyrophosphat; Coenzym A, Bio-
tin, a-Liponsaure

Vertreten in Cytochromen, Ferredoxinen und anderen Fe-S-Proteinen, Cofaktor in En-

Fe zymen (beispielsweise einigen Dehydratasen)

Bestandteil von Exoenzymen (a-Amylase und Proteasen) und der Zellwand; Spielt eine
Ca Rolle bei der Transformation, Méglicherweise in vielen Calciumbindenden (Ca?*) Prote-
inen mit EF-Hand Strukturmotiv wie Calsymin vorhanden

Bakterielles Oxalacetat, Glutaconyl-CoA und Methylmalonyl-CoA Decarboxylasen,
Transportschritte

Cl Essentiell fir aktive Aufnahme geldster Stoffe

Na

Die im Medium verwendeten Phosphorsalze ibernehmen neben ihrer zellularen Funk-
tion auch die als Puffersubstanzen. Der Ausbeutekoeffizient fur Phosphor liegt in Ab-
hangigkeit von der Temperatur im Bereich von yy,» =(26,0-415)g X (g P)_1 (Yee und
Blanch 1993; Shiloach und Bauer 1975). Fir Magnesium, Schwefel und Kalium geben
Yee und Blanch (1993) Ausbeutekoeffizienten von 278 g X (gMg)™', 163 g X(gS)™
und 53 g X (gK) 'an.

3.4.2 Spurenelemente

Neben den mengenmalig uberwiegenden Makroelementen, werden fur den Aufbau
zellularer Bestandteile wie Proteine, DNA und RNA auch diverse Spurenelemente be-
notigt. In dieser Arbeit werden die Komponenten CoCl, - 6H,0O, MnCl, - 4H,0,
CuCl, - 6H,0, H3;BO;, Na,MoO, - 2H,0 und Zn(CH;COO), - 2H,0 zur Versorgung mit
den Spurenelementen Co, Mn, Cu, B, Mo und Zn verwendet. Additiv enthalt das Me-
dium EDTA, was die Verfugbarkeit von Fe(lll)-lonen und die Geschwindigkeit mikrobi-
eller Reduktion signifikant erhoht (Lovley et al. 1996) sowie die Bildung von unléslichen
Hyroxiden und Phosphaten bei pH-Werten im neutralen bis alkalischen Bereich ver-
mindert. Ein Uberblick (iber die physiologische Funktion von den eingesetzten Spuren-
elementen in Mikroorganismen ist in Tab. 3-5 gegeben.
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Tab. 3-5: Ausgewdhlte Spurenelemente und ihre zelluldre Funktion (Overmann 2013).

Element Quelle Funktion / Vorkommen

Coenzym B12-enhaltende Enzyme (Glutamat-Mutase und Methylmalonyl-
CoA Mutase)

Superoxiddismutase, Photosystem I, einige Enzyme (z. B.: Phos-
phoenolpyruvat-Carboxykinase und Citrat-Synthase)

Co Co*

Mn Mn?*

Cu cu® Cytochrom-Oxidase, Nitritreduktase, Oxygenase, Superoxiddismutase

H.BO Bildung von Heterocysten, gegebenenfalls Vernetzung von Pyranosen in
773 | zellularen Hullen und Autoinducer-2 (zyklischer Furanosyl-Borat-Diester)

Mo MoOf’ Nitratreduktase, Nitrogenase, Xanthinoxidase und Formiatdehydrogenase

Carboanhydrase, Alkoholdehydrogenase, Alkalische Phosphatase, Aldo-
lase, RNA und DNA Polymerase, Proteinase

B

Zn Zn*

3.4.2.1 Toxizitat von Cobalt(ll)-chlorid, Borsaure und Mangan(ll)-chlorid

Cobalt(ll)-chlorid und Borsaure sind auf der Liste der SVHC aufgefuhrt. Nach der
REACH-Verordnung sind sie als Substanzen mit besonders gefahrlichen Eigenschaf-
ten identifiziert. Die Klassifizierung erfolgt durch die ECHA.

Cobaltchlorid, als karzinogen eingestuft, wurde im Oktober 2008 in die Liste aufge-
nommen und im Juni 2011 auch als reproduktionstoxisch eingestuft. Die letale Dosis
fur Ratten bei oraler Aufnahme liegt bei LD,,r, =80 mgkg™" fiir die wasserfreie Sub-
stanz. Primar wird Cobaltchlorid am Arbeitsplatz dber den Atemtrakt aufgenommen.
Gefahrdung bei akuter Exposition besteht fur die Schleimhaute. Hinzu kommt die sen-
sibilisierende Wirkung auf Haut und Atemwege. Als chronische Schaden sind aller-
gisch bedingte Atemwegs- und Hautreaktionen, Fibrose sowie bei ausreichend hoher
Intoxikation Herzerkrankungen, Beeintrachtigung der Blutbildung und Schilddrisen-
funktion bekannt. Nach Studien an Nagetieren muss auf eine Beeintrachtigung der
Reproduktionsfahigkeit geschlossen werden. Nach jetzigem Kenntnisstand kann keine
Aussage Uber das Potential, Entwicklungsschaden zu verursachen, getroffen werden.
Durch in-vitro und in-vivo Testreihen wurde eine schwach mutagene Wirkung der 16s-
lichen Cobaltsalze festgestellt. Ein Risiko fur den Menschen ist daraus aktuell noch
nicht abzuleiten. Jedoch kann der Stoff als kanzerogen fur den Menschen angesehen
werden, nachdem die Wirkung in Inhalationsstudien an Nagern nachgewiesen und das
Cobaltion in mechanistischen Studien als wirksames Agens identifiziert wurde.
(GESTIS-Stoffdatenbank 2016)

Borsaure wurde im Juni 2010 in die Liste der SVHC als reproduktionstoxisch aufge-
nommen. Bei oraler Einnahme liegt die LDz, bei 2660 mgkg™". Die Hauptaufnahme-
wege fur Borsaure sind die Atemwege sowie die dermale Aufnahme des Feststoffes
oder konzentrierter Losung bei verletzter Haut. Bei akuter Exposition kann es zu
schwacher Reizung der Dermis kommen. Daruber hinaus sind Storungen des Gastro-
intestinaltrakts und des Zentralnervensystems sowie Hautschadigung bei massiver In-
toxikation bekannt. Chronisch belastet Borsaure die Schleimhdute bei inhalativem
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Kontakt und den Gastrointestinaltrakt sowie das Zentralnervensystem. Nach mehreren
Studien mit unterschiedlichen Spezies, scheint die Reproduktionstoxizitat der kritische
Effekt zu sein. Als tolerabel gilt beim Menschen die tagliche Aufnahme von
19,2 mg Bor. In Tierversuchen wurden neben der Entwicklungsstorung insbesondere
Hodenschaden und Fertilitatsstérungen beobachtet. Nach bisherigen Erkenntnissen
ist nicht von einer Mutagenitat oder Kanzerogenitat auszugehen. (GESTIS-Stoffdaten-
bank 2016)

Mangan(ll)-chlorid wird nach GHS-Verordnung als giftig (Gefahrenpiktogramm
GHS 06) mit akuter Toxizitat der Kategorie 3 sowie umweltgefahrlich (Gefahrenpikto-
gramm GHS 09) klassifiziert. Von diesem Stoff geht eine akute oder chronische Ge-
sundheitsgefahrdung aus. Fur die wasserfreie Verbindung ist ein toxikologischer Wert
bei oraler Einnahme von LDy, =250 mgkg™" definiert. Die priméare Aufnahme der
Substanz erfolgt Uber den Atemtrakt. Die chronische Gesundheitsgefahrdung betrifft
die Schadigung des Zentralnervensystems sowie die Entzlindung der Atemwege. Die
maximale Arbeitsplatzkonzentration' (MAK) ist auf 0,2 mgm~, angegeben als inhala-
tiver Aerosolanteil, festgesetzt. Bei Einhaltung der maximalen Arbeitsplatzkonzentra-
tion ist nicht von einer Reproduktionstoxizitat auszugehen. Eine Aussage uber Muta-
genitat sowie Kanzerogenitat fur den Menschen kann nicht getroffen werden.
(GESTIS-Stoffdatenbank 2016)

3.5 Entwicklungspotenzial neuer Hochzelldichte-Kultivierungs-
strategien

Obwohl die HCDC von E. coli bereits seit Jahrzehnten erfolgreich angewandt wird,
bietet sie noch einiges Entwicklungspotential. Besonderes Augenmerk verdienen die
Batch-Phase und die Zeiten mit bereits hohen Zelldichten. Dartber hinaus liefert das
Medium Ansatzpunkte fur weitere Verfahrensoptimierung.

Der Sauerstoffbedarf einer Kultur ist direkt an die Wachstumsgeschwindigkeit gekop-
pelt. Aus einem Uberschissigen Nahrstoffangebot in der Batch-Phase resultiert die
Zellvermehrung mit maximaler zellspezifischer Wachstumsrate. Diese steigt mit zu-
nehmender Temperatur sowie durch den Einsatz von nahrstoffreichen Medien,
wodurch es in Bioreaktoren mit vergleichsweise geringer Sauerstoffeintragsrate be-
reits fruh zur Sauerstofftransportlimitierung kommen kann (Lee 1996). Die limitierte
Verfugbarkeit von Sauerstoff als Elektronenakzeptor wahrend einer Sauerstofftrans-
portlimitierung verursacht die Herabregulation des Citratzyklus, wodurch die Energie-
ausbeute aus der Umsetzung von Glucose signifikant sinkt. Da die Replikation und der
Erhalt von Plasmid-DNA in der Zelle sowie die heterologe Proteinexpression von der
Bereitstellung energiereicher Verbindungen durch den Organismus abhangen, kann

' Mangels neuer Daten wird hier der alte MAK genannt.
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eine Sauerstofftransportlimitierung einen erheblichen Produktivitatsverlust bewirken
(Li et al. 1992). Selbst bei der Ruckkehr zu aeroben Bedingungen ist die Kultur nicht
dazu in der Lage ihre normale Aktivitat wieder zu erreichen (Holms 1996), was eine
dauerhafte Versorgung mit ausreichend Sauerstoff umso wichtiger macht.

Der Ubergang von Batch- zur Fed-Batch-Phase ist fiir gewohnlich durch eine Periode
ohne Substratversorgung gekennzeichnet. Diese wird genutzt, um Nebenprodukte,
wie niedere Carbonsauren, durch die Zelle metabolisieren zu lassen. Diese im Zuge
des Uberflussmetabolismus, insbesondere bei der Verwendung von Glucose als Koh-
lenstoffquelle, anfallenden Produkte variieren in Konzentration und Zusammensetzung
mit dem eingesetzten Stamm sowie der initialen Substratmenge (Luli und Strohl 1990).
Die Dauer, dieser fur die Zellen nicht optimalen Prozessphase, unterliegt somit einer
relativ weiten Schwankungsbreite und verursacht eine kohlenstoffbasierte Stressant-
wort, abhangig vom Sigmafaktor RpoS. Das Alarmon (p)ppGpp (Guanosin-5°,3‘-Pen-
taphosphat) ist der Haupteffektor fur die Stressantwort in E. coli, deren Akkumulation
bei Substratverbrauch die stabile RNA Biosynthese, den Wachstumsstopp sowie die
Aktivierung von Genen zur Bewaltigung der Stresssituation initiiert (Battesti et al.
2011).

Die Verwendung einiger auxotropher Stamme ist bei der herkommlichen Prozessfuh-
rung begrenzt. Darunter fallt zum Beispiel der Leucin-auxotrophe Stamm E. coli K12
ER2507. Es ist bekannt, dass bereits eine geringe Konzentration der notwendigen
Aminosaure das Wachstumsverhalten des Stammes negativ beeinflusst. Zudem be-
steht eine reziproke Proportionalitat zwischen der Glucosekonzentration und dem Leu-
cinausbeutekoeffizienten, sodass eine Batch-Phase selbst mit nicht-inhibierenden
Glucosekonzentrationen bis 50 gI~' nicht sinnvoll fiir derartige Stamme ist (Rothen et
al. 1998). Bedingt durch die leuB6 Mutation, kann E. coliK12 ER2507 die
3-Isopropylmalat-Dehydrogenase, welche einen Schritt der Leucinbiosynthese kataly-
siert (Somers et al. 1973), nicht synthetisieren. Leucin zahlt zu den Haupteffektormo-
lekilen des leucine-responsive regulatory protein (Lrp). Dabei konnen Operons des
Leucin-Lrp Regulons sowohl positiv als auch negativ reguliert werden (Ernsting et al.
1992). Mehr als 400 Gene (= 10 %) innerhalb des E. coli Genoms werden in Abwe-
senheit von Lrp beeintrachtigt, davon stehen mindestens 123 Gene unter direkter Kon-
trolle von Lrp. Sie sind involviert in verschiedene zellulare Ablaufe wie dem Metabolis-
mus und Transport von Aminosauren, die Biosynthese und Degradation verschiedener
Metabolite sowie die Fimbriensynthese (Shimada et al. 2015). Somit hat Leucin einen
starken Einfluss auf den Zellmetabolismus von E. coli. Zudem kann Leucin nicht aus
anderen importierten Aminosauren synthetisiert werden (Gschaedler und Boudrant
1994).

Zentrale Aspekte beim Erreichen hoher Zellkonzentrationen sind der Bedarf an Sau-
erstoff, die stoffwechselbedingte Warme- und Kohlenstoffdioxidproduktion sowie eine
zunehmende Viskositat der Kultursuspension. Dabei ist besonders die steigende Ge-
|6stkohlenstoffdioxidkonzentration kritisch, welche gemal Henry-Gesetz abhangig
vom Kohlenstoffdioxidpartialdruck ist. Castan et al. (2002) berichten beispielsweise
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von der Kohlenstoffdioxid-bedingten Wachstumsinhibierung und erhohten Acetatbil-
dung. Steigt bei héheren Zellkonzentrationen die Viskositat an, kdnnen insbesondere
in gro3en Reaktorsystemen, infolge der abnehmenden Durchmischungseffizienz, lo-
kale Inhomogenitaten auftauchen. Diese Zonen kénnen durch die Unter- oder Uber-
versorgung mit Substrat und Sauerstoff gekennzeichnet sein und entsprechend nega-
tive Auswirkungen auf die Kultur haben (Shojaosadati et al. 2008). Daruber hinaus ist
die Kuihlkapazitat industrieller Prozessanlagen zu berlcksichtigen. Bedingt durch eine
hohe Zellkonzentration in Kombination mit einer hohen Zellaktivitat, kann in Fed-Batch-
Prozessen der Warmetransport aus dem Reaktionssystem zu einem limitierenden
Faktor werden (Sandén et al. 2003). Diese mit der hohen Zellkonzentration verknupf-
ten Probleme lassen sich teils durch Variation der Prozessstrategie beeinflussen und
sollten generell bei der Entwicklung und Optimierung von Hochzelldicht-Kultivierungs-
strategien berucksichtigt werden.

Weiteres Entwicklungspotential birgt die Zusammensetzung des hier verwendeten
synthetischen Mediums. Wie in 3.4.2.1 erlautert, beinhaltet es toxische Komponenten,
welche idealerweise aus dem Medienansatz entfernt werden kdnnen. Zudem kdnnen
dem Batch-Medium die erforderlichen Bestandteile nicht in beliebiger Menge zugesetzt
werden, da sie, wie bereits erlautert, wachstumsinhibierend wirken konnen (Riesen-
berg 1991). Eingesetztes Ammoniumhydrogenphosphat erweist sich insbesondere in
in-situ sterilisierbaren Reaktoren als nachteilig, weil es sich teilweise zersetzt und das
frei gewordene Ammoniakgas Anlagenkomponenten aus Metallen wie Kupfer, Zink
und Eisen korrodieren kann (Briehl 2014). Daruber hinaus erschwert der Substanzver-
lust die Bilanzierung der Komponente. Zusatzlich bietet es sich an, die Herstellungs-
prozedur des Mediums zu verbessern und daruber die Gesamtprozessstabilitat zu stei-
gern.

3.5.1 Acetatbildung infolge des Glucoseuiberflussmetabolismus

Die Akkumulation von Acetat bei unlimitiertem Wachstum auf Glucose stellt eine grol3e
Herausforderung beim Erreichen hoher Zellkonzentrationen mit hohen Produktaus-
beuten dar, selbst wenn eine ausreichende Sauerstoffversorgung gewahrleistet wird.
Bereits geringe Acetatkonzentrationen von 0,5gl™" fiihren zu einer Reduktion der
spezifischen Wachstumsrate, wie von Nakano et al. (1997) fur E. coli K12 gezeigt. Als
Erklarungsansatz fur die Verminderung der Wachstumsgeschwindigkeit dient die Re-
primierung der Synthese von DNA, RNA, Proteinen, Lipiden und Peptidoglycan durch
Acetat (Blankenhorn et al. 1999; Cherrington et al. 1990). Darlber hinaus ist bekannt,
dass Essigsaure Uber die Plasmamembran diffundiert und im Cytoplasma zu Acetat
dissoziiert. Durch Abspaltung eines Protons ist eine Reduktion des Membranpotentials
die Folge, was die ATP-Synthese in der Atmungskette beeintrachtigt (Veit et al. 2007).
Wichtige zellulare Ablaufe werden also durch Acetat beeinflusst, wodurch sich die zu
erreichende Zell- und Produktkonzentration reduziert. Das Ausmal} der Acetatbildung
ist dabei abhangig von dem verwendeten Stamm. In einem Vergleich von diversen
E. coli Derivaten konnten Luli und Strohl (1990) zeigen, dass in Glucose-Feedback-
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kontrollierten Fed-Batch Kultivierungen mit E. coli MC1060 unter identischen Bedin-
gungen eine vierfach hdhere Acetatkonzentration erreicht wird als mit E. coli B. Gleich-
zeitig ist die Biomasseausbeute um zwei Drittel reduziert. Generell sekretieren B-
Stamme bei hohen Glucosekonzentrationen weniger Acetat als K-Stamme. Verschie-
dene Einflussfaktoren, wie

e ein reduzierter Glucosetransport in die Zelle,

e eine erhdhte Zellatmung/Sauerstofftransferrate,

e ein reduzierter Durchsatz von Pyruvat zu Acetat,

e ein erhohter anaplerotischer Reaktionsdurchsatz von PEP zu OA,
e ein erhohter Durchsatz durch den Glyoxylatzyklus

e oder ein erhohter Citratzyklusdurchsatz,

kénnen dabei fur die Unterschiede zwischen K- und B-Stammen verantwortlich sein
(Shiloach und Rinas 2009). Aufgrund der geringeren Acetatbildung kdnnen B-Stamme
in der HCDC fur die Expression rekombinanter Proteine im Vorteil sein. Allerdings kann
die Ausbeute in K-Stammen durch genetische Manipulationen gesteigert werden. Bei-
spielsweise durch die Deaktivierung des Phosphoenolpyruvat-Phosphotransferase-
systems (PEP-PTS) mittels Deletion des ptsHI-Operons in E. coli GJT001 (K-Derivat,
naher beschrieben bei Lin et al. (2005) und Ferenci et al. (2009)) gelang es Wong et
al. (2008) die Acetatproduktion durch Reduktion der Glucoseaufnahmerate fast voll-
standig zu unterdricken. Dadurch konnte die volumetrische Produktivitat hinsichtlich
der Expression von GFP und B-Galactosidase sowie die Biomasseausbeute signifikant
gesteigert werden. Neben dem verwendeten Stamm beeinflusst auch die Medienzu-
sammensetzung sowie die spezifische Wachstumsrate die Acetatbildung. Im Vergleich
zu definierten Medien beginnt die Acetatbildung bei Wachstum auf komplexen Medien
bei geringeren spezifischen Wachstumsraten (Han et al. 1992; Meyer et al. 1984).

Shiloach und Rinas (2009) geben einen ausfihrlichen Uberblick liber die Zusammen-
hange der verschiedenen, miteinander verbundenen Stoffwechselwege des Glucose-
und Acetatmetabolismus. Wie in 3.4.1.1 beschrieben, bilden Glykolyse, Citratzyklus
und die oxidative Phosphorylierung die Hauptstoffwechselwege zur Energiegewinnung
aus Glucose. Ausgehend von der Glucoseaufnahme Uber das PTS (Abb. 3-5),
wodurch Glucose die Zelle letztlich als Glucose-6-Phosphat (Glc-6-P) erreicht und an-
schlielend Uber mehrere enzymatische Schritte umgewandelt wird, beginnt die aerobe
Acetatbildung bei Pyruvat — dem finalen Intermediat der Glykolyse. Die Konzentration
resultiert dabei aus der Bilanz von gebildetem und verbrauchtem Acetat. Wie in
Abb. 3-5 zu sehen, sind zwei Wege bekannt, die die Reaktion von Pyruvat zu Acetat
enzymatisch katalysieren. Der Hauptstoffwechselweg wandelt Acetyl-CoA Uber Acetyl-
Phosphat zu Acetat um. Die beiden Reaktionsschritte werden durch die Enzyme Phos-
photransacetylase (PTA) und Acetat-Kinase (ACKA) katalysiert, wobei zunachst
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Pyruvat durch oxidative Decarboxylierung tber den Pyruvat-Dehydrogenase-Komplex
(PDHC) zu Acetyl-CoA umgewandelt wird.

Der zweite Stoffwechselweg fuhrt von Pyruvat durch die Pyruvat-Oxidase (POXB) di-
rekt zu Acetat. Obwohl die Funktion von POXB nicht vollstandig verstanden ist, konn-
ten Abdel-Hamid et al. (2001) zeigen, dass POXB einen wichtigen Beitrag zur aeroben
Wachstumseffizienz beitragt. Sie vermuten, dass es als ,Sicherheitsventil” fungiert und
uberschussiges Pyruvat bevorzugt zu Acetat und nicht zu Acetyl-CoA umwandelt.
Dadurch wird der CoA Pool flr andere metabolische Funktionen aufrechterhalten. Der
POXB Stoffwechselweg ist vermehrt im Ubergang zwischen spéater exponentieller und
stationarer Phase aktiv (Dittrich et al. 2005). Die Assimilation von Acetat erfolgt entwe-

Glucose Medium
Periplasma
/"_\ Cytoplasma
Glc-6-P
— oc -KG Succinat
Fru-6-P Citrat-
/ zyklus
Citrat
Fru-1,6-BP Glykolyse
G} 2P CoA+NAD" CO, + NADH
y- PDH
™~ PEP — Pyruvat ———————— / >Acetyl COA
P, . AwP
: . CoA
CoA PTA : ACSK\'
FAD>E e,
POXB
Acetyl ~ FADH, [Acetyl - AMP]
+CO2 ) K
ACKA ACS .-~
. PP,—> 2P,
ADP /’/\. PPase
ATP “" ATP

Acetat

Abb. 3-5: Uberflussmetabolismus und Acetat Aktivierungsweg in E. coli. Glucose wird aus dem Medium be-
vorzugt Uber das PTS bei simultaner Umwandlung zu Glucose-6-Phosphat (Glc-6-P) in die Zelle aufgenommen
und in der Glykolyse (hier nur einige Teilschritte dargestellt) zu Pyruvat umgewandelt. Die Pyruvat-Dehydrogenase
katalysiert die Oxidation zu Acetyl-CoA, welches zur nachfolgenden Energiegewinnung in den Citratzyklus eingeht.
Im Hauptstoffwechselweg zur Produktion von Acetat katalysiert die Phosphotransacetylase (PTA) reversibel die
Umwandlung von Acetyl-CoA und anorganischem Phosphat zu Acetyl-Phosphat, welches durch die Acetat-Kinase
(ACKA) mit ADP reversibel zu Acetat und ATP umgesetzt wird. Alternativ katalysiert die Pyruvat-Oxidase die direkte
Decarboxylierungsreaktion von Pyruvat, Ubichinon und Wasser zu Acetat, Ubichinol und Kohlenstoffdioxid. Die
Acetyl-CoA-Synthetase (ACS) katalysiert die Assimilation von Acetat zuriick zu Acetyl-CoA lber Acetyl-AMP. Dabei
wird im ersten Schritt ATP zu AMP und Pyrophosphat umgewandelt. Modifiziert nach Wolfe (2005).

der Uber den ACKA-PTA Weg oder wird durch das Enzym Acetyl-CoA-Synthetase
(ACS) katalysiert. Letzterer Stoffwechselweg wird verwendet, wenn Acetat die Kohlen-
stoffquelle ist (Wolfe 2005).
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Eine schlecht regulierte Substrataufnahme bei Uberschissigem Glucoseangebot
(Doelle et al. 1982), enzymatische Limitierung des Citratzyklus (Majewski und Domach
1990) oder die Kapazitatslimitierung der Elektronentransportkette beziehungsweise
eine Kombination aus diesen Mechanismen (Holms 1996; Han et al. 1992) werden als
mdgliche Ursachen flr die aerobe Acetatbildung vermutet. Reling et al. (1985) flhren
die Acetatausschleusung auf eine Sattigung der Atmungskette bei hohen Wachstums-
raten zuruck. Beim Erreichen von . wird bei submaximaler spezifischer Wachs-
tumsrate die maximale spezifische Sauerstoffaufnahmerate g, erreicht, wie in Abb.
3-6 zu sehen ist. Bei spezifischen Wachstumsraten grofder u; nimmt die Acetatbil-
dungsrate dann mit der Wachstumsrate zu.

Die Acetatbildung ist aullerdem vom NADH/NAD* Verhaltnis in der Zelle abhangig. Sie

beginnt ab einem Redox-Verhaltnis von 0,06 (Vemuri et al. 2006). Um Glucose zu

katabolisieren, wird NAD* bendétigt. Die Regeneration von NAD™ durch Oxidation mit

Sauerstoff als terminalen Elektronenakzeptor in der Atmungskette ist dazu erforderlich

(Berrios-Rivera et al. 2002). Sobald die

Dncx Do Substratverbrauchsrate trotz Anwesen-

/g (gh)” /g (gh) heit von Sauerstoff die Regenerations-

kapazitat von NAD* Ubersteigt, gerat der
Stoffwechsel aul3er Balance.

Andererseits wird vermutet, dass eine
zu geringe Enzymaktivitat im Citratzyk-
lus die Umsetzung von Glucose limitiert.
Beispielsweise durch Erhéhung der spe-
zifischen Aktivitat der drei Enzyme Suc-
cinat-Dehydrogenase, a-Ketoglutarat-
Dehydrogenase und Succinyl-CoA-Syn-
thetase kann die Kapazitat des oxidati-
ven Teils des Citratzyklus gesteigert
werden, wodurch weniger Acetat gebil-
det und mehr Kohlenstoff in Richtung
CO, gelenkt wird (Veit et al. 2007).

Abb. 3-6: Abhangigkeit der spezifischen Acetatbil-
dungsrate Qpc-x Von der spezifischen Wachstums-
4 und Sauerstoffverbrauchsrate 9o, /x bei Wachs-
tum auf Glucose. Modifiziert nach Eiteman und Altman
(2006).
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4 Material und Methoden

4.1 Medien und Medienansatz
411 LB-Medium auf Sojabasis (LBS-Medium)

Ein LB-Medium auf Sojabasis (LBS-Medium) wird als Flussigmedium und Festmedium
in Petrischalen zur Herstellung von Kryokulturen sowie zur Bestimmung der Lebend-
keimzahlkonzentration verwendet. Bevor das Medium autoklaviert wird, erfolgt die Ein-
stellung des pH-Wertes auf 7,0 £ 0,1 mit 4 M NaOH (R 6771, Karlsruhe).

Tab. 4-1: Zusammensetzung des LB-Fliissig-/Festmediums auf Sojabasis, LBS-Medium.

Komponente Hersteller Konzentration
Igl?
Hefeextrakt R 2365/ R 2904 5
Sojapepton R 2365 10
NaCl R 3957 10
Agar-Agar (bei Festmedium) R 5210 10
Kanamycin und/oder Ampicillin | R T832 /R K029 | (0,03-0,1)/0,1

Das Agar-haltige LBS-Medium wird nach dem Autoklavieren homogenisiert und bis zur
Herstellung des Festmediums bei 45 °C fllssig gelagert. Die Antibiotikazugabe fur Se-
lektivfestmedien erfolgt unmittelbar vor dem Plattenguss.

4.1.2 Synthetisches Medium fur Schuttelkulturen

Zur Herstellung der synthetischen Medien — fur Schuttelkulturen und Kultivierungen im
Bioreaktor — werden unterschiedliche Konzentrate verwendet. Magnesiumsulfat-Hep-
tahydrat liegt als Stammlésung mit einer Konzentration von 500 gI~! vor. Die Kompo-
nenten Kaliumdihydrogenphosphat und Diammoniumhydrogenphosphat liegen als 10-
fach Konzentrat vor, dessen pH-Wert mit NaOH auf 6,7 eingestellt wird. Die Spuren-
elemente werden zusammen mit Citronensaure und EDTA als 100-fach Konzentrat
eingesetzt. Abweichend davon werden zur Durchfuhrung der einzelnen Experimente
der Medienoptimierung mittels SVP 1000-fach Konzentrate der einzelnen Spurenele-
mente sowie EDTA verwendet. Nach Abschluss der Optimierungsversuche wird fur
weitere Kultivierungen wieder auf ein 100-fach Konzentrat mit allen erforderlichen Spu-
ren zuruckgegriffen.

Die in Tab. 4-2 aufgefiihrten Medien werden zur Herstellung der Vorkultur in Schittel-
kolben verwendet. Zur Vermeidung von Maillard- und Fallungsreaktionen werden die
Glucoseldsung, der Phosphatpuffer (KH,PO, und (NH,),HPO,, pH 6,7) sowie die Spu-
renelemente zusammen mit Magnesiumsulfat und Citronensaure separat autoklaviert
und anschlie3end unter aseptischen Bedingungen vereint. Vor der Sterilisation wird
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der pH-Wert des Phosphatpuffers mit 4 M NaOH auf 7,0 eingestellt. Thiamin und An-
tibiotika (bei Verwendung rekombinanter Stamme) werden anschlie3end sterilfiltriert
hinzugegeben.

Tab. 4-2: Synthetisches Medium zur Vorkulturherstellung fiir HCDC-, iHCDC- und i#fHCDC-Prozesse.

Komponente Hersteller Konzentration
HCDC i2HCDC!'
iHCDC

Glucose 0 8,0 8,0 gl

KH,PO, R 3904 13,3 17,42 gl

(NH,),HPO, R P736 4,0 - gl?

NH,, 25 % R 5460 - 2,0 gl

L-Leucin? R3984 0,3 0,3 gl

MgSO, - 7 H,0 R 8283 1,2 0,2134 gl

Citronenséaure - 1 H,0 R 3958 1,7 - gl?
Titriplex Il M 8418 8,4 0,2081 mg !
CoCl, - 6 H,0 RdH 12914 2,5 - mg I’
CuCl, - 2H,0 RdH 31286 1,5 0,0400 mgl*
H,BO, RdH 11606 3,0 - mg I
MnCl, - 4 H,0 RdH 31422 15,0 - mg I’
Na,MoO, - 2 H,0 RdH 31439 2,5 0,0640 mgl’
Zn(CH,-C0O0), - 2 H,0 M 1.08802 13,0 0,2561 mg I’
Fe(lll)-citrat Hydrat M 1.03862 100,0 2,6675 mgl!
Thiamin - HCI R T911 4,5 4,5 mg |-
Kanamycinsulfat® R T832 30 30 mg |-
Ampicillin Natriumsalz* R K029 100 100 mg I

Zur Herstellung des Vorkulturmediums fur den iZlHCDC-Prozess wird KH,PO, autokla-
viert und mit 10,67 ml I'' der Feedldsung fiir die Hochzelldichte-Kultivierung, 8,8 ml I
NH; (25 % w/w), Thiamin und vektorspezifischem Antibiotikum (bei Verwendung von
E. coli M15 Kanamycin und Ampicillin) erganzt.

! Finale Medienzusammensetzung fiir rekombinante Stamme

2 Bei Kultivierungen mit E. coli K12 ER2507 pGLO

3 Flr rekombinante Stamme mit den Vektoren pET-28a und pREP4
4 Fur rekombinante Stamme mit den Vektoren pQE-30 und pGLO
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4.1.3 Synthetische Medien fiir Kultivierungen im Bioreaktor

Far die Kultivierungen im Bioreaktor werden die in Tab. 4-3 aufgefuhrten Medienkom-
ponenten in den angegebenen Konzentrationen eingesetzt.

Tab. 4-3: Zusammensetzung der synthetischen Medien fiir die Kultivierung von verschiedenen E. coli Deri-
vaten.

Komponente Hersteller Konzentration
Startmedium Feed
HCDC iHCDC i2HCDC:HCDC iHCDC i*HCDC

Glucose ] 25,0 - - 700 750 750 gl!

KH,PO, R 3904 13,3 13,3 17,42 - - - gl

(NH,),HPO, R P736 4,0 4,0 - - - - gl

L-Leucin’ R 3984 0,3 0,3 0,3 - - - gl

MgSO, - 7 H,0 R 8283 1,2 1,2 - 20,0 20,0 20,0 gl

Citronensaure - 1 H,0 R 3958 1,7 1,7 - - - - gl
Titriplex IlI M 8418 8,4 8,4 - 13,0 13,0 19,5 mgl
CoCl, - 6 H,0 RdH 12914 | 2,5 2,5 - 4,0 4,0 - mg I~
CuCl, - 2H,0 RdH 31286 | 1,5 1,5 - 2,5 25 3,75 mgl
H,BO, RdH 11606 | 3,0 3,0 - 5,0 5,0 - mg I
MnCl, - 4 H,O RdH 31422 | 15,0 15,0 - 23,5 23,5 - mg I
Na,MoO, - 2 H,0 RdH 31439 | 2,5 25 - 4,0 4,0 6,0 mgl!
Zn(CH,;-CO0), - 2H,0| M 1.08802 | 13,0 13,0 - 16,0 16,0 24,0 mgl!
Fe(lll)-citrat Hydrat | M 1.03862 | 100,0 100,0 - 40,0 40,0 250,0 mgl’
Thiamin - HCI R T911 4,5 4,5 4,5 - - - mg I

Die Sterilisation des Phosphatpuffers (HCDC/iIHCDC) beziehungsweise von KH,PO,
(PHCDC) erfolgt in-situ im Bioreaktor. Beim Einsatz von E. coli K12 ER2507 pGLO
wird dem Puffer L-Leucin zugesetzt. Zur Vermeidung von Maillard- und Ausfallungsre-
aktionen werden die Ubrigen Komponenten (Glucoselésung und MgSO,-/Citronen-
saure-/Spurenelementldésung) getrennt autoklaviert. Die Thiaminldsung wird sterilfil-
triert und nachfolgend das vollstandige Startmedium unter aseptischen Bedingungen
uber STT-Sterilverbindungen im Reaktor komplettiert. Die hochkonzentrierte Glucose-
|I6sung der Feedl6sung wird aus den genannten Grinden ebenfalls getrennt von der
Spurenelement-/MgSO,-Losung autoklaviert, unter aseptischen Bedingungen mit letz-
terer nach dem Abkihlen vereint und mittels Magnetrihrer (RH basic 2, IKA®-Werke,
Staufen) homogenisiert.

' Bei Kultivierungen mit E. coli K12 ER2507 pGLO
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4.2 Stamme und Stammhaltung

Die hier eingesetzten E. coli Derivate sind in Tab. 4-4 aufgelistet. Mit Ausnahme von
BL21 handelt es sich um rekombinante Stamme zur Expression verschiedener Gen-
produkte. Nicht-kompetent erworbene Stamme werden mittels CaCl,-Methode (Dagert
und Ehrlich 1979) transformiert oder fur die Transformation vorbereitet.

Tab. 4-4: Verwendete Derivate von E. coli und Vektoren.

Wirtsstamm Quelle Genotyp Vektor Quelle
BL21 Merck Millipore, F-ompT hsdSs(rs~ ms™) gal - -
Darmstadt, 69449 dem
BL21 (DE3) Merck Millipore, F-ompT hsdSs(rs"ms) gal | pET-28a | Merck Millipore,
Darmstadt, 69450 dcm (DE3) Darm-
stadt, 69864
M15 pREP4 Qiagen, F- ®80AlacM15 thi lac- mtl- pQE-30 Qiagen, Hilden,
Hilden, 34210 recA+ KmR 32915
K12 TG1 DSMZ, A(lac-pro) supE thi hsdD5 pQE-30 Qiagen, Hilden,
Braunschweig, 6056 | F'traD36 proAB lacld lacZdel- 32915
taM15
K12 ER2507 New England F- ara-14 leuB6 fhuA2 pGLO Bio-Rad, Min-
BioLabs, Frankfurt A(argF-lac)U169 lacY1 chen,
am Main, E4121S ginV44 galK2 rpsL20 xyl-5 1660003EDU
mtl-5 A(malB) zjc::Tn5(KanR)
A(merC-mrr)usio1

4.2.1 Vektoren

Die Arbeiten zur Herstellung der rekombinanten Stamme wurden teils selbst, teils vom
Labor fur Molekularbiologie und Zellkulturtechnik der HAW Hamburg durchgeflhrt.
Nachfolgend soll die Vorgehensweise zur Herstellung der Konstrukte flr die Expres-
sion von Rab11a und GFP beschrieben werden.

4.2.1.1 pGLO Vektor zur Expression von GFP

Der Expressionsvektor pGLO mit einer GrofRe von 5371 bp ist ein kommerziell erhalt-
licher Vektor, welcher die Gensequenz fur das Protein GFP enthalt. Die Expression
von GFP steht im pGLO System unter der Kontrolle des pBAD Promotors und kann
durch L-Arabinose induziert werden. Das Gen araC codiert fur das Regulatorprotein
AraC. In Abwesenheit von L-Arabinose reprimiert das AraC Proteindimer durch Bin-
dung von arali und araO, die Bindung der RNA Polymerase an den Promotor. Die
Anwesenheit von L-Arabinose bewirkt durch Bindung an das AraC Proteine eine
allosterische Konformationsanderung, wodurch die RNA Polymerase an den pBAD
Promotor bindet und somit die Transkription des GFP Gens initiiert wird. Der Vektor
vermittelt durch die Sequenz flr das Enzym [B-Lactamase (bl/a) eine Resistenz gegen-
uber Ampicillin. Soweit nicht anders angegeben, wird der rekombinante Stamm E. coli
K12 ER2507 pGLO mit einer L-Arabinosekonzentration von 5gl!, bezogen auf ein
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[ pGLO::GFP
5371 bp

EcoRI (2063)
MCS
Hind Ill (2114)

AmpR Promotor

Abb. 4-1: pGLO::GFP Plasmidkarte. pGLO enthalt verschiedene Sequenzen, welche die Replikation der Plasmid
DNA und die Expression des Zielproteins (GFP) ermdglicht. GFP = Sequenz fiir GFP, AmpR enthalt die Sequenz
fir B-Lactamase (bla), ori = Replikationsursprung, araC = Sequenz fiir das regulatorische Protein AraC, pBAD
Promotor und eine MCS. Die Karte wurde mit SnapGene® (Vers. 3.2.1; GSL Biotech LLC, USA Chicago) erstellt.

Kulturvolumen von 4,5 |, welches bei Vernachlassigung von Probenahme und Base-
zugabe am Prozessende erreicht wurde, induziert.

4.2.1.2 Herstellung der Vektoren pET-28a::Rab11a und pQE-30::Rab11a

Die kommerziellen Plasmid-Vektoren pET-28a und pQE-30 werden zur Herstellung
der Konstrukte fur die Expression von Rab11a verwendet. Die kodierende Sequenz fur
das Genprodukt mit einer Lange von 651 bp wurde aus der Hundenierenzelllinie
MDCK isoliert (Chavrier et al. 1990). Die Insertion des Genabschnitts erfolgt in 5°-3
Richtung zwischen den beiden Schnittstellen BamHI und Hindlll der jeweiligen Multiple
cloning site (MCS) durch Schneiden mit den Restriktionsendonukleasen (BamHI
ERO0051; Hindlll ER0501, Thermo Fisher Scientific, Dreieich) sowie der anschliel3en-
den Ligation. Die resultierende Gesamtlange betragt 6000 bp (pET-28a::Rab11a) res-
pektive 4076 bp (pQE-30::Rab11a).

Der pET-28a Vektor verfugt Uber eine N-terminale Hise-Tag/Thrombin/T7-Tag Konfi-
guration, sodass das resultierende Fusionsprotein Hiss-Thrombin-T7-Rab11a, nach-
folgend als HTT-Rab11a bezeichnet, mit einer Thrombinschnittstelle exprimiert wird.
Die mit ExPASYy kalkulierte Molmasse betragt 27,9 kDa (Gasteiger et al. 2005). Die
Expression steht unter der Kontrolle des T7 Promotors. Das Plasmid enthalt die Se-
quenz fur das Regulatorgen /lacl, wodurch der Lac-Repressor die Expression des Ziel-
proteins unterbindet. Induktion erfolgt durch Zugabe von IPTG. Der Selektionsmarker
KanR verleiht dem Organismus die Resistenz gegentber Kanamycin.
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A 77 Terminator  [Hisg-Tag B lac Operator  [RBS
Hind Il (173) T5 Promotor Hisg-Tag
f1 ori \\ l HI (830) AmpR Promotor \ BamHI (0)
T7-Tag \ A

Thrombin-Stelle // Hind Il (657)
His6-Tag //, / lambda t0
RBS AmpR| </, .7 Terminator

lac Operator /
T7 Promotor
lacl Promotor [ |

pQE-30::Rab11a
4076 bp

Abb. 4-2: pET-28a::Rab11a (A) und pQE-30::Rab11a (B) Vektorkarten. (A) Die Sequenznummerierung des pET-
28a Vektors folgt der pBR322 Konvention, sodass die T7 Expressionsregion auf der Plasmidkarte in umgekehrter
Reihenfolge dargestellt ist. Rab11a ist in 5'-3° Richtung zwischen BamHI (198) und Hindlll (173) in der MCS inse-
riert. Neben den dargestellten Sequenzen fur die N-terminale Hise-Tag/Thrombin/T7-Tag Konfiguration und der
Kanamycinresistenz, enthalt der Vektor die Sequenzen fiir den T7 Promotor, den T7 Transkriptionsstart, den T7
Terminator, das /acl Repressorgen, den pBR322 sowie den f1 Replikationsursprung. (B) Der pQE-30 Vektor enthalt
die Gensequenz fiir Rab11a, kloniert in 5°-3' Richtung zwischen BamHI und Hindlll in der MCS (145 - 192). Hinzu
kommen die Sequenzen fir das N-terminale Hise-Tag, das bla Gen (AmpR), das T5 Promotor//ac Operator Element,
eine synthetische ribosomale Bindungsstelle (RBS), der Transkriptionsterminator Lambda fo und der ColE1 Repli-
kationsursprung (ori). Nicht dargestellt sind die Terminatorsequenz rrnB T1 sowie der T5 Transkriptionsstart. Die
Karten wurden mit SnapGene® (Vers. 3.2.1; GSL Biotech LLC, USA Chicago) erstellt.

Das Plasmid pQE-30 enthalt eine N-terminale Hise-Tag Sequenz zur Expression des
Zielproteins als Hiss-Rab11a Fusionsprotein, nachfolgend als H-Rab11a bezeichnet.
Die mit ExPASYy kalkulierte Molmasse betragt 25,4 kDa (Gasteiger et al. 2005). Die
Expression wird durch den T5 Promotor in Kombination mit einem doppelten lac Ope-
rator Repressionsmodul kontrolliert und durch IPTG Zugabe induziert. Der Vektor ent-
halt das bla Gen und vermittelt somit eine Ampicillinresistenz.

Zur Untersuchung des Expressionsverhaltens der rekombinanten Stdamme mit den
Plasmiden pET-28a beziehungsweise pQE-30 im HCDC-, iHCDC- oder ifHCDC-Pro-
zess wird IPTG (R 2316, Karlsruhe) in einer Konzentration von ¢prg = 1mmoll~, be-
zogen auf ein Kulturvolumen von 4,5 |, eingesetzt.

4.2.2 Transformation und Kryokonservierung

Zur Aufnahme der erzeugten Plasmide werden die kompetenten Zellen mit dem Liga-
tionsansatz versehen und 0,5 h bei (0 —4) °C auf Eis inkubiert. AnschlieRend erfolgt
ein Hitzeschock bei 42 °C fur 90 s. Der Transformationsansatz wird anschlief3end fur
1 min auf Eis heruntergekuhlt und nachfolgend im Inkubationsschuttler fir 1 h bei
37 °C in LBS-Medium gelagert. Es folgt ein Zellausstrich auf LBS-Festmedium, wel-
ches das fur den entsprechenden Vektor erforderliche Antibiotikum enthalt. Zur Kolo-
niebildung wird die Petrischale bei 37 °C flr 24 h inkubiert.
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Zur langfristigen Stammhaltung werden Einzelkolonien zur Herstellung von Kryokultu-
ren (MCB, WCB) entnommen. Diese werden in 100 ml LBS-Medium unter Aufrechter-
haltung des Selektionsdrucks bei 30 °C und 120 min~" im Schittelinkubator (Schit-
telinkubator 3032, GFL Gesellschaft fur Labortechnik, Burgwedel) kultiviert. Bei
AODgy, ~ 2,1 wird die exponentiell wachsenden Kultur fur (0,25 - 0,5) h im Kuhl-
schrank aufbewahrt und anschlielend mit circa 18 g sterilem Glycerin (> 98 %, R
7530; Karlsruhe) versetzt und in 1 ml Aliquots bei -80 °C gelagert.

4.3 Prozessfihrung
4.3.1 Schiuttelkulturen

100 ml des Vorkulturmediums wird mit (50 — 100) ul der jeweiligen Kryokultur beimpft.
Die Vorkultivierung erfolgt in 1 | Schikanekolben bei 30 °C und 120 min-' im Schittelin-
kubator.

Tab. 4-5: Vorkulturvolumen und Inkubationszeiten fiir die Vorkulturen mit unterschiedlichen E. coli Deriva-
ten zur Beimpfung von 3 | Startkultur.

Stamm vinoc Caico t

/1 /gt /'h
E. coli BL21 (DE3) 0,3 8,0 18 — 20
E. coli BL21 0,2 6,0 17 -19
E. coliK12 TG1 0,5 8,0 18 — 20
E. coliM15 0,5 8,0 18 — 20
E. coli K12 ER2507 0,5 8,0 22-24

Aufgrund des unterschiedlichen Wachstumsverhaltens der eingesetzten Stamme wer-
den Animpfvolumen und Inkubationszeit variiert (siehe Tab. 4-5). Das Gesamtvolumen
aus Vorkultur und Medium im Reaktor ergibt dabei immer 3 | Startkulturvolumen.

4.3.2 Kultivierungsprozesse in unterschiedlichen Bioreaktoren

FUr die Kultivierung im Bioreaktor werden zwei Ruhrkesselreaktoren vom Typ
BIOSTAT® CT (B. Braun Biotech International, Melsungen) verwendet. Wichtige
Ausstattungsmerkmale und Unterschiede bezlglich der Instrumentierung sowie die
ubereinstimmenden geometrischen Abmessungen der verwendeten Reaktoren sind in
Tab. 4-6 aufgeflhrt.
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Tab. 4-6: Ausstattungsmerkmale und geometrische Kenndaten der eingesetzten Bioreaktoren.

Merkmal CT (A) CT (B)
Druckluftbegasung MFC, (0 —20) | min™ MFC, (0 —10) I min™
Sauerstoffbegasung MFC, (0 —10) I min™ Z(?J Zt:gteeéet)sef)lgerz\::i?&ﬁ\;l]yc’:
Begasungsstrategie Additive O,-Dosierung Gas flow ratio
Abgasanalysator + -
Tribungssonde + -
Ng, (20 — 1500) min~!
Waagen Feed, NH,
Substratpumpe Extern, (0 — 160) min™’
Vil 6,9
Vi /! 3
d, /mm 164
hy, /mm 355
dg, /mm 64

4.3.2.1 51 Laborversuchsanlage

Der BIOSTAT® CT (B. Braun Biotech International, Melsungen) besteht aus einem
in-situ sterilisierbaren doppelwandigen Edelstahlkulturgefal® mit Glaszylinder und einer
digitalen Kontrolleinheit (DCU). Die Ruhrwelle, bestlckt mit zwei 6-Blatt-Scheibenrih-
rern, wird durch den Edelstahldeckel gefihrt. Ferner enthalt der Deckel Durchgange
fur das Zuluftrohr zum Begasungsring, Abluftkihler, Tauchrohr, Sicherheitsventil, An-
tischaumsonde und Stutzen fir Anstechgarnituren. Die pH-, pO,-, Temperatur- und
Tribungsmessung sowie die Probenahme erfolgt Gber Sonden und das Probenahme-
ventil im Stutzenkranz. Messstellen fur Druck und Schaum (Highfoam) befinden sich
in der Abluftstrecke oberhalb des Abluftkihlers. Zu- und Abluft werden Uber einen
0,2 um PTFE Membranfilter (Sartofluor® Junior Cartridge, Sartorius Stedim Biotech,
Gottingen) filtriert. Das Temperiersystem besteht aus einem geschlossenen HeilRwas-
serdrucksystem mit Zirkulationspumpe, einer elektrischen Heizung mit 7,5 kW Leis-
tung und einem Warmetauscher fur Kihlwasser. Die Ruhrwelle wird Gber einen birs-
tenlosen Gleichstrom-Servomotor mit einer Leistung von 200 W angetrieben.

Die Datenerfassung erfolgt Gber die DCU. Ferner sind Regelkreise flr alle relevanten
Prozessgrolien in ihr realisiert. Die Tribungssonde ist Uber einen separaten Messver-
starker (BioPAT Fundalux II FC10, Sartorius Stedim Biotech, Gottingen) in die
Kontrolleinheit eingebunden. Uber eine serielle RS-422 Schnittstelle erfolgt der Daten-
austausch mit dem Prozessleitrechner. Waagen (Talent TE6101, Sartorius Stedim
Biotech, Gottingen) zur Erfassung des Substrat- und Ammoniakmassenstroms in den
Reaktor, ebenso wie eine drehzahlgesteuerte Pumpe (REGLO Digital, Ismatec, Wert-
heim) und der Abgasanalysator (BluelnOne Ferm, Blue Sens gas sensor GmbH, Her-
ten) sind Uber einen RS-232/Ethernet Konverter mit dem Prozessrechner gekoppelt.
Der schematische Aufbau der 5 | Versuchsanlage ist in Abb. 4-3 dargestellt.
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Prozessleitrechner
MFCS/win

Seriell

RS-232/Ethernet
Konverter

___________________ o :
AR | || e C,:: | BIOSTAT® CT
| ey
Ny fn il R Y
Antifoam NH, Feed LV V VWV
: = = g i \/

Abb. 4-3: FlieBbild der BIOSTAT® CT(A) 5 | Laborversuchsanlage. 5 | Riihrkesselreaktor mit der digitalen Kon-
trolleinheit (DCU), inklusive Regelkreise flr Druckluft- und Sauerstoffbegasung, Temperatur-, pH-, pO2-, Anti-
schaum- sowie on-line Trlbungsmessung.

Zur kontinuierlichen Datenaufzeichnung wird das Multi Fermentor Control System for
Windows MFCS/win (Version 3.0, Sartorius Stedim Biotech, Goéttingen) verwendet.
Uber die ISA S88 konforme Rezeptstruktur ist die vollstandige Prozesssteuerung in
MFCS/win realisiert. Phasenabhangig erfolgt die kontinuierliche Berechnung der
Nachfutterrate fz nach Gleichung (3.7). Weitere berechnete Prozessgrof3en sind das
Reaktionsvolumen nach Gleichung (3.8) sowie die Reaktionsraten Q;,, Qco, sowie
RQ aus den abgasseitig gemessenen Groflen Xg o, UNd Xgo o Nach den Gleichun-
gen (4.23), (4.24) und (4.30).

4.3.2.2 Prozessfiihrung

Abb. 4-4 zeigt den theoretischen Verlauf einer HCDC. Der dreiphasige Prozess be-
steht aus einer initialen Batch-Phase, gefolgt von zwei Fed-Batch-Phasen. Der Uber-
gang in die erste Fed-Batch-Phase erfolgt automatisiert durch eine Batch-Ende-De-
tektion, welche in die Rezeptstruktur integriert ist. Die vollstandige metabolische
Umsetzung des Substrats sowie von zuvor gebildeten Carbonsauren fihrt am Batch-
Ende zu einem sprunghaften Anstieg der Gelostsauerstoffkonzentration und des pH-
Wertes. Bei Erfillung der Ubergangskriterien von p0,%>25% , pH=>6,67 ,
Ng, <650 min~! sowie t >5h wird die Nachfltterung gestartet.
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Batch-Phase Fed-Batch-Phase 1 Fed-Batch-Phase 2
pOz% : :

Ns, pO,%
my
Caic : P NSt

Cacr F(0) = B
Fr \

cGlc

IJset,Z < IJset,1

t

Abb. 4-4: Theoretischer Kultivierungsverlauf einer Hochzelldichte-Kultivierung (HCDC) mit drei Prozess-
phasen. Der Batch-Phase mit maximaler spezifischer Wachstumsrate ., folgen Fed-Batch-Phase 1 mit
Hset 1 < Herit < Hmax Und Fed-Batch-Phase 2 mit st o < piger 1. Prozessgrofien: Geldstsauerstoffkonzentration
pO,% , Rihrerdrehzahl Ng;, Biomasse my , Glucosekonzentration cg). , Acetatkonzentration Cac- > Nachfitte-
rungsrate der Feedlésung Fg , Sauerstoffbegasungsrate FO2 .

Nach maximaler zellspezifischer Wachstumsrate in der Batch-Phase wird eine
submaximale spezifische Wachstumsrate mit s < it < tinax IN den Fed-Batch-Pha-
sen eingestellt. Dazu wird eine exponentielle open-loop Nachfltterungsstrategie nach
Gleichung (3.7) verwendet. Mit dem zeitlich gesteuerten Ubergang (Berechnungs-
grundlage siehe 4.6.1) zur zweiten Nachfutterungsphase bei AODgy, ~180 erfolgt
eine weitere Reduktion der spezifischen Wachstumsrate und reine Zellmassebildung
oder die Induktion von rekombinanten Stammen. Nach vollstandigem Verbrauch der
Feedlosung wird der Prozess beendet.

Die isotherme Kultivierung erfolgt bei 30 °C. Durch Zugabe von Ammoniak wird der
pH-Wert auf 6,6 geregelt. Uber einen pO,-Kaskadenregler wird die Geldstsauerstoff-
konzentration auf 20 % gehalten. Bei konstanter Druckluftbegasung wird die Ruhrdreh-
zahl von 500 min~" auf die maximale Drehzahl (1500 min~") erhéht und dann nach Be-
darf durch additive Zugabe von reinem Sauerstoff in den Zuluftstrom konstant
gehalten.

4.4  Analytik

441 Zellwachstum
4.4.1.1 Biotrocken- und Biofeuchtmassekonzentration

Die Biotrocken- und Biofeuchtmassekonzentration (BTM und BFM) in der Flussig-
phase wird gravimetrisch (BP221S, Sartorius Stedim Biotech, Géttingen) ermittelt.
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Zur BTM-Bestimmung wird 1 ml Zellsuspension in getrockneten, ausgewogenen
MikroreaktionsgefalRen 4 min bei 13000 min-! zentrifugiert (Centrisart A-14, Sartorius
Stedim Biotech, Géttingen). Der Uberstand wird zur Bestimmung von Metaboliten und
Medienbestandteilen bei -20 °C eingefroren und das Zellpellet bei 105 °C und einem
Druck von 0,4 bar im Vakuumtrockenschrank (Vacutherm, Heraeus Instruments, Han-
nau) fur (20 £ 4) h getrocknet.

In der vorliegenden Arbeit bertcksichtigen die angegebenen Biomassewerte die durch
Probenahme entnommene Biomasse.

4.4.1.2 Optische Dichte und on-line Triibungsmessung

Die Bestimmung der OD wahrend der Kultivierung erfolgt bei 600 nm mit einem Spekt-
ralphotometer (Ultrospec 3000, Pharmacia Biotech, Freiburg), das mit Luft im Strah-
lengang genullt wird. Bei Uberschreiten einer gemessenen Extinktion von 0,6 wird die
Zellsuspension mit 0,9 % NaCl-Lésung verdinnt. Aus der Extinktion des Mediums res-
pektive Kulturberstands OD, .4 sowie der Suspension OD;, errechnet sich

AODgyy = (ODyysp —~ODneq ) F (4.1)

Zur on-line Uberwachung des Zellwachstums wird eine sterilisierbare 1-Kanal-NIR-Ab-
sorptionssonde mit einer optischen Pfadlange von 5 mm (Typ ASD25-BT-N, Optek,
Essen) verwendet.

4.4.1.3 Lebendkeimzahlkonzentration und Anteil plasmidhaltiger Zellen

Die Gesamtlebendkeimzahlkonzentration Cy sowie die Konzentration plasmidhaltiger
Zellen Cy, wird nach dem Kochschen Plattenguf3verfahren in Dreifach- oder Flnffach-
bestimmung ermittelt. Um eine Koloniezahl im Bereich von (30— 300) KBE je
Petrischale zu erhalten, werden die Proben mit steriler 0,9 % NaCl-Lésung verdunnt,
in LBS-Agar eingegossen und fur (20 + 4) h bei 37 °C inkubiert. Die bendtigte Verdiun-
nungsstufe wird Uber eine Korrelation zwischen AODg,, und der Lebendkeimzahlkon-
zentration Cy aus

Cycarc = 8,3-108 KBE mI™" AODyg, 4.2)
abgeschatzt.

Durch Antibiotikumzusatz (Amp, Kan oder Amp und Kan bei E. coli M15 pQE-30) zum
Nahrmedium wird die Konzentration plasmidhaltiger Zellen bestimmt und

C
Fruy = X 4.3
XX =0 (4.3)

berechnet.
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4.4.2 Bestimmung von Glucose, Acetat, Leucin, Ammonium und
Phosphat im Medium

4.4.2.1 HPICE zur Quantifizierung von Glucose und Acetat

Zur Bestimmung von Glucose und Acetat wurden zwei Methoden mit und ohne Vor-
saulenderivatisierung eingesetzt. Nachfolgend wird das Uberwiegend genutzte Verfah-
ren dargestellt. Genutzt wird eine lonenausschluss-Saule (Rezex ROA-Organic Acid
(150 x 7,8) mm, Phenomenex, Aschaffenburg) und das chromatographische System
(Primaide™, Hitachi High-Technologies, Dusseldorf) bestehend aus Niederdruckgra-
dientenpumpe mit Entgasereinheit (PM1110), Saulenofen (PM1310), Autosampler
(PM1210), Diodenarray- (PM1430) und Brechungsindexdetektor (Chromaster HPLC
5450, VWR Hitachi, Darmstadt).

Kulturiberstande werden zur Makromolekulprazipitation (Luli und Strohl 1990) zu-
nachst 1:10 mit 50 mM H,SO, verdinnt und anschlieRend 2 min bei 13000 min’
zentrifugiert (Centrisart A-14, Sartorius Stedim Biotech, Géttingen). Ferner folgt eine
Filtration Uber einen hydrophilen 0,2 um PVDF-Membranfilter (CHROMAFIL® PVDF
Xtra, Macherey-Nagel, Duren). Die isokratische Trennung erfolgt mit 2,5 mM H,SO,
bei einer FlieBmittelgeschwindigkeit von 0,6 mImin~" und einer Saulenofentemperatur
von 60 °C. Sowohl Glucose als auch Acetat werden Uber das RI-Signal detektiert. Zur
Datenerfassung und -auswertung wird der Primaide System Manager (Version 1.0,
Hitachi High-Technologies, Dusseldorf) verwendet. Die Quantifizierung erfolgt Gber die
Peakhdhe.

Mit der aus Standards mit bekanntem Analytgehalt gewonnenen Kalibrierfunktionen,
kann die Konzentration im Kulturiberstand berechnet werden. Die Glucosestandards,
angesetzt im HCDC/iIHCDC- respektive iZHCDC-Startmedium, werden im Bereich von
(0—30) gl hergestellt und vor der Vermessung im Verhaltnis 1:10 mit 50 mM H,SO,
verdunnt und angesauert. Fur die Berechnung der Acetatkonzentration wird ein kom-
merziell erhaltlicher Standard (TraceCERT® 1000 mgl™', SA 51791, Minchen) ver-
wendet. Die Aufnahme der Kalibrierfunktion erfolgt im Bereich von
(15,625 -1000)mg|~". Da der Standard in wassriger Losung vorliegt, erfolgt die Ver-
dinnung auf die gewunschte Konzentration mit Wasser.

Messwerte, die unterhalb der Bestimmungsgrenze fur Glucose und Acetat liegen, wer-
den in der vorliegenden Arbeit gleich Null gesetzt.

4.4.2.2 Leucinbestimmung nach Vorsaulenderivatisierung mittels HPICE

Soll parallel zu Glucose und Acetat auch Leucin bestimmt werden, wird fur Probenma-
terial aus Fed-Batch-Kultivierungen mit E. coli K12 ER2507 pGLO die HPICE nach
Vorsaulenderivatisierung verwendet. Die Derivatisierung erfolgt, wie bei Pleissner et
al. (2011) beschrieben. Zu 1 ml Kulturiberstand wird 0,2ml1M KNO, sowie
0,04 ml 12 M HCI gegeben und fur 90 min bei 45 °C inkubiert. Anschlielend werden
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0,2 ml 2 M NaOH hinzugefugt und die Loésung Uber einen hydrophilen 0,2 um PVDF-
Membranfilter filtriert. Die lonenausschlusssaule und das chromatographische System
entspricht den in 4.4.2.1 beschriebenen Komponenten. Die isokratische Trennung mit
Cem = 25 MMH,SO,, Ry =0,4mimin~', 9, =27°C und die Detektion von Glucose
und Acetat erfolgen analog zu 4.4.2.1. L-Leucin wird am Saulenausgang tber den RI-
Detektor detektiert. Die Berechnung der Analytkonzentration geschieht wieder Uber
den Vergleich der Peakhohe mit Standards bekannter Konzentration.

Standards von L-Leucin (0,15-1,0)gl™" und Glucose (0,75-5,0)gl™" werden in
iIHCDC-Startmedium angesetzt. Fur die Berechnung der Acetatkonzentration wird ein
kommerziell erhaltlicher Standard im Bereich (15,625 —250)mg|™" eingesetzt.

4.4.2.3 Quantifizierung von Leucin mittels HILIC

Die hydrophile Interaktionschromatographie mit einer Normalphasensaule (LiChro-
sorb® Si-60 (125 x 4) mm, Merck, Darmstadt) wird zur Leucinquantifizierung in Uber-
standsproben aus Batch-Kultivierungen mit E. coli K12 ER2507 pGLO verwendet. Die
Methode nach Bhandare et al. (2010) sieht keine Derivatisierung der Aminosaure vor.
Die Proben werden Uber einen hydrophilen 0,2 um PVDF-Membranfilter filtriert. Als
Fliel3mittel dient 2,5 mM KH,PO,, pH 2,85, (A) und Acetonitril (B). Die isokratische
Trennung erfolgt bei 75 % B und 25 % A, 9., =30°C und einer FlieBmittelgeschwin-
digkeit von 0,5mImin~". L-Leucin wird bei 200 nm detektiert und tiber die resultierende
Peakhohe quantifiziert. Dazu wird L-Leucin mit Konzentrationen im Bereich von
(20-1000)mg |~ in iIHCDC-Startmedium angesetzt.

4.4.2.4 Ammoniumnachweis

Der Nachweis von Ammonium in Kultivierungsproben erfolgt mit einem Ammonium-
Kuvettentest (Spectroquant® 1.00683.001, Merck, Darmstadt). Liegt eine stark
alkalische Lésung vor, liegt das Reaktionsgleichgewicht zwischen Ammoniumionen
und Ammoniak praktisch auf Seiten des Ammoniaks. Die Umsetzung erfolgt mit Hy-
pochloritionen zu Monochloramin. Mit einem substituierten Phenol bildet das
Monochloramin ein blaues Indophenol-Derivat, welches bei einer Wellenlange von
690 nm photometrisch bestimmt wird. Mithilfe von Standards mit bekanntem Ammoni-
umgehalt im Bereich von (0 —-60)mg |~ wird Gber eine lineare Korrelation die Konzent-
ration in der unbekannten Probe berechnet.

4.4.2.5 Phosphatnachweis

Die Bestimmung von Phosphat wird mit einem Spectroquant® Phosphat-Test
(1.14842.001, Merck, Darmstadt) durchgefuhrt. Orthophosphationen reagieren in
schwefelsaurer Umgebung in Anwesenheit von Ammoniumvanadat und Ammonium-
heptamolybdat zu einer orangegelben Molybdatovanadatophosphorsaure, deren Ex-
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tinktion bei 410 nm gemessen wird. Aus einer Kalibriergerade aus Standards bekann-
ter Phosphatkonzentration im Bereich von (0—-90)mgI~, wird der Phosphatgehalt in
der Kultivierungsprobe berechnet.

Als Standard zur Quantifizierung von Phosphat und Ammonium wird KH,PO, und
(NH,),HPO, in iHCDC-Startmedium mit 13,3 gl™' respektive 4,0 gl' eingesetzt. Die
Verdinnung der Stammldsung zur Erstellung der Kalibriergeraden sowie der Proben
erfolgt mit Wasser.

4.4.3 On-line Analytik im Bioreaktor

4.4.3.1 Temperaturmessung

Die Temperatur in der Flussigphase wird mittels Pt100 Sensor bestimmt.

4.4.3.2 Gelostsauerstoffkonzentration

Die Bestimmung der Gel6stsauerstoffkonzentration im Kultivierungsprozess wird mit
einem sterilisierbaren Clark-Sensor (Mettler-Toledo, Greifensee, Schweiz) durchge-
fuhrt. Die Nullpunktkalibrierung erfolgt wahrend der Sterilisation bei 121 °C. Die Elekt-
rodensteilheit wird bei F,, =3Imin~' und Ng, =1000 min~" bestimmt. Der Messwert
wird als prozentualer Anteil der Sauerstoffsattigungskonzentration ausgegeben.

4.4.3.3 pH-Wert

Der pH-Wert wird mit einer sterilisierbaren Einstabmesskette (Mettler-Toledo, Greifen-
see, Schweiz) bestimmt. Die Zweipunktkalibrierung der Elektrode erfolgt vor der Steri-
lisation mit Pufferlésungen bekannten pH-Wertes (pH 4,01 und 7,00; Carl Roth, Karls-
ruhe, Deutschland).

4.4.3.4 Schaumdetektion

Die Schaumdetektion erfolgt mit einer Einstabsonde, die nach dem Leitfahigkeitsprin-
Zip arbeitet.

4.4.3.5 Abgasanalyse

Der Stoffmengenanteil an Sauerstoff und Kohlenstoffdioxid in der Reaktorabluft wird
mit dem Abgasanalysator BluelnOne Ferm (Blue Sens gas sensor, Herten) gemessen.
Der CO,-Sensor ist aus einer IR-Strahlungsquelle, einem Detektor und einer Reflekti-
onsmesszelle aufgebaut. Die Messung basiert auf der Absorption von IR-Strahlen
durch CO,. Die O,-Messung basiert auf der Fahigkeit von Zirkoniumoxid Sauerstoff-
ionen ab 300 °C elektrolytisch leiten zu kdnnen, wodurch eine messbare Spannung
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zwischen Elektroden entsteht. Mit Umgebungsluft als Referenzgas wird der Sauerstoff-
partialdruck im Abgasstrom bestimmt.

Der Gasanalysator wird vor dem Kultivierungsbeginn durch eine 1-Punkt-Kalibrierung
mit Druckluft kalibriert.

4.4.4 Gelelektrophoretische Bestimmung der Produktkonzentration

Die Bestimmung der Konzentration an Rab11a und GFP als intrazellulares Protein wird
mit einer reduzierenden Natriumdodecylsulfat-Polyacrylamidgelelektrophorese (SDS-
PAGE) durchgefuhrt. Als Laufpuffer kommt ein Tris-Glycin-SDS-Puffersystem
(10xTris/Glycin/SDS, 1610772, Bio-Rad, Munchen) bestehend aus 25 mM Tris,
192 mM Glycin, 0,1 % SDS, pH 8,3 zum Einsatz. Zur Proteinauftrennung werden 18 %
Criterion™ TGX (Tris-Glycine eXtended shelf life) Stain-Free Fertiggele (5678074, Bio-
Rad, Munchen) verwendet. Weist das zu untersuchende Protein in seiner AS-Sequenz
mehr als einen Tryptophanrest auf, kann auf eine Coomassie-
Brillantblau G250-Farbung verzichtet werden. Trihaloverbindungen in der Gelmatrix
interagieren mit Tryptophanresten in einer UV-induzierten Reaktion, was eine schnelle
Fluoreszenzdetektion von Proteinen ohne Farbung ermdéglicht. Das Fluoreszenzsignal
wird mithilfe des Gel Doc EZ Imagers und dem Stain-Free Sample Tray (1708270 und
1708274, Bio-Rad, Munchen) erfasst und digitalisiert.

Ab dem Induktionszeitpunkt genommene Biomassepellets (Berechnung des Probevo-
lumens siehe 4.6.3.1) werden in 50 ul Lysepuffer (LP, Tab. 4-7) resuspendiert und bei
Raumtemperatur fur 15 min inkubiert. Es folgen die Zugabe von 50 ul 2xSDS-
Laemmli-Probenpuffer (LPP, Tab. 4-7) und Denaturierung bei 95 °C fur 5 min und
350 min~" (Thermomixer comfort, Eppendorf, Hamburg).

Tab. 4-7: Zusammensetzung des SDS-LPP bestehend aus LP und 2xSDS-LPP.

Komponente Hersteller Konzentration/Anteil
LP, pH 8,5:
NaCl R 3957 150 mM
Tris AE15 50 mM
Natriumdesoxycholat R 3484 0,05 % (w/v)
2-Mercaptoethanol SA M7154 0,05 % (v/v)
2xSDS-LPP:
4% PP Bio-Rad 1610747 50 %
2-Mercaptoethanol SA M7154 5%
Wasser 45 %

Zur Bestimmung der Proteinkonzentration werden (10 — 20) ul Probe, 5 ul Proteinstan-
dard (Precision Plus Protein™ Unstained Protein Standards, Bio-Rad, Minchen) und
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10 ul Massenstandards auf das Gel appliziert. Die gelelektrophoretische Trennung er-
folgt bei konstant 200 V mit einer Stromstarkenbegrenzung auf 250 mA bis zum Aus-
treten der Bromphenolblaulauffront.

4.4.4.1 Losliches und unldsliches Zielprotein in Biomasseproben

Die nachfolgend beschriebene Methode zur Isolation der I6slichen und unldslichen
Zielproteinfraktion basiert auf der bei Hoffmann und Rinas (2000) und Seeger et al.
(1995) genannten Vorgehensweise und wurde an die hier vorhandenen technischen
Gegebenheiten adaptiert. Biomassepellets (Berechnung des Probevolumens siehe
4.6.3.2) werden in 1 ml 50 mM Natriumphosphatpuffer (NPP), pH 7, vollstandig resus-
pendiert. Das Zellmaterial wird anschlieRend mittels Ultraschall (LABSONIC® P, Sar-
torius Stedim Biotech, Goéttingen) unter Verwendung einer 3 mm Schwingsonde auf-
geschlossen. Der Aufschluss erfolgt fur 3 min bei einer Schallleistungsdichte von
460 W cm~2 und einem Puls-Pausenverhaltnis von 75 % s~ auf Eis. Zur Abtrennung
der I6slichen von der unléslichen Fraktion wird das Lysat 45 min bei 4 °C und 20200 g
zentrifugiert (Centrifuge 5417R, Eppendorf, Hamburg). Der Uberstand wird vollstandig
entnommen und im Verhaltnis 1:2 mit 2xSDS-LPP (Tab. 4-7) gemischt. Ferner wird
das Pellet in 250 ul 50 mM NPP, pH 7, resuspendiert und 250 ul 2xSDS-LPP zuge-
setzt. Denaturierung, Probenapplikation und elektrophoretische Trennung erfolgt im
Anschluss, wie in 4.4.4 beschrieben.

4.4.4.2 Rab11a-Konzentration

Die Quantifizierung der HTT-Rab11a- und H-Rab11a-Konzentration erfolgt durch
Kalibrierung mit Standards bekannter HTT-Rab11a-Masse.

HTT-Rab11a wird selbst fermentativ hergestellt und nach dem nachfolgend dargestell-
ten Verfahren aufgereinigt und quantifiziert. Das dazu verwendete HTT-Rab11a Mate-
rial stammt aus dem Batch BL21DE3pET0515. 0,5 g Biofeuchtmasse wird in 1,6 ml LP
(Tab. 4-8) resuspendiert und 30 min auf Eis inkubiert.

Tab. 4-8: Lysepuffer fiir die HTT-Rab11a Aufreinigung.

Komponente Hersteller Konzentration
NaH,PO, - 2 H,0 R 4984 50 mM
NaCl R 9265 300 mM
Imidazol S 26081 10 mM
Lysozym R 8259 1gl’

AnschlieRend wird das Lysat 10 min bei 15000 min~', 4 °C zentrifugiert (Multifuge 3
S-R, Heraeus Instruments, Hannau). Der Uberstand wird mit 400 pl einer 50 %-igen
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Ni2*-NTA-Agarose Suspension (30210, Qiagen, Hilden) versetzt und 30 min bei Raum-
temperatur inkubiert. Die Ni?*-NTA-Agarose wird 10 s bei 1000 g (MiniSpin® plus, Ep-
pendorf, Hamburg) zentrifugiert und dreimal mit 8 ml Waschpuffer (Tab. 4-9) gewa-
schen.

Tab. 4-9: Waschpuffer fiir die HTT-Rab11a Aufreinigung.

Komponente Hersteller Konzentration
NaH,PO, - 2 H,0O R 4984 50 mM
NaCl R 9265 300 mM
Imidazol S 26081 20 mM

Zur Elution wird die Ni®*-NTA-Agarose in je 160 pl Elutionspuffer (Tab. 4-10) aufge-
nommen und erneut 10 s bei 1000 g zentrifugiert. Die Elution erfolgt in drei Fraktionen.
Nach Uberpriifung der Reinheit mittels SDS-PAGE dient die reinste Fraktion als Stan-
dardmaterial. Zur Stabilisierung des Standards wird das Eluat Uber einen Dialyse-
schlauch (Spectrum Spectra/Por®, Roth 2717, Karlsruhe) bei 4 °C gegen PBS umge-
puffert.

Tab. 4-10: Elutionspuffer fiir die HTT-Rab11a Aufreinigung.

Komponente Hersteller Konzentration
NaH,PO, - 2 H,0 R 4984 50 mM
NaCl R 9265 300 mM
Imidazol S 26081 250 mM

Mithilfe der bekannten Aminosauresequenz wurde mit ExPASy der Extinktionskoeffi-
zient bei 280 nm berechnet. Der Extinktionskoeffizient betragt sowohl fur HTT-Rab11a
als auch fur H-Rab11a ¢ =23045Imol~' cm™. Die Konzentrationsbestimmung der in
PBS gelagerten HTT-Rab11a Stammlosung erfolgt photometrisch mit dem
Spektralphotometer NanoDrop ND-1000 (Thermo Fisher Scientific, Dreieich).

Zur Erstellung der Kalibrierfunktion werden Massenstandards mit 1000, 500 und
250 ng je 10 uI™' verwendet und auf das Gel aufgetragen. Zur densitometrischen
Quantifizierung werden die Stain-Free Fertiggele fur 5 min bei 302 nm angeregt und
das entstehende Fluoreszenzsignal mit einem CCD Detektor im Gel Doc EZ Imager
aufgenommen. Die Auswertung erfolgt mit der Software Image Lab (Version 5.2.1, Bio-
Rad, Munchen). Die Hintergrundsubtraktion wird mit der Methode einer hypothetisch
rollenden Scheibe durchgeflhrt. Aus Grinden der Vergleichbarkeit wird nach Begren-
zung des auszuwertenden Bereichs auf das grofte und kleinste sichtbare wirtseigene
Protein (oberste und unterste Bande im Gel) stets mit einer Scheibengrofie von
99,9 mm gearbeitet.
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4.4.4.3 GFP-Analyse

Zur Bestimmung der GFP-Konzentration mittels SDS-PAGE wird ein kommerziell er-
haltlicher rekombinanter GFP-Standard (MB-0752, Vector Laboratories, USA Bur-
lingame) verwendet. Digitalisierung und Quantifizierung erfolgt nach kolloidaler
Coomassie-Brillantblau G250-Farbung unter Verwendung des White Trays (170-8272,
Bio-Rad, Minchen) im Gel Doc EZ Imager. Dazu wird im Anschluss an die Elektro-
phorese das Gel bei Raumtemperatur fur (15 £ 2) h auf einem Horizontalschuttler (As-
sistent® 348/1, Glaswarenfabrik Hecht, Sondheim v. d. Rhon) mit Farbelésung (Tab.
4-11) gefarbt und dreimal fur 30 min mit 25 % Ethanol entfarbt.

Tab. 4-11: Zusammensetzung der kolloidalen Coomassie-Brillantblau G250-Farbelésung.

Komponente Hersteller Anteil
| %
Roti®-Blue (5xKonzentrat) R A152 10
Ethanol R K928 40
Wasser 50

4.5 Statistische Versuchsplanung (SVP) mit MODDE®
4.51 Grundlagen der SVP

Die SVP ermoglicht die Untersuchung von Qualitdtsmerkmalen y;, wobei der Einfluss
moglicher Faktoren x; nach dem Konzept der simultanen Variation bestimmt wird.
Nach Definition des Systems, bestehend aus zu untersuchenden Qualitatsmerkmalen
und anderbaren Faktoren in einem definierten Arbeitsbereich, folgt die Erstellung von
geeigneten Versuchsplanen. Die Auffindung einer optimalen und gleichzeitig robusten
Arbeitsregion folgt typischerweise den drei Verfahrensschritten (l) Screening, (II) Op-
timierung und (1) Robustheitstest. Mit dem Screening soll bei mdglichst geringem Ar-
beitsaufwand geklart werden, welche Faktoren einen Einfluss auf die Qualitatsmerk-
male haben und wo der angemessene Arbeitsbereich liegt. Im anschlieRenden
Optimierungsschritt soll geklart werden, welche Faktoreinstellungen fir das Optimum
eines Qualitatsmerkmals getroffen werden mussen oder ob ein Kompromiss zwischen
Optima einzelner Qualitatsmerkmale zu schlieRen ist. Abschlielend wird ein Akzep-
tanzbereich fur die Variation der Faktoreinstellung festgelegt, in dem das Optimum des
Qualitatsmerkmals nicht-signifikant beeinflusst wird und somit Robustheit gewahrleis-
tet wird.

Je nach Zielsetzung und Anzahl an Faktoren variiert der Versuchsplan. Gangige De-
signs sind voll- und teilfaktorielle, Central-Composite-, Plackett Burman, D-Optimal
oder Rechtschaffner Versuchsplane. Aufgrund der ausschliel3lichen Verwendung von
vollfaktoriellen Versuchsplanen, welche, wie in Abb. 4-5 dargestellt, auf zwei (A) oder
drei (B) Stufen variiert werden, beschrankt sich die weitere Betrachtung auf diese. Voll-
faktorielle Versuchsplane zeichnen sich durch Orthogonalitat und Ausgewogenheit
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Abb. 4-5: Vollfaktorielle Versuchsdesigns in normierter Darstellungsform. Die Abbildung zeigt (A) einen zwei-
stufigen und (B) einen dreistufigen vollfaktoriellen Versuchsplan. Einzelne Experimente sind durch einen Kreis sym-
bolisiert und das im Versuchsraum zentral angeordnete Dreieck reprasentiert eine Dreifachbestimmung, den Center
Point CP.

aus, wodurch die Wirkung der jeweiligen Faktoren isoliert voneinander untersucht wer-
den kann. Orthogonal meint, dass die Einstellungsmuster der Faktoren unabhangig
voneinander sind. Sortiert man einen beliebigen Faktor nach Faktorstufen und die Ein-
stellungen aller Ubrigen Faktoren tauchen gleichmaRig verteilt auf, spricht man von
einem ausgewogenen Versuchsplan. Generell erlauben vollfaktorielle Versuchsplane
die Beschreibung von Faktorinteraktionen. Bei Variation auf drei Stufen kdnnen zu-
satzlich quadratische Zusammenhange ausgemacht werden. Der Haupteffekt eines
Faktors kann dabei als mittlere registrierte Anderung des Qualitdtsmerkmals durch
Einstellungswechsel von der unteren (-1) zur oberen Stufe (+1) beschrieben werden.

Nach der Erstellung des Versuchsplans folgt die randomisierte Durchflihrung aller vor-
gesehenen Experimente. Die Datenanalyse folgt drei prinzipiellen Schritten (I) Rohda-
tenanalyse, (ll) Regressionsanalyse, Modellbildung und -interpretation und (lIl) Ver-
wendung des Modells. (Siebertz et al. 2010; Eriksson et al. 2008)

4.5.2 Rohdatenanalyse

Zur Auswertung experimenteller Daten mit statistischen Methoden ist eine Normalver-
teilung der Messwerte vorteilhaft. Die Darstellung der Rohdaten in Histogrammen oder
Box-Whisker-Plots dient hierbei als graphisches Hilfsmittel zur Uberprifung auf Nor-
malverteilung. Dabei veranschaulicht die Schiefe die Art und Starke der Asymmetrie
einer Wahrscheinlichkeitsverteilung und hilft eine Messdatenverteilung mit der Normal-
verteilung zu vergleichen. Zu der auf der deskriptiven Statistik basierenden graphi-
schen Beurteilung der Normalverteilung ist ein ergédnzendes mathematisches Testver-
fahren, welches insbesondere bei der Uberpriifung kleiner Stichproben (n < 50) eine
hohe Teststarke aufweist, hilfreich. Hierzu wird der Test nach Shapiro und Wilk (1965)
bei einem Signifikanzniveau von 0,05 verwendet. Liegt keine Normalverteilung vor,
kann eine Transformation der Messwerte erforderlich sein.
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Des Weiteren mussen Rohdaten auf Ausreifder untersucht werden. Nach der Definition
von Tukey kann dazu der Interquartilsabstand (IQR), also der Abstand zwischen dem
unteren und oberen Quartil, genutzt werden. Werte, die mehr als 1,5 - IQR vom oberen
beziehungsweise unteren Quartil abweichen, werden als Ausreil3er behandelt und au-
Rerhalb der Whisker im Box-Whisker-Plot dargestellt (Hoaglin 2003). Der Test nach
Grubbs (1969) bei einem Signifikanzniveau von 0,05 wird erganzend zur Auffindung
von Ausreil3ern verwendet. Voraussetzung fur die Anwendung ist eine naherungs-
weise normalverteilte Stichprobe.

Die Rohdatenanalyse geschieht mit der Software OriginPro (Version 2016G, OriginLab
Corp., Northampton USA).

4.5.3 Regressionsanalyse, Modellbildung und -interpretation

Zur Durchfiihrung von Versuchen mittels SVP wird die Software MODDE® (Version
Pro 11.0.1, Umetrics, Malmd, Schweden) verwendet. In der vorliegenden Arbeit wer-
den zwei Ziele mit der Anwendung der SVP verfolgt. Zum einen soll jeweils eine Mo-
dellgleichung fur die Beschreibung der maximalen spezifischen Wachstumsrate und
des Leucinausbeutekoeffizienten in Abhangigkeit der Leucin- und Glucosekonzentra-
tion ermittelt werden und zum anderen der Einfluss der Konzentration an Cobaltchlorid,
Borsaure und Manganchlorid auf die Gesamtbio- und Produktmasse sowie die l6sliche
Zielproteinfraktion untersucht werden.

Nach der Rohdatenanalyse kann mittels multipler linearer Regression die Regressi-
onsfunktion fur beispielsweise den Leucinausbeutekoeffizienten

2 2
Yxieu =Ko + Ky Cley + Ky Cgie + Koz Cley Coic +Kiq Cley +KoCGic + & (4.4)

in Abhangigkeit der Leucin- und Glucosekonzentration berechnet werden. Diese kann
lineare, Interaktions- und quadratische Modellterme aufweisen und erlaubt innerhalb
des Versuchsraums fur eine beliebige Faktoreinstellung die Vorhersage der Sys-
temantwort.

Anfanglich enthalt das Regressionsmodell zur Beschreibung der Zusammenhange
zwischen Faktoren und Qualitatsmerkmalen alle Modellterme (lineare, quadratische,
Interaktionsterme), unabhangig ob sie einen statistisch signifikanten oder nicht-signifi-
kanten Effekt auf das Qualitatsmerkmal haben. Liegen nicht-signifikante Effekte vor,
wird das Regressionsmodell von dem entsprechenden Modellterm bereinigt. Auf-
schluss daruber gibt die Darstellung des Vertrauensintervalls im Koeffizientenplot auf
einem Signifikanzniveau von 0,05. Schlief3t dieses den Wert 0 ein, wie in Abb. 4-6 als
rote Balken markiert, ist der Effekt des Modellterms als nicht-signifikant anzusehen.
Die Anpassung erfolgt stets schrittweise beginnend bei Modelltermen hoéherer hin zu
niederer Ordnung. Beachtet werden muss, dass nicht-signifikante lineare Effekte
(Haupteffekte), die signifikant in hoheren Modelltermen auftreten, erhalten bleiben
mussen.
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Abb. 4-6: Koeffizientendiagramm mit Angabe des Vertrauensintervalls auf einem Signifikanzniveau von
0,05. Anfangliches Regressionsmodell mit signifikanten (gruin) und nicht-signifikanten (rot) Modelltermen.

Die Modellgute wird anhand von KenngrofRen, welche auf Basis der Varianzanalyse
gebildet werden, beurteilt. Eriksson et al. (2008) spezifizieren dazu die in Tab. 4-12
aufgefuihrten Kenngrofen.

Tab. 4-12: KenngroRen zur Beurteilung der Giite von Regressionsmodellen (Eriksson et al. 2008).

KenngroRe Beschreibung Mindestanforderung
R? Bestimmtheitsmaf > 0,50
Q? Vorhersagbarkeitsgute > 0,50
R? - @? Differenz zwischen R? und Q? <0,30
MV Modellvaliditat > 0,25
ReP Reproduzierbarkeit > 0,50

Ist ein Regressionsmodell gefunden, wird dieses entweder zur Eingrenzung von Fak-
toreinstellungen fur weiterfUhrende Experimente oder zur Vorhersage des optimalen
Arbeitsbereichs genutzt. (Siebertz et al. 2010; Eriksson et al. 2008)

4.6 Berechnungsgrundlagen

4.6.1 Zeitliche Prozesssteuerung

Die Prozesssteuerung der Varianten HCDC, iHCDC und i*HCDC in MFCS/win erfolgt
zeitgesteuert durch Vorgabe der Zellkonzentration, die zu Beginn einer Phase i im
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Reaktor vorliegt. Mit dem Ziel die Zeit zu berechnen, die bendtigt wird, um eine vorge-
gebene Zelldichte zu erreichen, sollen nachfolgend die erforderlichen Gleichungen
vorgestellt werden.

4.6.1.1 HCDC-Prozess mit Batch-Phase

Der HCDC-Prozess startet mit einem Medium, das Wachstum erlaubt. Ausgehend
vom Volumen V|, beginnt die Batch-Phase mit mg, >0 und

Myo,0 = Mx inoc (45)
Das Wachstum in Phase 0 ohne lag-Phase mit durchgangig 4. ist exponentiell
mX’O (tF’O S t S tF’1) == mxo’o eMnaX (t_tF’O) (4'6)

Diese Wachstumsphase endet mit dem Verbrauch der im Startmedium vorgelegten
Glucose bei my,,, dem Startwert fir die nachfolgende Fed-Batch-Phase 1 bei f,. Die
Biomasse ist aus mg,.o, entstanden. Ein Teil ist allerdings flr Erhaltungsstoffwechsel
verbraucht worden, sodass flr die Biomasse am Ende der Batch-Phase gilt

Myo41 = Mxo 0+ ¥Yxicic Maicoo (4.7)

Aus (4.6) und (4.7) folgt unter Berucksichtigung der Zeitspanne At,, welche fur den
Abbau von Acetat aus der Batch-Phase genutzt wird,

tra=lro +

In(1 4 Y6 Merco0 ] AL (4.8)

ax Myo,0

Mit (3.13), also der Auftrennung des Glucoseausbeutekoeffizienten in einen wachs-
tumsbezogenen und einen Verbrauchsterm fur Erhaltungsstoffwechsel, kann aus (4.8)
mit der Anfangsglucosekonzentration cgo, in der Suspension nach Inokulation das
Ende der Batch-Phase berechnet werden

by =teg + In(1+ Hmax ¥xi61e5.0 CG'°°'°]+A1‘O (4.9)

Hinax Hiax t qaicixm,0 YxiGlego €x0,0

4.6.1.2 iHCDC und i*HCDC mit sofortiger Nachfiitterung nach Inokulation

Bei den Prozessvarianten iHCDC und iHCDC findet zwischen Inokulation und Nach-
futterungsbeginn kein Wachstum statt. Die Phase mit dem Index i =0 ist also eine
Fed-Batch-Phase, deren Startwerte den Index O tragen.

Soll in der Fed-Batch-Phase 0 eine bestimmte Biomasse erreicht werden, die als Start-
wert fUr die nachfolgende Fed-Batch-Phase 1 my, heifst, folgt durch Integration von
(3.4)
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Mo, = Mxgo € (e =tea) (4.10)

oder aus der optischen Dichte mit dem Umrechnungsfaktor fy,op und dem Kulturvolu-
men Vo4 berechnet

AODgg00.1 fiop Vo1 = Cxo1 Vo1 = Cxo0 Voo € (fe = o) (4.11)

Fur das bis zu diesem Zeitpunkt im Reaktor befindliche Kulturvolumen V ,; gilt

fr 1
Vior=Voo+(1+%) [ F(t)dt (4.12)

tro

Berucksichtigt wird also die zum Startvolumen bis dahin dosierte glucosehaltige Feed-
|I6sung und das dazu proportionale Volumen an Base. Durch Proben entnommene Vo-
lumina werden als hinreichend klein angesehen und an dieser Stelle nicht berlcksich-
tigt.

Flr exponentielles Wachstum muss die Feedlosung exponentiell dosiert werden. Aus
(3.7) wird

1 ILI 0 0]
Fr (tF,o <t< tF,1) =G [y ety qGIc/Xm,O] My o € (t-teo) (4.13)
GIcR X/Glcg,0

und mit der Nachfutterungsrate zu Phasenbeginn

1 H
Frop = Fr (tF,O) = ( =0y qGIc/Xm,OJ Mxo,0 (4.14)
Caicr \ ¥x/Gicg0
folgt
FR (tF,O S t S tF,1) = FRO,O e:uset,O (t _tF'O) (4.1 5)

Aus (4.12) und (4.15) wird

tr 1
Vo1 =Moo +(1+15) Froo I g#emo (= tro) (4.16)

teo

und nach Integration folgt

\/LO’1 _ VLO’O n (1 + fB) FR0,0 (e/uSeLO (tpj *tFyo) _ 1) (4-1 7)

/Jset,O

Aus (4.11) und (4.17) ergibt sich somit
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1+f5) R _ _
CXO,1 (VLO,O + ( ﬂB) RO,0 (e/uset,o (tF,1 tF,O) _ 1)} — CXO,O VLO,O el‘set,o (tF,1 tF,O) (41 8)
set,0

Aufldsen nach e (1= t0) jiefert

Cxo1 (VLO,O Hseto — (1 + fB) F; R0,0) _ gteso (1~ tro)

(4.19)
Cx00 V0o Mseto — (1 + fB) Fro0 Cxo1

und nach Logarithmieren und Auflésen nach -, folgt

ey =teg + 1 In Cxo41 (VLO,O Hsero — (1+13) FRO,O)

Hseto Cxo0 Vioo Mseto — (1 + fB) Fro0 Cxo1

(4.20)

oder mit Cyq; = fyop AODgnpo,; UNd Froo aus (4.14)

C
Hset,0 Y xGlcgo CalcR 141,

1 fX/OD A()D(SOO 0,0
tF,’I = tF,O + In d
Hset0 Hseto ¥ xiGlcg,0 Caicr

fX/OD A()DESOO 01

) ( Hset,0 + yX/GIcg,O qGIc/Xm,O)
(4.21)

~(1+1) ( Hset,0 T Y x/Glcg,0 qGIc/Xm,O)

Allgemein lasst sich das Ende einer i-ten Fed-Batch-Phase mit

Hseti Y xiGleg,i CGIcR
1 fxiop AODsgy o,
tri =t + In ’
MHseti  Mseti YXiGieg,i CGIcR
’ —(1+15

fX/OD A()DGOO 0,i+1

- (1 + fB) ( Hseti T Y xiGleg,i qGIc/Xm,i)
(4.22)

) ( Hseti + Y x/Glcg,i qGIc/Xm,i)

berechnen. Das ist immer dann von Bedeutung, wenn Prozessschritte zeitgesteuert
beginnen oder enden.

4.6.2 Berechnung der Sauerstoffaufnahmerate, Kohlenstoffdioxid-
bildungsrate und des Respirationsquotienten

Die durch die Mikroorganismen aufgenommene Sauerstoffmenge kann mithilfe einer
Inertgasbilanz fur Sauerstoff im Reaktionssystem nach folgender Gleichung bestimmt
werden

FainMo, Xo,in (1 - Xco2out) — Xo,0ut (1 - XCOZin)
Qo, = (4.23)
ViV, 1= Xo,0ut = Xco,0ut

Analog gilt fur die Kohlenstoffdioxidbildungsrate

Qco, = FsinMco, Xco,out (1 - XOZin) — Xco,in (1 - onout) (4.24)

VI_ Vm 1- onout - XCozout
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Fur die eingangsseitige Gesamtbegasungsrate Fy;, gilt

Fain = Fair + Fo, (4.25)

Bei gleichzeitiger Sauerstoff- und Druckluftbegasung folgt fur den Stoffmengenanteil
an Sauerstoff

_ air * 0,2097 + FO2

Xoin = 4.26
O,in FGin ( )
und Kohlenstoffdioxid in der Reaktorzuluft
F,. -0,0004
Xco,in = — (4.27)
Gin

Durch Integration der Gleichungen (4.23) beziehungsweise (4.24) kann die ver-
brauchte Sauerstoffmenge im Reaktionsvolumen

Mo,

t
to

L

sowie die produzierte Kohlenstoffdioxidmenge im gleichen Volumen

Mco t
2 = [ Qco, dt (4.29)
VA

berechnet werden.

Der Quotient aus Kohlenstoffdioxidbildungs- und Sauerstoffaufnahmerate unter Be-
rucksichtigung der jeweiligen molaren Masse ergibt den Respirationsquotienten RQ

_ Qco, Mo,

RQ
Mco, Qo,

(4.30)

4.6.3 Berechnung der Produktkonzentration nach gelelektrophore-
tischer Quantifizierung

4.6.3.1 Gesamtproduktkonzentration aus Kultivierungsproben

Zur Berechnung des Produktgehalts in der Kultursuspension wird ein auf die Zellkon-
zentration bezogenes Volumen mit

[ 1804

- (4.31)
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dem Reaktor entnommen. Die im Reaktor befindliche Konzentration cp,,4 mit den Pro-
dukten HTT-Rab11a, H-Rab11a oder GFP kann aus der Produktmasse in der Bande
des Elektrophoresegels, als mp,.q, quantifiziert, berechnet werden

Vier +Vp

4.32
V.V, (4.32)

Cprod = (mProdw - mProdOw)

Mpoawo Stellt dabei die zum Induktionszeitpunkt vorhandene Proteinmenge dar und
wird als vermeintlich Hostprotein abgezogen. Die verschiedenen Volumina berlcksich-
tigen Verduinnungseffekte bei der Probenbehandlung.

4.6.3.2 Berechnung der Konzentration der I6slichen und unloslichen
Zielproteinfraktion in Biomasseproben

Zur Berechnung der Konzentration an I6slichem und unldslichem Produkt in der Kul-
tursuspension wird ein auf die Zellkonzentration bezogenes Volumen mit

/4500 4

- (4.33)

dem Reaktor entnhommen. Die Berechnung der Produktkonzentration erfolgt analog
zur Gleichung (4.32) mit dem eingesetzten Volumen an Natriumphosphatpuffer Vpp

anstatt des Lysepuffervolumens V|

Vipp + V4
Cprod = (mProdw - mPI’OdOW)% (434)
s Vw

4.6.3.3 Berechnung der zellspezifischen Produktbildungsrate

Zur Bestimmung der zellspezifischen Produktbildungsrate wird der zeitliche Verlauf der
Produktmasse durch eine Polynomfunktion (maximal vierten Grades) beschrieben. All-
gemein gilt fir diese leicht differenzierbare Funktion

mprod (t) = ZK’ ti (4.35)
i=0
Aus der—‘;d(t) wird die zellspezifische Produktbildungsrate
1 derod (t)
t)= 4.
qprod/x( ) My (t) dt (4.36)
berechnet.
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4.6.4 Berechnung der spezifischen Wachstumsrate

Eine semi-logarithmische Darstellung der Biomasse my gegen die Zeit zeigt einen li-
nearen Zusammenhang fur eine phasenweise konstante spezifische Wachstumsrate.
Die Steigung der Regressionsgerade entspricht dabei der durchschnittlichen tatsach-
lichen spezifischen Wachstumsrate in der jeweiligen Prozessphase.

4.6.5 Bestimmung der Ausbeutekoeffizienten und spezifischen
Reaktionsraten verschiedener Substrate und Metabolite

Durch Auftragung der erzeugten Biomasse als Funktion der verbrauchten beziehungs-
weise gebildeten Masse an Substrat oder Metaboliten m; wird der Ausbeutekoeffizient
yx; als die Steigung der linearen Regressionsfunktion bestimmt, wie Abb. 4-7 bei-
spielhaft fur die Biomasseausbeute aus Glucose zeigt. In der vorliegenden Arbeit wird
die Biomasseausbeute aus Glucose vereinfacht als Glucoseausbeutekoeffizient be-
zeichnet. Diese Nomenklatur gilt fir jedes Substrat j.

mX
I'g
500

| m,=0,404 g X (g Glc)" m,,_ +47,5g X
400 - R®=0,9979
300 +
200 +
100+ m, = 0,500 g X (g Gle)" m+ 1,59 X

0 R® =0,9994
0 300 600 900 1200

mGIc / g

Abb. 4-7: Abschnittsweise Bestimmung der Ausbeutekoeffizienten mittels linearer Regressionsanalyse. Die
Bestimmung des Ausbeutekoeffizienten ist beispielhaft flr die Biomasseausbeute aus Glucose yx;g|c mit Daten
aus dem Batch BL210314 gezeigt. Die in Rot gekennzeichnete Zahl inklusive Einheit entspricht hierbei dem Aus-
beutekoeffizienten. Der Ordinatenabschnitt des unteren Bereichs gibt die Biomasse zu Beginn der Kultivierung an.

Bei Kenntnis der durchschnittlichen spezifischen Wachstumsrate in einer Prozess-
phase kann die zellspezifische Reaktionsrate

x = (4.37)
Yxij

fur das Substrat j phasenweise berechnet werden.
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5 Ergebnisse und Diskussion

5.1 Optimierung der Startphase der Hochzelldichte-
Kultivierung — iHCDC

Die Weiterentwicklung des zu Beginn der 1990er Jahre etablierten HCDC-Prozesses
(Riesenberg et al. 1991) resultiert in einer Strategie, welche die Substitution der initia-
len Batch-Phase durch eine Fed-Batch-Phase vorsieht. Die Uberlegung zum theoreti-
schen Ablauf des als improved High Cell Density Cultivation (iHCDC) bezeichneten
Prozesses, ist in Abb. 5-1 dargestellt. Nach der Inokulation startet die Kultivierung mit
einer Fed-Batch-Phase 0 zur Erzeugung von Biomasse mit moglichst hoher Raum-
Zeit-Ausbeute. Als Kriterium muss hierbei erfullt sein, dass die eingestellte spezifische
Wachstumsrate kleiner als die fur Acetatbildung kritische ist. Dieser anfanglichen Fed-
Batch-Phase 0 schliel3t sich die Fed-Batch-Phase 1 mit reduzierter spezifischer
Wachstumsrate an. Sie dient der Adaption der wachsenden Kultur an die Produktbil-
dung, hier bezeichnet als Fed-Batch-Phase 2. Die Prozessstrategie ist durch dauer-
hafte Substratlimitierung gekennzeichnet. Durch Vorgabe der spezifischen Wachs-
tumsrate in jeder Wachstumsphase gewinnt der Prozess an Plan- und
Kontrollierbarkeit und erlaubt die Eliminierung der in 3.5 beschriebenen Probleme, wel-
che mit der Batch-Phase assoziiert sind.

Fed-Batch-Phase 0 Fed-Batch-Phase 1 Fed-Batch-Phase 2

N,

0,% : :
my P27
Caic

4 / ; o T
P e..=0 : >
D i Cac 0

Abb. 5-1: Theoretischer Verlauf einer iHCDC. Der Prozess unterteilt sich in drei Fed-Batch-Phasen mit einem
exponentiellen Nachfltterungsprofil. ProzessgroRen: Gelbstsauerstoffkonzentration pO,% , Rihrerdrehzahl
Ng;, Biomasse my, Glucosekonzentration cg, , Acetatkonzentration c, -, Nachfitterungsrate der Feedl6sung
Fs , Sauerstoffbegasungsrate FO2 sowie die spezifische Wachstumsrate u .
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5.1.1 Vergleich der klassischen Hochzelldichte-Kultivierung mit der
iHCDC

Zur Optimierung der Startphase der Hochzelldichte-Kultivierung von E. coli wurde ein
Vergleich zwischen der klassischen HCDC und der in 5.1 skizzierten iHCDC angestellit.
E. coli BL21 (DE3) pET-28a wurde dazu in zwei 5 | BIOSTAT® CT Rihrkesselreakto-
ren ohne Induktion der HTT-Rab11a Expression kultiviert. Die Reaktoren sind in Ver-
suchsanlagen mit minimalen Unterschieden in der Ausstattung bezuglich Mess- und
Automatisierungssystemen (siehe 4.3.2) integriert.

Ein wesentlicher Unterschied zwischen beiden Versuchsanlagen besteht in der pO2-
Kaskadenregelung. Im CT(A) wird bei konstanter Druckluftbegasung und Erreichen
von Ngax die Zuluft additiv Gber einen Massendurchflussregler mit Sauerstoff ange-
reichert. Daraus resultiert eine kontinuierliche Anderung der Gesamtbegasungsrate
Fsin - Der BIOSTAT® CT(B) verfugt Gber einen Massendurchflussregler fiir Druckluft.
Fsin wird stufenweise von 3Imin~' auf 4,5Imin™" in Fed-Batch-Phase 1 und auf
6 Imin~" in Fed-Batch-Phase 2 erhoht. Nachdem Ng,,,, erreicht ist, schaltet ein Drei-
wegeventil zwischen Luft- und Sauerstoffbegasung um, wobei die Pulsdauer vom pO2-
Regler vorgegeben wird.

5.1.1.1 Wachstumsverhalten und Plasmidstabilitat von E. coli BL21 (DE3)
pET-28a

Zum Vergleich der Prozessstrategien wurden beide Verfahren in einen dreiphasigen
Prozess unterteilt. Kultivierungen nach dem HCDC-Verfahren starteten mit einer initi-
alen Batch-Phase mit cg.o =25g1™". Nach vollstandigem Verbrauch der Glucose
folgte die Fed-Batch-Phase 1 mit ., =0,25h" bis zum Erreichen von
AODgy, =180 . Die Fed-Batch-Phase 2 mit ., = 0,12 h~" wurde bis zum vollstandigen
Verbrauch der Feedlosung (Veeeq =15 I) mit einer Glucosekonzentration von
Coir = 700 glI™" fortgesetzt. Im Vergleich dazu, wurde beim iHCDC-Verfahren die Fed-
Batch-Phase 0 mit einer vorgegebenen Wachstumsrate von s, =0,30h " bei t=0h
gestartet. Der Ubergang in die Fed-Batch-Phase 1 erfolgte beim Erreichen von
AODygy, = 80. Die Einstellung der spezifischen Wachstumsrate in den Fed-Batch-Pha-
sen 1 und 2 sowie der Ubergang in die Fed-Batch-Phase 2 erfolgten analog zur HCDC.
Als Prozessende wurde ebenfalls der vollstandige Verbrauch der Feedlésung mit einer
Glucosekonzentration von hier 750 gI~' definiert. In beiden Prozessvarianten wird so
die gleiche Gesamtglucosemasse eingesetzt.

Die Abb. 5-2 zeigt den typischen Verlauf einer Kultivierung mit E. coli BL21 (DE3) nach
dem HCDC-Verfahren mit exponentieller open-loop Nachfltterung der Feedlésung in
den Fed-Batch-Phasen 1 und 2. In der Batch-Phase wuchs die Kultur unlimitiert mit
der vom Medium und Kultivierungsbedingungen (Temperatur, Glucosekonzentration,
pH, Gelbstsauerstoffkonzentration, u. a.) abhangigen maximalen spezifischen Wachs-
tumsrate von 0,48 h™' bis zum vollstéandigen Glucoseverbrauch nach 7,53 h, gekenn-
zeichnet durch den steilen Anstieg der Geldstsauerstoffkonzentration. Bei anfanglich
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0
CAc' CGlc mX pOZ /0
-1 -1 Batch-Phase Fed-Batch- Fed-Batch-
/gl /g ! /g /g Phase 1 Phase 2
0’5 7 30 T 500 T 100 BL21DE3pET0615 u = 0 25 h-1 0 12 h-1
set ’ ’

0,4 1 24+ 400+ 80
0,3 1 184 300+ 60
0,2 124 200+

40-

0,11 64 100 -

0,0- 0- 0- ‘
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24
t/h

Abb. 5-2: HCDC-Prozess mit E. coli BL21 (DE3) pET-28a ohne Zielproteinexpression. Messwerte der Gel6st-
sauerstoffkonzentration wurden geglattet (Savitzky-Golay Methode, Schrittweite 50). Nicht detektierte beziehungs-
weise unterhalb der Bestimmungsgrenze (BG) befindliche Glucose- und Acetatwerte wurden gleich Null gesetzt.
Die angegebenen Werte fiir die Biomasse im Reaktor berilicksichtigen die mit vorhergehenden Probenahmen ent-
nommenen Biomassemengen. Die griin-linierte Acetatkonzentration spiegelt den zu erwartenden Verlauf wider und
ist aus weiteren HCDCs abgeleitet.

konstanter Ruhrerdrehzahl sank die Geldstsauerstoffkonzentration ausgehend vom
Sattigungszustand von 100 %, bedingt durch den steigenden Sauerstoffbedarf der
wachsenden Kultur. Beim Unterschreiten von pO,% =20 % wurde der pO,-Regler ak-
tiv und die Rihrerdrehzahl auf Ng, = 950 min~' bis zum Verbrauch der Anfangsgluco-
semasse fortlaufend erhoht.

Trotz strikt aerober Kultivierung akkumuliert etwas Acetat, charakteristisch fur die
Batch-Phase. Fur E. coli betragt die kritische Sauerstoffkonzentration flur aerobes
Wachstum bei einer Temperatur von 37,8 °C laut Finn (1954) 0,26 mg O, |". Stolper
et al. (2010) konnten sogar zeigen, dass die kritische Konzentration noch zwei bis drei
GrolRenordnungen darunterliegt, sodass bei dem eingestellten Sollwert von 20 % eine
Sauerstofftransportlimitierung definitiv auszuschlieen ist. Stattdessen sekretiert der
Organismus Acetat in der Batch-Phase infolge des Uberflussmetabolismus bei Uber-
schissigem Glucoseangebot. Im Vergleich zu E. coli K12 TG1 mit ¢, . =1g I~ bei ei-
ner Temperatur von 28 °C (Korz 1993) ist die Acetatbildung hier mit 0,21gl™" signifi-
kant geringer, wie es fur E. coli BL21 (DE3) zu erwarten ist (siehe hierzu 3.5.1). Durch
Assimilation des entstandenen Acetats fiel die Geldstsauerstoffkonzentration zunachst
wieder ab, ehe nach vollstandiger Metabolisierung der zweite pO2-Anstieg folgte. Ein
weiterer Zuwachs der Biomasse konnte in dieser Phase nicht beobachtet werden. Der
zweite steile Anstieg der Gelostsauerstoffkonzentration (pO,% > 25 % ) wurde mit wei-
teren GroRen (pH > 6,67, Ng, <650 min~", ¢ >5h) als Trigger fir das Ende der Batch-
Phase genutzt.
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Mit 0,27 h™" in Fed-Batch-Phase 1 lag die tats&chliche leicht oberhalb der eingestellten
spezifischen Wachstumsrate. Am Ende der ersten Fed-Batch-Phase betrug die Ace-
tatkonzentration 0,38 gl™'. Bei AODgy, =187 beginnt die Fed-Batch-Phase 2, ge-
kennzeichnet durch den unmittelbaren Anstieg der Gelostsauerstoffkonzentration auf-
grund der starken Reduktion der spezifischen Wachstumsrate. Bedingt durch die
Reduktion der spezifischen Wachstumsrate, wird bereits gebildetes Acetat wieder dem
Citratzyklus zur Verfugung gestellt und die Konzentration nimmt leicht ab. In der letzten
Phase wurde die vorgegebene spezifische Wachstumsrate mit 0,10 h™" nicht mehr ge-
halten, was flr eine Anderung im wachstumsabhangigen Glucoseausbeutekoeffizien-
ten yygig SOWiE den fur Erhaltungsstoffwechsel erforderlichen Anteil qgoxm SPricht.
Starke Schwankungen in der Geldstsauerstoffkonzentration in der letzten Phase kon-
nen auf fortwahrende Antischaummittelzugabe und Anderungen der rheologischen Ei-
genschaften der Kultursuspension zuruckgefuhrt werden. Des Weiteren wird die pO,-
Regelung durch den fur diese Reaktorgrof3e zu grof3 dimensionierten Sauerstoffmas-
senstromregler beeintrachtigt. Innerhalb von 20 h wurden insgesamt 449 g Biomasse
erzeugt und die Acetatkonzentration stieg auf finale 0,36 gl an, sodass nicht von ei-
ner Inhibierung durch Acetat auszugehen ist.

Die iHCDC (Abb. 5-3) verzichtet auf die anfangliche Batch-Phase und beginnt in Fed-
Batch-Phase 0 mit einer spezifischen Wachstumsrate von 0,31h™! bei Glucose-limi-
tiertem Wachstum. Bei t = 15,2 h erfolgte zeitgesteuert der Ubergang in Fed-Batch-
Phase 1, in der die Kultur bis zum Erreichen von AODg,, =176 mit 0,25h™" wuchs. In

")
Cac Carc m,  pO,%
/ g |-1 / g |'1 / g / g Fed-Batch- Fed-Batch- Fed-Batch-
Phase 0 Phase 1 Phase 2
0,5 = 30 T 500 i 100 BL21DE3pET0715 e 0,30 h : 0,25 h : 012 h' B

0,44 244 400~ 80

0,3 1 184 300 - 60 -

0,24 124 200~ 40 -

0,14 64 1004 20

0,0- 0- 0- 0 T
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24
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Abb. 5-3: iHCDC-Prozess mit E. coli BL21 (DE3) pET-28a ohne Zielproteinexpression. Messwerte der Geldst-
sauerstoffkonzentration wurden geglattet (Savitzky-Golay Methode, Schrittweite 50). Nicht detektierte beziehungs-
weise unterhalb der Bestimmungsgrenze befindliche Glucose- und Acetatwerte wurden gleich Null gesetzt. Die
angegebenen Werte flr die Biomasse im Reaktor berticksichtigen die mit vorhergehenden Probenahmen entnom-
menen Biomassemengen. Die griine Verbindungslinie der Acetatmesswerte entspricht dem Verlauf, der sich aus
einer Vielzahl von Kultivierungen ergibt.

61



5 Ergebnisse und Diskussion

der letzten Wachstumsphase konnte konstantes Wachstum mit 0,11h™' beobachtet
werden, was dazu flhrte, dass nach 23,2 h und vollstandigem Verbrauch von
1125 g Glc eine kumulierte Biomasse (einschlieBlich mit Proben entnommener) von
486 g erreicht wurde. Die tatsachliche spezifische Wachstumsrate entspricht ;. Mit
einer Glucosekonzentration unterhalb der Bestimmungsgrenze lag somit durchgangig
limitiertes Wachstum vor.

Ausgehend vom Sattigungszustand bei 100 %, fiel die Geldstsauerstoffkonzentration
entsprechend des Bedarfs der wachsenden Kultur bis nach 7,5 h die pO,-Regelung
aktiviert und auf 20 % gehalten wurde. Bedingt durch die Reduktion der spezifischen
Wachstumsrate, konnte beim Ubergang in die jeweils nachfolgende Fed-Batch-Phase
ein sprunghafter Anstieg der Gelostsauerstoffkonzentration beobachtet werden, wel-
cher umgehend durch den Regler kompensiert wurde. Insbesondere in der Fed-Batch-
Phase 2 konnte die Gel6stsauerstoffkonzentration aufgrund kontinuierlicher Anderun-
gen der Regelstrecke (Viskositatsanstieg, Entschaumerdosierung) nicht konstant ge-
halten werden, wie weiter oben bereits diskutiert.

Analysen uber die ersten 6 h der Kultivierung zeigen keine Acetatbildung, aber die
Konzentration von 0,17 gI~' zu Beginn der Fed-Batch-Phase 1 ist nur mit der Bildung
zum Ende der ersten Phase zu erklaren. Nach kurzem Absinken war sowohl in Fed-
Batch-Phase 1 als auch 2 ein Anstieg der Acetatkonzentration zu beobachten, der am
Prozessende ¢, =0,39¢ I-! zeigt. Der Acetatabfall nach Verminderung der spezifi-
schen Wachstumsrate spricht auch hier fur die unmittelbare Wiederverwertung uber
den Glyoxylatzyklus. Die Akkumulation von Acetat im spaten Verlauf der Kultivierung
ist ein Resultat zunehmender Biomasse und der damit verbunden vermehrten Kohlen-
stoffdioxidbildung und -konzentrationen im Medium. Auch wenn im Bereich
(0,36 —0,39)g ™' am Prozessende keine Inhibierung durch Acetat zu erwarten ist,
deutet der vergleichsweise friihe Anstieg in Fed-Batch-Phase 0 und 1 auf Wachstum
in Nahe der kritischen spezifischen Wachstumsrate in beiden Phasen hin, sodass
selbst mit einem E. coli BL21 (DE3) pET-28a relativ hohe Acetatkonzentrationen er-
reicht werden. Zum Vergleich Ubersteigt bei Korz (1993), wo im Anschluss an die
Batch-Phase 1, <0,11h™" eingestellt wurde, die Acetatkonzentration mit
E. coliK12 TG1 einen Wert von 0,1g1™" nicht.

Abb. 5-4 (A) und (B) zeigen den zur Biomasse korrespondierenden Verlauf der Le-
bendkeimzahlkonzentration im HCDC- respektive iHCDC-Prozess. Nach Inokulation
stieg die Lebendkeimzahl im HCDC-Prozess exponentiell von 7,7-10% auf
3,7-10""KBE mI~" und im iHCDC-Prozess von 9,5-108 auf 4,2-10"" KBE ml~'. Dabei
betrug der Anteil an plasmidhaltigen Zellen in jeweils zwei Kultivierungen mit der
HCDC- und iHCDC-Strategie (Abb. 5-4 (C) und (D)) mindestens 73 %. Uber die ge-
samte Prozessdauer konnte keine Plasmidsegregation beobachtet werden. Erstaun-
lich ist hingegen, dass trotz des Selektionsdrucks in der Vorkultur kein Plasmidgehalt
von 100 % zu Beginn der Kultivierungen vorliegt. Da plasmidfreie Zellen jedoch haufig
einen Selektionsvorteil mit hdheren Wachstumsraten (Rosano und Ceccarelli 2014)
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gegeniiber plasmidhaltigen Zellen zeigen, wére ein Uberwachsen der Kultur mit uner-
wulnschten, nicht-produktionsfahigen Zellen wahrscheinlich. Da dies nicht beobachtet
wurde, kann unter BerUcksichtigung der Schwankungsbreite der Messdaten eher von
einer vollstandig plasmidhaltigen Population ausgegangen werden.

Cx C, e,
_1 | .,
/ KBE mi HCDC A /KBEmI iHCDC B
1 0 BL21DE3pET0615 : : 1 0 BL21DE3pET0715 : :
10" E 10" 5
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10°; 1 09-] E
1 08-] - : ; 108 :

0 4 8 12 16 20 24 0 4 8 12 16 20 24

fX;/X t/ h fX;/X t/ h
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100 : O 100 1 A
L] A . 1]
- a B a LA
80 E i o 801" : B g
60+ E E 60+ Lo
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A BL21DE3pET0215: : /A BL21DE3pET0315 : :
0 u. BL21DE?pET0615; . :‘ . i 0 n' BL21DE'3pET0715’ . : i : . i
0 4 8 12 16 20 24 0 4 8 12 16 20 24
t/h t/h

Abb. 5-4: Plasmidstabilitdtsstudie bei den Prozessstrategien HCDC (A) und (C) sowie iHCDC (B) und (D).
Fir je zwei Kultivierungen ist aus den Daten der Lebendkeimzahlbestimmung der Anteil plasmidhaltiger Zellen
berechnet worden und als Mittelwert aus Dreifachbestimmungen angegeben. Ein rechnerischer Anteil plasmidhal-
tiger Zellen > 100 % wurde gleich 100 % gesetzt.

Zusammenfassend betrachtet, zeigt der Vergleich beider Prozesse hinsichtlich der
Biomasseproduktivitat, dass im Mittel aus 1125 g Glucose in der iIHCDC 476 g Bio-
masse gegenuber 460 g in der HCDC gebildet werden konnten. Der iHCDC-Prozess
scheint eine effizientere Substratverwertung, vielleicht wegen des Fehlens der Batch-
Phase, zu begunstigen, was durch die geringere Acetatbildung bestatigt wird. Der
HCDC-Prozess erreicht eine hohere Raum-Zeit-Ausbeute mit (19,6 + 0,6) h fur die Bil-
dung von 460 g Biomasse, verglichen mit (23,1 £ 0,1) h fur 476 g beim iHCDC-Pro-
zess. Zur Vermeidung der Acetatbildung wurde in der ersten Prozessphase der iHCDC
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eine stark reduzierte spezifische Wachstumsrate vorgegeben, sodass die Raum-Zeit-
Ausbeute gegenuber der HCDC sinkt. Vorteilhaft scheint das fur die Batch-zu-Batch
Reproduzierbarkeit zu sein. Die bendtigte Zeit fur den vollstandigen Glucoseverbrauch
in der iIHCDC weist, verglichen mit der HCDC, eine geringere Streuung auf, was in
weiteren Kultivierungen mit Expression von HTT-Rab11a bestatigt werden konnte.
Jenzsch et al. (2006) geben fur E. coli BL21(DE3) an, dass eine hohere Batch-zu-
Batch Reproduzierbarkeit zu erreichen ist, wenn in einer Kultivierung ohne anfangliche
Batch-Phase . bei exponentieller Nachflutterung deutlich unterhalb von ., liegt,
da bei Vorgabe einer konstanten Biomasse zur Berechnung der Nachfutterrate zu Pro-
zessbeginn eine Variation der Anfangsbiomasse mit der Zeit kompensiert werden
kann. Unter dem Gesichtspunkt, dass geringfligige Abweichungen im Herstellungspro-
zess, wie Schwankungen in der Kultivierungszeit, zu relevanten Unterschieden in den
Eigenschaften von Biopharmazeutika fiUhren kdnnen, wird die Bedeutung eines robus-
ten und reproduzierbaren Prozesses deutlich. Mogliche Probleme mit der Batch-Ende-
Detektion und den daran geknuipften Ubergang in die Nachfiitterungsphase vermeidet
der iIHCDC-Prozess. Zudem kann die anschlieRende Uberfiihrung der Suspension in
den Aufarbeitungsprozess leichter terminiert werden.

5.1.1.2 Glucose-, Stickstoff und Phosphatverbrauch von E. coli BL21 (DE3)
pPET-28a im HCDC- und iHCDC-Prozess

Die zur Charakterisierung und Modellierung wichtigen Ausbeutekoeffizienten fur die
Hauptmedienkomponenten beziehungsweise Elemente Glucose, Stickstoff und Phos-
phor werden flur beide Kultivierungsstrategien ermittelt.

Abb. 5-5 zeigt die Biomassebildung als Funktion der dazu verbrauchten Glucose-
masse. Im HCDC-Prozess war die auf Glucose bezogene Biomasseausbeute in der
Batch- und Fed-Batch-Phase 1 mit 0,47 gg~' konstant. Im iHCDC-Verfahren wurde in

m m
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Abb. 5-5: Biomassebildung aus Glucose im HCDC- (A) und iHCDC-Prozess (B). Die Glucoseausbeutekoeffi-
zienten resultieren aus abschnittsweiser Mittelwertbildung aus den genannten Kultivierungen.
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Fed-Batch-Phase 0 mit 0,49 gg~' der hoéchste Glucoseausbeutekoeffizient ermittelt.
Nach Reduktion der spezifischen Wachstumsrate in Phase 1 konnte ein minimaler Ab-
fall der Ausbeute auf 0,46 g g™ registriert werden. In der letzten Phase sank bei bei-
den Prozessstrategien der Ausbeutekoeffizient auf 0,34gg™"' beziehungsweise
0,37gg".

Die starke Reduktion des Glucoseausbeutekoeffizienten in der letzten Prozessphase,
kann als Resultat des groer werdenden Einflusses des Erhaltungsstoffwechsels bei
Verminderung der spezifischen Wachstumsrate gedeutet werden, wie ihn beispiels-
weise Abbott und Clamen (1973) fur Pseudomonas fluorescens beschrieben haben.
In den in Abb. 5-5 dargestellten Kultivierungen ist die Auswirkung bei einer spezifi-
schen Wachstumsrate oberhalb 50 % von .., vergleichsweise gering, darunter we-
sentlich starker. Die Anderung des Ausbeutekoeffizienten in Abhangigkeit von der spe-
zifischen Wachstumsrate kann genutzt werden, den Bedarf fur den
Erhaltungsstoffwechsel zu bestimmen. Mit 0,128g(g h)f1 im HCDC- und
0,111g(g h)_1 im iHCDC-Prozess (Tab. 5-1) Ubersteigt ggxm. berechnet nach Glei-
chung (3.13), den urspruanglich angenommenen Wert von 0,01g(g h)_1 um mehr als
eine GroRenordnung, ist jedoch vergleichbar mit Literaturdaten fur E. coli 1727
(Bhattacharya und Dubey 1995). Dabei sollte nicht von einem konstanten Wert Uber
die gesamte Prozessdauer ausgegangen werden, wie Horta et al. (2012) far
BL21 (DE3) zeigen konnten. Sie beobachteten einen kontinuierlichen Anstieg von
Jayxm aufungeféhr 0,3g(g h)_1 mit Glycerin als Kohlenstoffquelle und fiihrten das auf
eine Anderung in der metabolischen Belastung mit zunehmender Biomasse und Ziel-
proteinexpression zurick. Beim rein wachstumsgekoppelten Glucoseausbeutekoeffi-
zienten konnten nur geringfugige Unterschiede zwischen beiden Strategien festgestellt
werden. Im Vergleich zum angenommen Wert von 0,45gg~" war die Ausbeute mit
(0,565 - 0,585)g g™" jedoch wesentlich hoher. Der geringere Anteil fir Erhaltungsstoff-
wechsel im iHCDC-Verfahren deutet darauf hin, dass der rekombinante BL21 (DE3)
sich bei dieser Prozessfuhrung durch eine geringere metabolische Belastung in Fed-
Batch-Phase 0 in einer physiologisch gunstigeren Situation befindet und somit Glucose
als Substrat effizienter verwertet wird.

Tab. 5-1: yy;gic und qg\¢/x in den unterschiedlichen Wachstumsphasen des HCDC- und iHCDC-Prozes-
ses sowie ermittelte Parameter fiir yy,g|cqg Und qgjc/xm - Mit Ausnahme der ersten beiden Phasen der HCDC
sind die Werte fiir den Glucoseausbeutekoeffizienten als arithmetischer Mittelwert von jeweils zwei Kultivierungen
angegeben. HCDC-Phasen: 0 = Batch, 1 = Fed-Batch 1, 2 = Fed-Batch 2; iHCDC-Phasen: 0 = Fed-Batch 0, 1 =
Fed-Batch 1, 2 = Fed-Batch 2.

Phase 0 1 2 0 1 2

Yxeie ! 997" Qeicx | 9 (g h)™’ Yxicicg! 997" | Qaiexm 1 9 (g h)™’
HCDC | 0,473 0,466 0,336 | 1,006 0,579 0,321 0,565 0,128
iHCDC | 0,485 0,458 0,367 | 0,621 0,537 0,298 0,585 0,111

65



5 Ergebnisse und Diskussion

Fur die Berechnung der Ausbeutekoeffizienten fur die Elemente Phosphor und Stick-
stoff wurde aus dem Phosphat- und Ammoniumgehalt im Medium der Phosphor- und
Stickstoffanteil berechnet. Hinzu kommt der mit dem dosierten Ammoniakvolumen ein-
gebrachte Stickstoffanteil, welcher Uber die Kultivierungsdauer durch den pH-Regler
dosiert wurde. Abb. 5-6 und Abb. 5-7 zeigen jeweils die zeitliche Anderung der Stick-
stoff- und Phosphorkonzentration im Kulturiberstand (A) sowie die Abhangigkeit des
Biomassezuwachses von der konsumierten Phosphormasse (B) im HCDC- und
iHCDC-Verfahren. Entsprechend der exponentiell wachsenden Kultur nahm die Phos-
phorkonzentration in beiden Kultivierungen von circa 4 gl' bis zum Prozessende auf
0,03 beziehungsweise 0,07 gI~" ab. Die Messdaten fiir Phosphor in der HCDC ermég-
lichen keine sichere phasenabhangige Bestimmung des Ausbeutekoeffizienten, wie es
fur die iIHCDC (siehe Abb. 5-7 B) gemacht wurde. Unter der Annahme, dass beide
Verfahren hinsichtlich des Phosphorbedarfs ein vergleichbares Verhalten zeigen, las-
sen sich mit 50gg™" die ersten beiden Prozessphasen und mit 37,1gg™" die Fed-
Batch-Phase 2 beschreiben. In weiteren HCDCs mit Expression von HTT-Rab11a
konnte die deutliche Anderung des Ausbeutekoeffizienten in der letzten Prozessphase
bestatigt werden (Daten nicht gezeigt). Dieser Effekt scheint im Zusammenhang mit
der Reduktion der spezifischen Wachstumsrate auf s, =0,12h™" zu stehen. Da
Phosphor in der Zelle zur Biosynthese energiereicher Verbindungen wie ATP benétigt
wird, scheint unter Berlcksichtigung eines abnehmenden Glucoseausbeutekoeffizien-
ten, bedingt durch einen Mehrverbrauch fur Erhaltungsstoffwechsel bei dieser Zell-
dichte, ein erhdhter Phosphorbedarf in dieser Phase realistisch.
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Abb. 5-6: P- und N-Bedarf im HCDC-Prozess. (A) Konzentrationen im Medium sowie Stickstoffeintrag mit der
Base. (B) Biomasse als Funktion der aufgenommenen Phosphormasse. Die Werte der Phosphorausbeute geben
kein klares Bild, daher ist der Verlauf der iHCDC als gestrichelte Linie den Werten gegenubergestellt.
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Abb. 5-7: P- und N-Bedarf im iHCDC-Prozess. (A) Konzentrationen im Medium und Stickstoffeintrag aus Base.
(B) Biomasse als Funktion der aufgenommenen Phosphormasse.

In der Batch-Phase konnte ohne Ammoniakzugabe innerhalb der ersten 4 h eine Ab-
nahme der Stickstoffkonzentration beobachtet werden. Im weiteren Kultivierungsver-
lauf bis zum Batch-Ende war nachfolgend lediglich eine minimale Konzentrationsan-
derung festzustellen, sodass der Ammoniumverbrauch durch die Zellen nahezu
vollstandig durch die Ammoniakdosierung kompensiert wurde. Mit zunehmender Kul-
tivierungsdauer nahm in beiden Prozessvarianten die Stickstoffkonzentration im Me-
dium jedoch ab, obwohl der pH-Regler, so war die Annahme, fur jedes von der Zelle
aufgenommene NH,*-lon auch eines nachdosiert. Gegen Kultivierungsende konnte
eine Abnahme der Stickstoffkonzentration auf konstant 0,05gl™" beziehungsweise
0,02 gI”! beobachtet werden. Da der Messwert fiir die verdiinnten Proben an der un-
teren Grenze des Messbereichs des verwendeten Ammonium-Tests liegen, kann eine
Stickstofflimitierung nicht vollstandig ausgeschlossen werden.

Aus dem fur Biomassezuwachs dosierten Ammoniakvolumen wurde der Bedarf an
Stickstoff aus NH; abgeleitet. Pro Gramm dosiertem Stickstoff unter Vernachlassigung
der Konzentrationsanderung im Medium lassen sich somit 6,79 g (HCDC) respektive
7,51 g (IHCDC) Biomasse erzeugen, wie Abb. 5-8 zeigt. Wird die zeitliche Anderung
der Ammoniumkonzentration im Medium (Abb. 5-6 A und Abb. 5-7 A) bertcksichtigt,
folgt fiir den Ausbeutekoeffizienten ein Wert im Bereich von (6,55 -7,19)g X (gN)™".
Da der pH-Regler nicht genigend Ammoniaklosung dosiert, um den Stickstoffver-
brauch durch den Organismus vollstandig zu kompensieren, liegt der unter Bertck-
sichtigung der Konzentrationsanderung im Medium ermittelte Ausbeutekoeffizient un-
terhalb des aus Basezugabe berechneten Werts. Aufgrund der geringen Abweichung
von 4 % bis 5% wird in weiteren Kultivierungen vereinfacht nur der Ausbeutekoeffizient
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aus Basezugabe angegeben. Die in 3.4.1.2 angegebenen Literaturwerte zeigen eine
gute Ubereinstimmung mit den hier berechneten Ausbeutekoeffizienten.
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Abb. 5-8: Biomassebildung aus der dosierten Stickstoffmasse im HCDC- (A) und iHCDC-Prozess (B). Stick-
stoff-abhangiger Biomasseausbeutekoeffizient aus Mittelwertbildung von je zwei Kultivierungen.

Der Stickstoffbedarf scheint in der iHCDC geringer zu sein. Allerdings konnte in weite-
ren Kultivierungen gezeigt werden, dass der Ausbeutekoeffizient fur Stickstoff unab-
hangig von der Prozessvariante in dem hier angegebenen Bereich von
(6,79-7,51)g g™ variiert. Die Firma Roth gibt fir die verwendete Ammoniaklésung ei-
nen Konzentrationsbereich fur NH; an, sodass es zwischen unterschiedlichen Char-
gen zu Schwankungen in der Konzentration kommen kann. Das wurde nicht gepruft,
wirde aber unterschiedliche Baseverbrauche erklaren. Zusatzlich kann der Versuchs-
aufbau sowie auldere Einflisse wie die Umgebungstemperatur die Messung beeinflus-
sen, sodass das aus der Basevorlage geforderte Ammoniakvolumen durch beispiels-
weise Verdampfung nicht vollstandig in den Reaktionsraum gelangen kann.
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5.1.2 Einsatz des iHCDC-Prozesses fiir die Produktion von HTT-Rab11a

5.1.2.1 Wachstumsverhalten und HTT-Rab11a Ausbeute

Die Effizienz der iHCDC-Strategie wurde im Vergleich zur klassischen HCDC anhand
der Bildung des Genprodukts HTT-Rab11a untersucht. Die Fed-Batch-Phase 2 dient
nun als Produktionsphase mit Expression des Markerproteins bei AODg,, =180+10
durch Induktion mit IPTG (siehe 4.2.1.2).

Mit 2., =0,48h~" und 0,27 h™" in der HCDC beziehungsweise 0,30 h™" und 0,23 h™’
in der iIHCDC wuchs der Organismus mit der ihm vorgegebenen spezifischen Wachs-
tumsrate. Abb. 5-10 zeigt, dass die Acetatbildung im iIHCDC-Verfahren erst zwischen
15 h und 16 h bei einer héheren Zelldichte im Vergleich zur HCDC einsetzte. Bei bei-
den Prozessstrategien stieg die Acetatkonzentration bis zum Induktionszeitpunkt auf
circa 0,4 gl™" und damit auf einen fiir das Wachstum unkritischen Wert an. Die Induk-
tion fuhrt zu einem deutlich gebremsten Biomassezuwachs in Fed-Batch-Phase 2. In
der HCDC nahm die Biomasse von 252 g auf 424 g zu, wobei die vorgegebene spezi-
fische Wachstumsrate mit 0,12h™" nur in den ersten beiden Stunden nach Induktion
gehalten wurde und dann kontinuierlich auf 0,07 h™' abfiel. In der iHCDC konnte in der
Produktionsphase ein Biomassezuwachs von 270 g auf 411 g beobachtet werden und
die spezifische Wachstumsrate nahm von 0,11h~' zwischen den ersten beiden Stun-
den nach Induktion stetig auf 0,04 h™! ab. In beiden Prozessvarianten war in der Pro-
duktionsphase zunachst nur eine geringe Zunahme in der Acetatkonzentration zu be-
obachten, ehe am Ende ein steiler Anstieg auf 1,4 beziehungsweise 1,6gl™" zu
verzeichnen war.

CAc‘ m HTT-Rab11a CGIc m X
-1 -1 Batch-Phase Fed-Batch- Fed-Batch-
/g ! /g /g | /g Phase 1 Phase 2
3,0 h 50 = 30 - 500 BL21DE3pET1815 fey =025 h-1 012 h.1

244 404 24 400

1,8 30+ 184 300+

1,21 20 124 200~

0,61 10 1 64 1004

004 o4 ol ofp—uumg
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26
t/h

Abb. 5-9: HTT-Rab11a-Masse, Biomasse sowie Konzentration an Glucose und Acetat als Funktion der Zeit
im HCDC-Prozess mit Induktion der Zielproteinexpression bei AODgyg =175,8 .
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Abb. 5-10: HTT-Rab11a-Masse, Biomasse sowie Konzentration an Glucose und Acetat als Funktion der Zeit
im iHCDC-Prozess mit Induktion der Zielproteinexpression bei AODgyq =177,5.

In drei Kultivierungen nach dem HCDC- und vier nach dem iHCDC-Verfahren wurde
Uber die Prozessdauer eine mittlere Biomasse von (412 +12)g bei HCDC und
(438 + 25) g bei IHCDC erreicht. Dabei lagen am Kultivierungsende durchschnittlich
etwa (1,7 +0,5)gl™" und (1,4 +0,2)gl™" Acetat in der Kultursuspension vor.

Trotz deutlicher Biomassezunahme nach Induktion, konnte fur beide Strategien nicht
nur kein Anstieg in der Konzentration lebensfahiger Zellen im Produktionszeitraum
festgestellt werden (siehe Abb. 5-11), sondern sogar eine Abnahme, beruhend auf

C, C, ¢
Elc
/ KBE ml” / KBE ml” *
10" HCDC A 10" iHCDC B
10101 10101
1091 10°-
108' T T T 108' T T T . T T
0 4 8 12 16 20 24 0 4 8 12 16 20 24
t/h t/h

Abb. 5-11: Lebendkeimzahlkonzentration gesamt beziehungsweise die plasmidhaltiger Zellen im HCDC- (A)
und iHCDC-Prozess (B).
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dem Verdunnungseffekt durch Zugabe von Feedlosung und Base. Hoffmann und Ri-
nas (2004) fassen zusammen, dass Zellen aus induzierten Fed-Batch Kultivierungen
schnell die Fahigkeit der Koloniebildung verlieren und bezeichnen diesen Zellstatus
als ,lebensfahig, aber nicht kultivierbar®. Dazu fihren sie als Begrundung zellphysiolo-
gische Anderungen an, welche durch die Expression von Fremd-DNA verursacht wer-
den. Die Zellzahl bleibt konstant und die Biomassezunahme resultiert schlicht aus der
Vergrof3erung der Zelle und nicht aus der Zellproliferation.

Die in Abb. 5-12 dargestellten SDS-PAGE Gele bildeten die Grundlage fir den in Abb.
5-9 und Abb. 5-10 gezeigten Produktverlauf. Mit Ausnahme von Spur 6 in Abb. 5-12
(A) ist eine zeitliche Intensitatszunahme der HTT-Rab11a Bande bei circa 27,9 kDa zu
erkennen. Grund fUr die geringere Gesamtintensitat in Spur 6 ist die Agglomeration
von Proteinen bei der Probenvorbereitung, wodurch offensichtlich nicht die vollstan-
dige Proteinmasse appliziert wurde. Nach einer kurzen Verzogerung zu Beginn der
Produktionsphase nahm die Masse an Zielprotein bei den dargestellten Kultivierungen
auf 36,5g (HCDC) beziehungsweise 33,2g (iIHCDC) zu. Im Mittel wurden
(35,7+1,4) g im HCDC- und (37,4 £ 3,3) g im iHCDC-Prozess produziert. Davon fie-
len durchschnittlich (74 + 6) % beziehungsweise (80 + 7) % als l6sliches Produkt an,
wie in Abb. 5-13 zusammenfassend dargestellt. Mit Blick auf die Zielproteinisolation ist
die Expression des Zielproteins in moglichst nur einer Form — I6slich oder unldslich —
wlnschenswert, da zur Steigerung der Wirtschaftlichkeit meist nur die Aufreinigung
einer Fraktion sinnvoll erscheint. Da durch Solubilisierung und Renaturierung bei der
Aufreinigung von Ibs mit erheblichen Produktverlusten gerechnet werden kann, wird

A HCDC Gesamtprodukt 18sl./ unldsl. B iHCDC Gesamtprodukt I6sl. / unlésl.

m
I ng

Myrrratian B DD 0n© oD DO O O
/ ng W \b‘(& “.’qﬁ;b ,tb Qqu) g,Q\QQ éb )

HTT-Rab11aw @\.—f} ‘lg’b"bﬁ"‘bb‘b@%é:\QQQ‘agQ ‘f’?\QQQ ébbz \,\'\‘g)\ \th

Abb. 5-12: Quantifizierung der HTT-Rab11a-Masse als Gesamtprodukt und als Fraktion I6slichen und un-
I6slichen Produkts mittels SDS-PAGE. (A) HCDC mit PM: Protein Marker (Precision Plus Protein™, Bio-Rad);
Produktproben von BL21DE3pET 1815 mit Zeit nach Induktion 1: 0 h,2: 1 h, 3: 2 h,4:3 h, 5:4 h, 6: 5,7 h; Standards
in ng 7: 1000, 8: 250, 9: 500, 10: 1000; Lésliche Fraktion mit Zeit nach Induktion 11: 5,7 h, 12: 0 h; Unlésliche
Fraktion mit Zeit nach Induktion 13: 5,7 h, 14: 0 h. (B) iHCDC mit PM: Protein Marker; Produktproben von
BL21DE3pET1915 mit Zeit nach Induktion 1: 0 h, 2: 1 h, 3: 2 h, 4: 3 h, 5: 4 h, 6: 6 h; Standards in ng 7: 1000, 8:
500, 9: 250, 10: 1000; Losliche Fraktion mit Zeit nach Induktion 11: 6 h, 12: 0 h; Unldsliche Fraktion mit Zeit nach
Induktion 13: 6 h, 14: 0 h. Angabe von myrt.rab11aw iN der Produktbande nach Quantifizierung mit linearer Kalibrier-
funktion mit Image Lab (Bio-Rad).

71
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ein hoher Anteil an 16slichem Protein positiv gesehen. Hinsichtlich der Wirtschaftlich-
keit zeigt das iIHCDC-Verfahren hier einen kleinen Vorteil.

MyTT-Rab11a fiot
/g A I % 5

50,0 100

37 54 : 1 751
25,0 504
12,5- 251

0,0 r r 0 r r
HCDC iHCDC HCDC iHCDC

Abb. 5-13: Produktmasse (A) und I6sliche Zielproteinfraktion (B) am Prozessende. Werte sind als Mittelwerte
und Fehlerbalken als Standardabweichung von drei Kultivierungen nach dem HCDC- und vier Kultivierungen nach
dem iHCDC-Verfahren angegeben.

Die Anderungen im Wachstumsverhalten in der Produktionsphase, geringere Bio-
masseausbeuten und die kontinuierliche Reduktion der spezifischen Wachstumsrate
im Vergleich zur nicht-induzierten Kultur kdnnen nach Hoffmann und Rinas (2004) auf
die zellulare Reaktion auf physiologische Stresssignale wahrend der Fremdproteinsyn-
these zuruckgefuhrt werden. Die verstarkte Sekretion von unerwinschten Nebenpro-
dukten wie Acetat deutet hier auf die Aktivierung alternativer, ineffizienterer Stoffwech-
selwege hin. Der erhdhte Energiebedarf aufgrund der Uberexpression des
Fremdproteins veranlasst offensichtlich die Zelle, fur sie ungunstigere Stoffwechsel-
routen, auch unter kohlenstofflimitierten Bedingungen und bei Unterschreiten von
Uit » ZU aktivieren und vermehrt Acetat zu bilden.

5.1.2.2 Auswirkung der Produktbildung auf die Biomasseausbeute aus
Stickstoff, Phosphor und Glucose

Neben dem Einfluss der Zielproteinexpression auf die Biomasse- und Acetatbildung,
wurde in der Produktionsphase auch eine Auswirkung auf die Umsetzung von Glu-
cose, Stickstoff und Phosphor festgestellt. Der Ausbeutekoeffizient fir Glucose nahm
wie in einer nicht-induzierten Kultur phasenabhangig, entsprechend der eingestellten
spezifischen Wachstumsrate, in Fed-Batch-Phase 0 und 1 einen konstanten Wert an.
Bei induzierten Kultivierungen, wie in Abb. 5-14 exemplarisch fur den Batch
BL21DE3pET1915 (iHCDC) gezeigt, gilt dies nicht mehr fur die Fed-Batch-Phase 2 —
die Produktionsphase. Bei weiterhin exponentieller Nachfutterung fur Wachstum mit
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Abb. 5-14: Biomassegewinn aus Glucose (A), der per Base dosierten Stickstoffmasse (B) und der aus dem
Medium aufgenommenen Phosphormasse (C). Daten aus induzierter iIHCDC Batch BL21DE3pET1915. Die ge-
strichelten Linien unterteilen die Phasen. Es sei angemerkt, dass die unterste Linie nicht den Phasenibergang
symbolisiert, sondern die erste Messung 0,3 h nach dem Phaseniibergang.

0,12h' sank der Ausbeutekoeffizient gegeniiber nicht-induzierten Kulturen (gestri-
chelt in Abb. 5-14) immer weiter bis auf 0,145 gg™' zwischen den letzten beiden Wer-
ten.

Abb. 5-15 zeigt die mit der spezifischen Wachstumsrate lineare Zunahme der zellspe-
zifischen Reaktionsrate flr Glucose bis zur Induktion. Danach ist der zellspezifische
Glucoseverbrauch trotz abnehmender spezifischer Wachstumsrate praktisch konstant
bei (0,265+0,013)g(g h)_1 . Die biomassebezogene Phosphorausbeute betrug in
Fed-Batch-Phase 0 und 1 konstant 53,9 gg~' und nahm in der Produktionsphase um
mehr als 50 % auf 24,7 gg™" ab. Bis zu einer Prozesszeit von 22,5 h, also deutlich
uber den Induktionszeitpunkt hinaus, betrug der Ausbeutekoeffizient fur Stickstoff kon-
stant 6,83 gg™' und nahm dann geringfiigig ab.

Als Folge der erhdohten metabolischen Belastung durch die Fremdproteinexpression
werden die eingesetzten Substrate Glucose und Phosphor zur Biomasseerzeugung
ineffizienter genutzt. Umstellungen in Stoffwechselprozessen innerhalb der Zelle flh-
ren zu einem Entzug energiereicher Verbindungen zu Gunsten der Zellerhaltung und
der Fremdproteinproduktion. Bedingt durch vermehrte Lyse in der Produktionsphase
wird zudem ein Teil der gebildeten Biomasse analytisch nicht weiter erfasst. Freige-
setzte Proteine oder andere |0sliche Zellbestandteile entziehen sich somit der Bio-
massebestimmung, woraus einerseits Schwankungen in den Messdaten und anderer-
seits eine geringere Ausbeute resultiert. Ein weiterer negativer Effekt ist die mit der
Lyse einhergehenden Viskositatserhohung des Mediums mit suboptimaler Durchmi-
schung und Sauerstoffeintrag.

. . 0 T . v .
0 400 800 1200 O 25 50 75 0 5 10 15
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Abb. 5-15: Zellspezifische Glucoseverbrauchsrate als Funktion der spezifischen Wachstumsrate. Daten
stammen aus einer induzierten iIHCDC (Batch: BL21DE3pET1915). Gezeigt ist die Abhangigkeit der zellspezifi-
schen Glucoseverbrauchsrate von der spezifischen Wachstumsrate vor und nach der Induktion.

5.1.2.3 Einfluss der Prozessvarianten auf die HTT-Rab11a Produktbildung

In Abb. 5-16 ist der zeitliche Verlauf der zellspezifischen HTT-Rab11a Bildungsrate im
HCDC- (A) und iHCDC-Prozess (B) dargestellt. Charakteristisch fur alle Kultivierungen
war das Erreichen der maximalen zellspezifischen Produktivitat erst 2 bis 3 h nach
Induktion. Nach Erreichen des Maximums konnte ein mehr (HCDC) oder weniger
(IHCDC) ausgepragter Ruckgang beobachtet werden. Der Anstieg auf die maximale
spezifische Produktionsrate ist in der bendétigten Zeit flr die Aufnahme des Induktors
und die Aktivierung der Expressionsmaschinerie begrindet. Zudem ist bekannt, dass
hohe Expressionsraten oft nur wenige Stunden aufrechterhalten werden kdénnen, wie
beispielsweise von Lin et al. (2001) far die Produktion von a-Glucosidase mit
E. coli RB791 beschrieben.

Der Parameter qyrrrap11ax Wird fur den untersuchten Zeitraum in Abb. 5-16 mit Glei-
chung (5.1) beschrieben

t—t,
qHTT-Rab11a/X (t - tlnd) = qHTT-Rab11a/Xmax ’ (t _ tfnd ) _il_ 8,)75 h - P'l : (t - tlnd) (51 )

Die Modellgleichung berucksichtigt den zeitlichen Anstieg der spezifischen Produktbil-
dungsrate auf den Maximalwert grr.rab11axmax SOWi€ einen Abnahmeterm als Produkt
aus dem konstanten Faktor P, und der Zeit. Basierend auf den experimentellen Daten
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Abb. 5-16: Zellspezifische HTT-Rab11a Bildungsrate. (A) HCDC und (B) iHCDC. Zur Beschreibung der Verlaufe
VON Gu71-Rab11a WUrden bis 4 h nach Induktion zu jedem Messpunkt das arithmetische Mittel aus allen Kultivierungen
gebildet. Die Anpassung der Modellgleichung 5.1 an diese Werte erfolgte mittels Downhill-Simplex-Verfahren nach
Nelder und Mead (1965) mit Hilfe der Minimierung der Fehlerquadratsumme aus der Differenz von Mess- und
Modellfunktionswert, wodurch die optimalen Werte flr die Parameter gyr7.rap11axmax UNd Py mit den Anfangswerten
0,04 g (g h)_1 und 0,002 g (g h? )_1 identifiziert wurden. Die maximale Anzahl erlaubter lterationen betrug
100000. Die gestrichelten Linien resultieren aus der Extrapolation der Funktion.

wurde die Annahme getroffen, dass 0,75 h zum Erreichen der halbmaximalen Reakti-
onsrate benotigt werden. Zur Berechnung der Modellparameter gyrrrap11aixmax UNd P
wurden die ersten 4 h der Produktionsphase berucksichtigt, da nur in diesem Bereich
eine Mittelwertbildung fur die Daten von qyrrrap11ax aller Kultivierungen moglich war.
Durch Anwendung des Downhill-Simplex-Verfahrens nach Nelder und Mead (1965)
mit Hilfe der Methode der kleinsten Fehlerquadrate wurden die beiden Modellparame-
ter fur diesen Zeitraum berechnet. Die Resultate der Parameteranpassung sind in
Tab. 5-2 aufgefuhrt und der weitere Verlauf von qurr.rab11ax Uber die ersten 4 h nach
Induktion hinaus als gestrichelte Linie in Abb. 5-16 skizziert.

Tab. 5-2: Modellparameter zur Beschreibung der zellspezifischen HTT-Rab11a Bildungsrate nach Induktion.

Prozessstrategie JHTT-Rab11a/Xmax P,
/g(gh)™ /g (gh?)™
HCDC 0,0472 0,00501
iHCDC 0,0286 0,000780

Die Parameter zeigen, dass die modellbasierte maximale spezifische Produktionsrate
bei einer HCDC hoéher ist als bei der iIHCDC. Eine mogliche Ursache kdnnte das
Wachstum mit y,,., in der Batch-Phase sein, gleichbedeutend mit einem Anstieg des
Anteils ribosomaler Proteine sowie aktiver RNA Polymerase in dieser Phase (Gourse
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et al. 1996). Bliebe diese anfangs gegenuber der Fed-Batch-Phase 0 im iHCDC-Pro-
zess erhohte Proteinsyntheseleistung trotz identisch eingestellter spezifischer Wachs-
tumsrate in der zweiten und dritten Prozessphase zumindest teilweise erhalten, ware
die Zelle im HCDC-Prozess in der Lage mehr Proteine in der Produktionsphase zu
synthetisieren. Gleichzeitig wurde der dazu erforderliche Energiebedarf steigen. Durch
diese Belastung scheint die hohere spezifische Produktionsrate offensichtlich nur kurz-
fristig aufrechterhalten werden zu kdnnen und nimmt schneller ab. Im iHCDC-Prozess
ist die maximale spezifische Bildungsrate circa 39 % geringer, allerdings kann die Ex-
pressionsrate auch fur einen langeren Zeitraum aufrechterhalten werden und nimmt
weniger stark mit der Zeit ab, wodurch vermutlich am Ende geringfugig hohere Pro-
duktausbeuten erzielt werden.

Neben dem zellphysiologischen Stress, dem die Zellen in der Produktionsphase aus-
gesetzt sind, ist ein Plasmidverlust zusatzliche Ursache fur die Reduktion der Produk-
tivitat. Abb. 5-17 zeigt, dass bis zur Induktion der Plasmidgehalt als konstant ange-
nommen werden kann. Obwohl in den Vorkulturen ein Selektionsdruck ausgeubt
wurde, wird auch hier, analog zu nicht-induzierten Kulturen, kein Plasmidgehalt von
nahezu 100 % gemessen. Da die Kulturen nicht von nicht-produktionsfahigen Zellen
uberwachsen wurden, kann auch hier eher von einer plasmidhaltigen Population aus-
gegangen werden. Nach Induktion konnte zunachst keine signifikante Anderung in der
Fraktion plasmidhaltiger Zellen beobachtet werden. Anders als bei den nicht-induzier-
ten Kultivierungen nahm hier jedoch im weiteren Verlauf der Anteil produktionsfahiger

fX+/X fX+/X
! % ! % _
HCDC Induktion A iIHCDC Induktion B
1001 o 1001 * i XR
) % A A I O A
E 1]
75- ? A 751 o @
A i \o E
E A 5
501 5 501 5
25 i o 251 ¥ BL21DE3pET0515 § o
] 0 BL21DE3pET0815 : [0 BL21DE3pET0915 :
BL21DE3pET1015 : BL21DE3pET1115 :
0 BLI21DE3pEIT1815 , , : , 0 BL'21DE3pE'T1915 ' ' : '
20 16 -12 -8 4 0 4 8 20 16 12 8 -4 0 4 8
t-t ,/h t-t ,/h

Abb. 5-17: Plasmidstabilititsstudie bei HCDC (A) und iHCDC (B) fiir E. coli BL21 (DE3) pET-28a bei indu-
zierten Kulturen. Aus den Daten der Lebendkeimzahlbestimmung ist der Anteil plasmidhaltiger Zellen berechnet
worden und als Mittelwert aus Dreifach- (BL21DE3pET0515/0815/0915) beziehungsweise Flinffachbestimmungen
(BL21DE3pET1015/1115/1815/1915) angegeben. Ein rechnerischer Anteil plasmidhaltiger Zellen > 100 % wurde
gleich 100 % gesetzt. Verlaufe dargestellt als gemittelte Kurve durch lineare Interpolation Gber den gesamten Abs-
zissenbereich. Bei HCDC Batch BL21DE3pET1815 wurde der Wert bei (t - tng) = — 7,45 h nicht bericksichtigt.
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Zellen deutlich ab. Eine genaue Aussage Uber den Zeitpunkt des einsetzenden Plas-
midverlusts kann anhand der vorliegenden Daten nicht getroffen werden. Lediglich die
Kultivierung BL21DE3pETO0515 lasst vermuten, dass der Verlust erst in den letzten
Stunden der Produktionsphase, vermutlich durch den hohen Selektionsdruck unter In-
duktionsbedingungen, einsetzt.

Die Verlaufe der spezifischen Produktionsrate in Abb. 5-16 sowie der Produktmasse
in Abb. 5-9 und Abb. 5-10 erwecken den Eindruck, dass insbesondere beim iHCDC-
Prozess eine Erhéhung der eingesetzten Glucosemasse zur weiteren Steigerung der
Produktmasse fuhren wirde. Im Vergleich zur Gesamtprozessdauer von circa 24 h
konnte somit durch Verlangerung der Produktionszeit um 1 bis 2 h die Raum-Zeit-Aus-
beute gesteigert werden. Mdglicherweise kann durch Induktion zu einem frilheren Zeit-
punkt die Ausbeute auch ohne Erhdhung der Glucosemasse gesteigert werden. Durch
das geringere Zellalter und weniger unerwunschten Nebenprodukten im Medium be-
findet sich die Kultur bei friherer Induktion zusatzlich in einer physiologisch gunstige-
ren Verfassung, wodurch die spezifische Produktivitat eventuell gesteigert und somit
trotz zum Induktionszeitpunkt weniger Biomasse im Reaktor die Gesamtausbeute an
HTT-Rab11a erhdht werden kann.

7



5 Ergebnisse und Diskussion

5.1.3 Einsatz des iIHCDC-Prozesses fur die Kultivierung des Leucin-
auxotrophen E. coli K12 ER2507 pGLO

Der Stamm E. coli K12 ER2507 kann aufgrund seiner ara-14 Mutation, wodurch ihm
die Fahigkeit Arabinose zu metabolisieren genommen ist, gut in Kombination mit Ara-
binose-induzierbaren Vektoren fur die Expression von heterologen Proteinen einge-
setzt werden. Problematisch bei diesem Leucin-auxotrophen Stamm ist allerdings,
dass bereits eine geringe Konzentration der notwendigen Aminosaure das Wachs-
tumsverhalten des Stammes negativ beeinflusst. Zudem fuhren steigende Glucose-
und Leucinkonzentrationen zu einer Verringerung des Leucinausbeutekoeffizienten.
Somit scheint die iIHCDC mit durchgangig Glucose-limitiertem Wachstum eine ideale
Strategie fur diesen Organismus zu sein.

5.1.3.1 Untersuchung des Wachstumsverhaltens von E. coli K12 ER2507 pGLO
in Abhangigkeit der Leucinkonzentration in Batch Kultivierungen

Fir die Entwicklung einer Hochzelldichte-Kultivierungsstrategie fur den Leucin-
auxotrophen E. coli K12 ER2507 pGLO wurde zunachst der Einfluss der Leucinkon-
zentration auf die maximale spezifische Wachstumsrate in Batch Kultivierungen unter-
sucht. Dazu wurde die Leucinkonzentration im Bereich von (0 — 3) g I"" in Schttelkul-
tivierungen mit 100 ml synthetischem Medium (4.1.2) bei 30 °C und 120 min~" variiert.
Inokuliert wurde mit je 100 ul Kryokultur.

Erwartungsgemalf konnte in Abwesenheit von Leucin kein Wachstum beobachtet wer-
den (Abb. 5-18), was mit der leuB6 Mutation in diesem Stamm erklart werden kann.
Mit 0,43 h~! wurde die hdochste spezifische Wachstumsrate bei der geringsten Leucin-
konzentration von 0,1 g I"! ermittelt. Der Ubergang in eine Séttigung der Zelldichte bei
einer Prozesszeit von circa 19 h spricht fur eine Leucin-Limitierung, da beim Einsatz

AODesoo H
/- /h’
10,07— A 05 B
1-A-00 -A-01 02 403 o
7,5_ 04 D-06 D10 HD-30 0’4_
5,01 03] ¢
2,51 0,21
0,0 ) I ) TA AAl 0’1 L] L] L] L] L] L]
12 14 16 18 20 22 24 00 05 10 15 20 25 3,0
t/h c. /gl

Abb. 5-18: (A) Wachstum von E. coli K12 ER2507 pGLO bei unterschiedlichen Leucinkonzentrationen. (B)
Spezifische Wachstumsrate als Funktion der Leucinkonzentration (Mittelwerte aus zwei Kultivierungen).
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hoherer Konzentrationen bei gleicher Glucosekonzentration auch mehr Biomasse ge-
bildet wird. Mit zunehmender Leucinkonzentration sank die spezifische Wachstums-
rate auf weniger als 50 % des Maximalwertes bei 3,0 gl~' ab. Rothen et al. (1998) be-
schreiben fur die Kultivierung von E. coli HB101 auf synthetischem Medium die gleiche
Inhibition, die nach Gschaedler und Boudrant (1994) auf der Inhibierung des LIV-II
Aminosauretransportsystems durch hohe Leucinkonzentrationen basiert.

5.1.3.2 Untersuchung des Leucinausbeutekoeffizienten als Funktion der
Glucose- und Leucinkonzentration mittels SVP

Der grof3e Einfluss der Leucinkonzentration auf das Wachstum verdeutlicht, dass fur
die Auslegung eines Hochzelldichte-Kultivierungsprozesses mit E. coli K12 ER2507
eine angemessene Versorgung mit Leucin ein entscheidender Parameter ist. Um un-
limitiertes Wachstum bei gleichzeitig hinreichend hoher spezifischer Wachstumsrate
zu gewahrleisten, ist die Kenntnis des Leucinausbeutekoeffizienten erforderlich. Zu
diesem Zweck wurden dieser und die spezifische Wachstumsrate in Abhangigkeit der
Leucin- und Glucosekonzentration mittels SVP untersucht. Beide Konzentrationen
wurden in einem vollfaktoriellen Versuchsplan Uber drei Stufen variiert. Unter Bertck-
sichtigung der Ergebnisse aus 5.1.3.1 wurden als Stufenwerte 0,1 g 1=*, 0,35 g I"" und
0,6 g I"" fir Leucin respektive 2 g 17", 16 g I"" und 30 g I"' fUr Glucose definiert. Drei
Center Point Experimente wurden bei 0,35 g I"" und 16 g I durchgefihrt. Die Kultivie-
rungen erfolgten in Schikanekolben bei 30 °C und 120 min~'. 100 ml des synthetischen
Mediums wurden mit 100 pl Kryokultur inokuliert und das Wachstum uber 19,5 h beo-
bachtet. Beginnend bei einer Prozesszeit von 12 h, wurden die Kolben beprobt.

Tab. 5-3: Vollfaktorieller Versuchsplan und Ergebnisse zur Untersuchung der spezifischen Wachstumsrate
und des Leucinausbeutekoeffizienten.

Ni cLeu cGlc K Y xiLeu
/gl /gl /h" /gg
N+ 0,10 2 0,44 19,4
N2 0,35 2 0,40 15,9
N3 0,60 2 0,36 16,6
Na4 0,10 16 0,41 17,4
Ns 0,35 16 0,40 18,2
Ne 0,60 16 0,37 10,5
N7 0,10 30 0,39 16,0
Ns 0,35 30 0,38 12,4
No 0,60 30 0,35 6,6
N1o 0,35 16 0,38 14,6
N4 0,35 16 0,38 15,5
N1z 0,35 16 0,38 16,8

Tab. 5-3 fasst die Faktoreinstellungen und Ergebnisse der Untersuchung der spezifi-
schen Wachstumsrate und des Leucinausbeutekoeffizienten zusammen. Mit 0,44 h™'
sowie 19,4 gg™' wurde bei der geringsten Leucin- und Glucosekonzentration die
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hochste spezifische Wachstumsrate und der hochste Leucinausbeutekoeffizient
beobachtet. Mit 0,35 h™' und 6,6 g g~' wurden an der oberen Grenze des untersuchten
Versuchsraums die kleinsten Werte bestimmt.

Zur Modellbildung wurde zunachst der Datensatz fur die spezifische Wachstumsrate
und den Leucinausbeutekoeffizienten einer statistischen Rohdatenanalyse unterzo-
gen. Die Lage des Medians der spezifischen Wachstumsrate innerhalb des Tukey
Boxplots (Abb. 5-19 A) weist eine geringe Rechtsschiefe der Messdatenverteilung auf.
Fir den Leucinausbeutekoeffizienten kann hingegen eine leicht linksschiefe Verteilung
beobachtet werden. Aufgrund der geringen Auspragung der Schiefe wird von normal-
verteilten Datensatzen ausgegangen, was durch den Signifikanztest nach Shapiro-
Wilk (4.5.2), basierend auf einem Signifikanzniveau von 0,05, bestatigt wird.

Mit 0,44 h~" fir 4 und 6,6 g g7* flr yy, ., wWurden zwei ausreil3erverdachtige Werte er-
mittelt, da die Werte um mehr als 1,5 - IQR' vom oberen beziehungsweise unteren
Quartil abweichen. Nach der Definition von Tukey werden solche Werte als Ausreil3er
behandelt (Hoaglin 2003) und aulRerhalb der Whisker dargestellt. Durch die Anwen-
dung des Grubbs-Tests bei einem Signifikanzniveau von 0,05 konnte jedoch kein sig-
nifikanter Ausreiflder innerhalb der normalverteilten Datensatze identifiziert werden. So-
mit kann auf Grundlage aller Daten die Modellbildung erfolgen. Mit einem /QR von
0,026 h~" fir die spezifische Wachstumsrate zeigen die mittleren 50 % der Messwerte
eine geringe Streuung um den arithmetischen Mittelwert von 0,39 h™'. Mit

'u yX/Leu
/h’ . /lgg” o
0,45 24
) * J
0,42 20- o
' o ' ad
0,394 w x X 16- R
. .4 Tl . 2t
0,36+ [ 12- |*
) S . J
0,331 8-
] ] *
0,30 4

Abb. 5-19: Verteilung der Messdaten der SVP fiir die beiden Systemantworten 4 (A) und yy; o, (B). Streu-
ungs- und LagemalRe berechnet flir alle gemessenen Werte: (A) Arithmetisches Mittel (X) z = 0,386 h_1,
IQR = 0,026 h™', Median ji=0,3815h"", NV liegt vor. (B) Arithmetisches Mittel (X) ¥y ey =15099 ",
IQR=3,62gg ", Median Jy/ o, = 1593599 ", NV liegt vor.

! Interquartilsabstand (Differenz zwischen dem 3. Quartil und dem 1. Quartil)
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IQR = 3,62 g g™ streuen die mittleren 50 % der Messwerte fiir den Leucinausbeuteko-
effizienten hingegen etwas starker als bei der spezifischen Wachstumsrate.

Die Regressionsanalyse wurde fir die Datensatze der spezifischen Wachstumsrate
und des Leucinausbeutekoeffizienten durchfuhrt und lieferte zwei Funktionen (5.2) und
(5.3), welche die Anderung der Systemantwort in Abhangigkeit der Leucin- und Glu-
cosekonzentration im gewahlten Versuchsraum beschreiben.

11 =0,4493 -0,1371-¢,,, —0,0017 - g, +0,0021- CLq, - Coe (5.2)
YyLew = 20,0117 =5,1476 - ¢, — 0,0353 - ¢y — 0,4729 - CLey - Coe (5.3)

Beide Modelle weisen sowohl eine signifikante lineare Abhangigkeit von der Leucin-
und Glucosekonzentration als auch einen Interaktionsterm auf. Die Ursache fur den
Einfluss von Leucin auf die spezifische Wachstumsrate wurde bereits in 5.1.3.1 disku-
tiert. Die hier zusatzlich beobachtete Auswirkung steigender Glucosekonzentration
kann wahrscheinlich durch eine zugrundeliegende Substratinhibierung begriindet wer-
den. Ein vergleichbarer Zusammenhang zwischen der Glucosekonzentration und dem
Leucinausbeutekoeffizienten wurde bereits von Rothen et al. (1998) fur E. coli HB101
beschrieben. In Anlehnung an Gschaedler und Boudrant (1994) vermuten sie einen
Zusammenhang zwischen der Glucosekonzentration und dem Aminosaurebedarf fir
verschiedene metabolische Vorgange innerhalb der Zelle, wie Energiestoffwechsel

Coic H Caic Yieu
/gl /ht gt /gg’
30 043 30 19,4

0,42 17,9
23 041 23 16,4
0,40 14,9
16- 0,39 16 13,4
0,38 11,9
9 0,37 9 10,4
0,36 8,9
2 035 2 7.4
01 0,2 03 04 05 0,6 01 0,2 03 04 0,5 06
CLeu / g I-1 CLeu / g |-1

Abb. 5-20: Konturplot der spezifischen Wachstumsrate (A) und des Leucinausbeutekoeffizienten (B) als
Interaktionsmodell in Abhangigkeit der Leucin- und Glucosekonzentration im Bereich (0,1 - 0,6) g I”" be-
ziehungsweise (2 — 30) g .
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oder Proteinbiosynthese. Zusatzlich kann die Abnahme von yy, ., um 66 % als Resul-
tat der Interaktion von steigender Leucin- und Glucosekonzentration moglicherweise
als Ursache des Uberflussmetabolismus interpretiert werden.

Die Darstellung der Modellgleichungen (5.2) und (5.3) als Konturplot in Abb. 5-20 ver-
anschaulicht, dass die optimalen Wachstumsbedingungen bei minimaler Konzentra-
tion der beiden untersuchten Substanzen zu finden sind. Die Gutekenngrof3en der Mo-
dellbildung sind in Tab. 5-4 aufgefuhrt. Fur beide Funktionen sind die Anforderung an
ein geeignetes Modell gemal} Tab. 4-12 erflllt. Durch Entfernung der quadratischen
Regressionsterme konnte die Modellgute in beiden Fallen gesteigert werden. Beide
Interaktionsterme konnten nach erfolgter Regressionsanalyse als nicht-signifikant be-
urteilt werden, da der Fehlerbalken bei einem Sicherheitsniveau von 0,05 die Nulllinie
im Koeffizientenplot minimal Uberschritt. Da die Berucksichtigung der Interaktions-
terme jedoch eine Steigerung der Modellgute zur Folge hatte, wurden sie zur Beschrei-
bung der Abhangigkeit von der Leucin- und Glucosekonzentration beibehalten.

Tab. 5-4: KenngroBen der g und yy; o, Modelle.

Qualititsmerkmal | R2 Q> | R2-@%2| MV | ReP

H 094 | 0,85 0,09 0,96 | 0,85
Yxieu 0,84 | 0,69 0,05 0,82 | 0,81

5.1.3.3 Entwicklung einer Hochzelldichte-Kultivierungsstrategie fiir
E. coli K12 ER2507 pGLO

Die vorgestellten Untersuchungen (5.1.3.1/5.1.3.2) zeigen, dass nur eine Kaultivie-
rungsstrategie erfolgreich sein kann, die durchgangig sowohl hinsichtlich Leucin als
auch Glucose substratlimitiertes Wachstum sicherstellt — der iHCDC-Prozess (5.1.1).

Aufgrund der geringen Loslichkeit von Leucin in wassrigen Losungen, 21,5 g I bei
25 °C (Yalkowsky und Dannenfelser 1992), muss ein anderer Weg gefunden werden,
die bendtigte Leucinmenge zu dosieren als mit der Feedldsung. Als Saure ist Leucin
zum einen in der Base deutlich besser I6slich, zum anderen wird die Base proportional
zur Feedlosung also ebenfalls exponentiell durch den pH-Regler dosiert. Die in der
Base geldste Menge der Aminosaure wird so bemessen, dass die fur den iHCDC-
Prozess bekannte Basemenge mit der aus dem Ausbeutekoeffizienten fur Biomasse
aus Leucin bestimmten Menge komplettiert wird.

Auch wenn die Modellbildung aus 5.1.3.2 keine Extrapolation tUber den untersuchten
Versuchsraum hinaus erlaubt, wurden unter der Annahme, dass der Ausbeutekoeffi-
zient fur Leucin bei weiterer Reduktion der Glucosekonzentration ansteigt, zwei ver-
schiedene Leucinkonzentrationen in der Ammoniaklésung — 52,6 g I”'und 63,3 g I -
untersucht, die sich aus den Annahmen ergeben, dass circa 400 ml Base dosiert wer-
den und die Ausbeutekoeffizienten fur Biomasse aus Glucose und Leucin bei
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0,45gg~" und circa 24 gg~' beziehungsweise 20 gg™' liegen. Wie in Tab. 4-3 aufge-
fahrt, wurde im Startmedium eine Leucinkonzentration von 0,3 g I™! eingestellt.

Zur Vermeidung einer GbermaRigen Acetatproduktion, verursacht durch Uberschreiten
der kritischen spezifischen Wachstumsrate, wurde in Anlehnung an publizierte Werte
fur E. coli K12 TG1 (Korz et al. 1995) in der Fed-Batch-Phase 0 die spezifische Wachs-
tumsrate auf 0,17 h™' begrenzt. In den darauffolgenden Phasen 1 und 2 wurde zu-
nachst bei AODgy, =80 auf 0,15 h™!, dann bei AODgy, =180 auf 0,12 h™' reduziert.
Da flr diesen Stamm sowohl yyg e, als auch ggxm Nicht bekannt waren, wurden zur
Berechnung der Nachflutterungsrate die hier fur E. coli BL21 (DE3) genutzten Werte
(siehe 3.4.1.1) verwendet. Die Regelung von Temperatur, Gelostsauerstoffkonzentra-
tion und pH erfolgten analog zur in 4.3.2.2 beschriebenen Vorgehensweise.

Unter Zugrundelegung des hoheren Ausbeutekoeffizienten zeigt Abb. 5-21 den zeitli-
chen Verlauf der Biomasse, der Masse an dosiertem Stickstoff und Leucin aus Base
sowie der Konzentration an Leucin und Acetat im Kulturiberstand. Die Biomassezu-
nahme innerhalb der ersten 25 h erfolgte mit 0,18 h™" und somit praktisch mit . Zu
diesem Zeitpunkt konnte in der Flussigphase kein Uberschussiges Leucin bestimmt
werden. In Fed-Batch-Phase 1 konnte bis t = 29 h ein Wachstum mit konstant 0,13 h™*
beobachtet werden. Trotz exponentieller Nachfiitterung mit ., =0,15h™" fiel die spe-
zifische Wachstumsrate nachfolgend ab. Bis zum Abbruch der Kultivierung konnte zwi-
schen 30,5 h und 33,5 h kein weiterer Zuwachs der Biomassekonzentration registriert
werden. Im selben Zeitraum stieg die Acetatkonzentration auf 5,591 und die
Leucinkonzentration auf 0,7 g I"! an. Beide Komponenten erreichen damit eine wachs-
tumsinhibierende Konzentration. Die fast vollstandige Einstellung des Zellwachstums

Cac Cleu Mg my
/gt rgr g /g Fed-Batch- Fed-Batch- Fed-Batch-
Phase 0 Phase 1 Phase 2
10 2,07 1004 450

ER2507pGLO016 =017 h'! 0,15h" } 0,12h"
]

v
]
]

84 164 804 360-
64 124 604 2701

44 084 40{ 180-

24 0,4- 20 - 90
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Abb. 5-21: iHCDC-Verlauf mit E. coli K12 ER2507 pGLO bei Annahme von yy,.,=24 g g™' mit 52,6 g I
Leucin in Ammoniaklésung (25 %).
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ist in der vorhergehend unzureichenden Versorgung mit Leucin begrindet. Wird der
Leucinverbrauch zum  Erzeugen der Vorkultur vernachlassigt, betragt
Vwiesw = 17,0 g g~ fir die ersten 25 h, um in den folgenden 5,5 h auf konstant 22,3 g g~*
anzusteigen. Damit bestatigt sich hier der zuvor in Batch-Kultivierungen beobachtete
negative Einfluss der Leucinkonzentration auf den Ausbeutekoeffizienten auch in einer
Hochzelldichte-Kultivierung. Mit 0,3 gI~' und somit einem Leucinlberschuss im Me-
dium ist der Leucinausbeutekoeffizient bis zur Messung bei 25 h geringer, ohne den
Zeitpunkt, bei dem die Leucinkonzentration im Medium auf einen Wert nahe 0 gl ab-
fallt, zu kennen. Nachfolgend wird die Aminosaure offensichtlich fur einen kurzen Zeit-
raum effizienter metabolisiert. Der Anstieg der Acetatkonzentration lasst vermuten,
dass Leucin nicht ausreichend zugefuhrt wird, so dass Glucose im Medium akkumuliert
(wurde nicht analytisch untersucht). Gleichzeitig sinkt dadurch der Ausbeutekoeffizient
fur Leucin, was den Effekt noch verstarkt. Der Glucoseuberschuss und die Limitierung
durch Leucin bewirken Acetatbildung (Eiteman und Altman 2006), wodurch vermehrt
Base dosiert und die Kultur mit Ammonium und dem in der Base geldsten Leucin uber-
versorgt wird. Dabei ist eine vollstandige Wachstumsinhibierung durch Ammonium,
Acetat sowie Leucin in der Kombination sehr wahrscheinlich.

In einem zweiten Versuch wurde unter der Annahme von yy, ., =20gg™" etwas mehr
Leucin in 25 % Ammoniaklésung mit einer Konzentration von 63,3 g I"! vorgelegt. Er-
neut wuchsen die Zellen mit einer spezifischen Wachstumsrate von 0,18 h~'. Wahrend
der Fed-Batch-Phase 1 blieb der Zellzuwachs mit 0,13 h™" knapp unter g, was sich
in der letzten Phase mit 0,09 h™' bei u =0,12h™" fortsetzte. Abb. 5-22 zeigt den er-
folgreichen Verlauf mit einer kumulativen Biomasse von 444 g am Prozessende. Es ist
davon auszugehen, dass die anfangliche Leucinkonzentration bis zur Beprobung bei

Cac Clew Mg MMy
/gt 1git g /g Fed-Batch- Fed-Batch- Fed-Batch-
Phase 0 Phase 1 Phase 2
1047 2,07 1004 450
! ER2507pGLO0216 ;= 0,17 h”' 0,15h"

84 164 804 3601

64 121 604 2704

44 0,8+ 404 180+
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Abb. 5-22: iHCDC-Verlauf mit E. coli K12 ER2507 pGLO bei Annahme von yyx,.,=20g g™ mit 63,3 g I
Leucin in Ammoniaklésung (25 %).
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25 h auf 0 g I”' abnahm. Die Basedosierung durch den pH-Regler erfolgte tiber die
gesamte Prozessdauer exponentiell mit ersichtlicher Steigungsanderung bei den Re-
duktionen von . In der Schlussphase konnte lediglich ein minimaler Acetatanstieg
auf nicht-inhibierend wirkende 0,7 g I"! beobachtet werden. Die moderate Nebenpro-
duktbildung sowie der Biomassezuwachs scheinen zu bestatigen, dass die Kultur mit
den notwendigen Nahrstoffen ausreichend versorgt ist. Die Abweichung der spezifi-
schen Wachstumsrate in der zweiten und dritten Wachstumsphase spricht fur einen
héheren Glucosebedarf im Energiestoffwechsel beim Erreichen hoher Zellmassen. Im
Vergleich zur Kultivierung mit der Leucinunterversorgung (Abb. 5-21) konnte in dieser
Kultivierung ein geringerer Unterschied im Leucinausbeutekoeffizienten in den ersten
25 h sowie in den Stunden danach bis zum Prozessende festgestellt werden. Mit
17,5 g g7 innerhalb der ersten 25 h bis zur zweiten Probenahme wurde bei beiden
Versuchen vergleichbare Ausbeuten bestimmt. Anschlieend stieg der Ausbeutekoef-
fizient bei ausreichender Leucindosierung auf konstant 19,8 g g~' und erreicht damit
den zuvor angenommenen Wert.

Tab. 5-5: Endzellmasse, Stickstoffausbeutekoeffizient aus dosierter Base, Gesamtglucoseausbeutekoeffi-
zient und Leucinausbeutekoeffizient fiir zwei Phasen als Mittelwerte der Kultivierungen ER2507pGL00216,
ER2507pGL0O0416 sowie ER2507pGLO1116.

n_1X VXILeu YXINB VXIGIc
g lgg™ lgg™ lgg™
430+12 | 17,3+0,7' | 193+042 | 6,9+02 | 0,38+0,01

Eine Zusammenfassung der Ergebnisse aus drei erfolgreichen Kultivierungen
— ER2507pGL0O0216, ER2507pGL0O0416 und ER2507pGLO1116 —ist in Tab. 5-5 ge-
zeigt. Der Batch ER2507pGLO0416 wurde aus zeitlichen Grinden vorzeitig bei einer
verbrauchten Glucosemasse von 1097 g beendet, weshalb zu diesem Zeitpunkt mit
420,4 g die geringste Biomasse erreicht wurde. Fir den Batch ER2507pGLO1116
wurde die Leucinkonzentration in der Base minimal auf 65,7 g I"' angehoben, um die
Prozessrobustheit weiter zu erhdhen. In den drei erfolgreichen Kultivierungen wurde
reproduzierbar Substrat-limitiertes Zellwachstum bis zum Prozessende beobachtet.
Bis zur zweiten Probenahme lag der Leucinausbeutekoeffizient aufgrund des anfang-
lichen Leucinuberschusses circa 10 % unterhalb des Wertes fur den betrachteten Zeit-
raum zwischen zweiter Probenahme und Kultivierungsende. Aus der dosierten Base

T Durchschnittlicher Leucinausbeutekoeffizient bis zur 2. Probenahme
2 Durchschnittlicher Leucinausbeutekoeffizient zwischen 2. Probenahme und Kultivie-
rungsende
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konnten 6,9 g Biomasse pro 1 g Stickstoff und aus 1 g Glucose 0,38 g Biomasse er-
zeugt werden. Dabei wurde nicht berucksichtigt, dass yyg. in den einzelnen Fed-
Batch-Phasen nicht konstant ist, wie zuvor fur BL21 (DE3) gezeigt.

Wird eine geeignete Menge an Leucin im Startmedium und in der Base, berechnet aus
dem ermittelten Leucinausbeutekoeffizienten sowie dem aus der Elementarzusam-
mensetzung von E. coli abgeleiteten Stickstoffbedarf vorgelegt, kann in der iHCDC-
Variante auch der Leucin-auxotrophen K12 ER2507 sehr erfolgreich kultiviert werden
— nach bestem Wissen wurde unter Verwendung eines synthetischen Mediums die
bislang hochste bekannte Zellkonzentration mit diesem Stamm erzielt.

5.1.3.4 Einsatz der iHCDC-Prozessvariante zur Produktion von GFP mit
E. coli K12 ER2507 pGLO

Mit einer Leucinkonzentration von 65,7 g 1! in 25 % Ammoniaklosung wurden die wei-
teren Kultivierungen durchgefihrt. Die Induktion der GFP Expression erfolgte bei
AODgy, =180+£10 mit L-Arabinose (siehe 4.2.1.1).

Bis zum Erreichen der Induktionszelldichte (AODgy, =173,5) wuchsen die Zellen in
Fed-Batch-Phase 0 beziehungsweise 1 naherungsweise mit der vorgegebenen spezi-
fischen Wachstumsrate. Ein geringfugiger Anstieg der Acetatkonzentration auf
0,2 g I"" zu Beginn der GFP Produktion konnte beobachtet werden. In der Produkti-
onsphase nahm sie zunéchst leicht auf 0,6 g I zu, ehe zwischen den letzten beiden
Proben ein deutlicher Anstieg auf 3,0 g I! zu verzeichnen war. Der Biomassezuwachs
auf 436 g in dieser Phase erfolgte bis zum Kultivierungsende mit 0,08 h™'. Damit
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Abb. 5-23: Bio-, GFP-Masse, Konzentration an Glucose und Acetat in der Fliissigphase sowie der Anteil
plasmidhaltiger Zellen als Funktion der Zeit im induzierten iHCDC-Prozess mit E. coli K12 ER2507 pGLO.
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konnte u; zwar nicht erreicht werden, allerdings konnte auch keine deutliche Ab-
nahme wie bei der Produktion von HTT-Rab11a mit E. coli BL21 (DE3) beobachtet
werden. Die Abweichung zwischen der tatsachlichen spezifischen Wachstumsrate und
Uset ISt @auch hier wahrscheinlich auf einen steigenden Glucosebedarf fur Erhaltungs-
stoffwechsel zurlickzufuihren, welcher bei der Berechnung der Nachfutterungsrate
nicht in der richtigen Hohe berlcksichtig wurde. Abb. 5-23 zeigt die Daten der Kultur,
die Uber die Gesamtprozessdauer Glucose-limitiert wuchs.

Die gelelektrophoretischen Rohdaten, die der GFP Massenberechnung zugrunde lie-
gen, sind in Spur 1 bis 6 der Abb. 5-24 dargestellt. Die grof3te Produktzunahme konnte
innerhalb 45 min nach Induktion beobachtet werden. Zu diesem Zeitpunkt lagen
3,6 g GFP im Reaktor vor. Der weitere Anstieg kann durch einen Sattigungsverlauf
beschrieben werden. In 5,4 h wurden GFP 6,6 g gebildet. In zwei Kultivierungen
konnte jedoch circa 3,5 h nach Induktion eine hohere Produktkonzentration als am
Kultivierungsende ermittelt werden. Als Ursache der Intensitadtsabnahme der Zielpro-
duktbande bei 26,9 kDa von Spur 5 zu 6 sowie Spur 14 zu 15 kann eine Degradation
des Fremdproteins durch Proteasen nicht ausgeschlossen werden (wurde analytisch
nicht untersucht), wobei anzumerken ist, dass GFP aufgrund seiner Struktur als recht
stabil anzusehen ist. Trotzdem sollte die Produktionsdauer so gestaltet werden, dass
nur mit einem minimalen Produktverlust zu rechnen ist. Wie Abb. 5-23 verdeutlicht, ist
ein Plasmidverlust nicht flr die abnehmende Produktivitat verantwortlich. Der Anteil
plasmidhaltiger Zellen war konstant 100 %. Vielmehr scheint die zunehmende meta-
bolische Belastung durch die Fremdproteinsynthese und die Akkumulation des Ziel-
proteins in der Zelle ursachlich hierflr zu sein, wodurch zusatzlich der starke Acetat-
anstieg am Ende der Kultivierung erklart werden kann.

M. PM[1]2]3]4]5]6]7]8]9][10[11][12[13]14]15]16|PM|M,,
150 == == IS0 B== == === == R e (150
751 == - 75
50| w- w50
371 =~ w37
251 " L —— o - (25
20 . s 4 - 20
Pt i ' -
--HNNNRN  BERRNS- -
10 Taoil & - 9 - 8 * - ¢ & B - 10
GFPw H 0 O Q o) N
e PP W LRSS PR S

Abb. 5-24: Quantifizierung der GFP-Masse im iHCDC-Prozess mit E. coli K12 ER2507 pGLO mittels SDS-
PAGE. PM: Protein Marker (Precision Plus Protein™, Bio-Rad); Produktproben von ER2507pGL0O1216 mit Zeit ab
Induktion 1: 0 h, 2: 0,75 h, 3: 1,75 h, 4: 2,75 h, 5: 3,75 h, 6: 5,42 h; Standards in ng 7: 250, 8: 500, 9: 1000, 10:
1000; Produktproben von ER2507pGLO0516 mit Zeit nach Induktion 11: 0 h, 12: 1,25 h, 13: 2,25 h, 14: 3,25 h,
15: 4,25 h, 16: 4,75 h. Angabe von mgpp nach Quantifizierung mit linearer Kalibrierfunktion mit Image Lab (Bio-
Rad).
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Im Vergleich zu BL21 (DE3) pET-28a (5.1.2.1) wurden mit K12 ER2507 pGLO we-
sentlich geringere Produktmassen erzielt, was mdglicherweise darauf zurlickzufuhren
ist, dass dieser Stramm ausschliel3lich die weniger effiziente wirtseigene RNA-Poly-
merase nutzt. Ansonsten wurde hier mit einer maximalen spezifischen GFP Bildungs-
rate von (5,3 — 6,8) mg (g h)™' eine vergleichbare Produktivitat, wie bei der GFP Pro-
duktion in Batch Kultivierungen mit E. coli MG1655 (5,8 mg (g h)™") beziehungsweise
MG1655 AarcA AiclR (6,7 mg (g h)™') erreicht (Waegeman et al. 2013). In einem
HCDC-Elektrodialyseprozess mit E. coli K12 TG1 pGLO und gleicher Medienzusam-
mensetzung, wie in der vorliegenden Arbeit, konnten Wong et al. (2009) 1,02 g GFP
bei einer Gesamtbiomasse von 104 g in 6 | Kulturbrihe produzieren. Induziert wurde
dort mit 2,5 g I”" Arabinose, sodass eine hohere zellspezifische Induktormenge vorlag.
Wird der Biomasseunterschied berucksichtigt, wurden vergleichbare GFP Massen er-
Zielt.

Mit einer Variante des IHCDC-Prozesses wurde eine Strategie fur
E. coli K12 ER2507 pGLO entwickelt, welche am Prozessende die Produktion von
(6,1 +0,7)" g GFP und einer kumulativen Biomasse von (438 + 3) g erlaubt. Durch Re-
duktion der Leucinstartkonzentration kénnte der Prozess eventuell noch etwas effizi-
enter gestaltet werden, da wegen des vorgelegten Leucins im Startmedium der Aus-
beutekoeffizient zu Beginn schon deutlich verringert ist, siehe auch Batch
Kulturen/SVP. Fur die Vergleichbarkeit weiterer Kultivierung wurde darauf verzichtet.

' Dieser Wert entspricht nicht der maximalen Masse an GFP. In beiden Kultivierungen
wurde der Maximalwert vor dem Prozessende erreicht. Mgepmax =(7,4+0,9)g in
(3,25 — 3,75) h nach Induktorzugabe.
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5.2 Entwicklung eines nheuen Mediums zur Erhéhung von
Prozessrobustheit und Einsetzbarkeit im Pharmabereich —
i’HCDC

Nach der erfolgreichen Weiterentwicklung des HCDC-Prozesses zum iHCDC-Verfah-
ren stellt die Entwicklung einer neuen Medienformulierung fur das Start- und Nachfut-
terungsmedium den zweiten zentralen Aspekt der vorliegenden Arbeit dar. Unter der
Pramisse, dass ein Kulturmedium so einfach wie moglich aufgebaut sein soll, Fallungs-
reaktionen zu vermeiden sind und die Versorgung mit Nahrstoffen idealerweise im
Malde der Metabolisierungsrate erfolgt, wurde das Startmedium fur die Hochzelldichte-
Kultivierung grundlegend Uberarbeitet, wie in Abb. 5-25 schematisch skizziert. Fur den
neuen Prozess, bezeichnet als iZHCDC, wurden mit Ausnahme von KH,PO, sowie die
fur auxotrophe Stamme bendtigten Substanzen (z. B. Thiamin, Leucin etc.) alle Kom-
ponenten aus dem Startmedium entfernt. Im Vergleich zum Startmedium fir den
HCDC-Prozess bedeutet dies eine Reduktion um 12 Komponenten, wie der Tab. 5-6
zu entnehmen ist. Daraus resultieren entscheidende Vorteile, wie die Verhinderung

(NH,),HPO,

o /05O, 7 H,0

i’HCDC

+ Base (NH;)
+ Antifoaom

Abb. 5-25: Anderung des Startmediums fiir den iZlHCDC-Prozess ausgehend vom iHCDC-Medium.
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der Prazipitation von Magnesiumammoniumphosphat und ebenso von Korrosionsef-
fekten an der Prozessanlage sowie die Zersetzung von Diammoniumhydrogenphos-
phat wahrend der thermischen Sterilisation. Zusatzlich kann der Zusatz von Citronen-
saure, welche im iHCDC/HCDC-Verfahren lediglich zur Medienstabilisierung benotigt
wird, komplett entfallen.

Tab. 5-6: Startmedienzusammensetzung fiir die verschiedenen Prozessvarianten.

Komponente Konzentration
HCDC/IHCDC iPHCDC

Glucose 25,0/ - - gl’

KH,PO, 13,3 17,42 gl

(NH,),HPO, 4,0 - gl

MgSO, - 7 H,0 1,2 - gl

Citronensé&ure - 1H,0 1,7 - gl
Titriplex 111 8,4 - mg I
CoCl, - 6 H,0 2,5 - mg I
CuCl, - 2 H,0 1,5 - mg I
H,BO, 3,0 - mg I’
MnCl, - 4 H,0 15,0 - mg I
Na,MoO, - 2 H,0 2,5 - mg I
Zn(CH,-COO0), - 2 H,0 13,0 . mg I
Fe(lll)-citrat Hydrat 100,0 - mg I
Thiamin - HCI 45 45 mg I

Da die Bereitstellung von Stickstoff im Kultivierungsverlauf ohnehin Uber die
Ammoniaklosung erfolgen muss, kann Ammoniak auch zur Herstellung des Puffersys-
tems im Startmedium verwendet werden. Erst nach der thermischen Sterilisation wird
die Phosphatlésung im Reaktor durch Titration mit Ammoniak auf den gewlnschten
pH-Wert von 6,6 gebracht und gleichzeitig das Puffersystem erzeugt und die anfangli-
che Ammoniumkonzentration reproduzierbar eingestellt. Da eine konzentrierte Feed-
|I6sung flr das Erreichen hoher Zellkonzentrationen unerlasslich ist, soll die Versor-
gung mit den Ubrigen wachstumsrelevanten Substanzen — Glucose, Magnesiumsulfat
und Spurenelementen — ausschlieldlich durch die Feedzugabe erfolgen. Dartber hin-
aus soll mittels SVP untersucht werden, ob auf die Zugabe der human- und
umwelttoxischen Komponenten Cobaltchlorid, Borsaure und Manganchlorid verzichtet
werde kann, ohne einen nennenswerten Biomasse- und Produktverlust in Kauf neh-
men zu mussen.
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5.2.1 Auswirkung auf die Endzelldichte im Hochzelldichte-
Kultivierungsprozess

Die Auswirkung der Medienanderung auf die Endzellkonzentration wurde zunachst mit
einem nicht-rekombinanten E. coli BL21 Stamm untersucht. Die Zusammensetzung
der Feedlosung ist in Tab. 5-7 aufgefuhrt. Im Vergleich zur iHCDC mit
E. coli BL21 (DE3) pET-28a und K12 ER2507 pGLO wurde auf den Zusatz des Kom-
plexbildners Titriplex Ill verzichtet, die Glucosekonzentration im Feed auf 700 g1~ ein-
gestellt und die Eisencitrat-Hydrat Konzentration moderat auf 250 mgl~' erhéht, da
kein Eisen uUber das Startmedium zugesetzt wird. Mit Ausnahme von Cobaltchlorid,
Borsaure und Manganchlorid wurde die Konzentration der Ubrigen Komponenten ge-
genuber dem iHCDC-Verfahren nicht variiert.

Tab. 5-7: Zusammensetzung der Feedldsung zur Untersuchung der Biomasseproduktivitat mit E. coli BL21
im iPfHCDC-Verfahren.

Komponente Konzentration
Glucose 700 g I
MgSO, - 7 H,0 20,0 g I
Titriplex 111 - mg |’
CoCl, - 6 H,0 0;4;8 mg I
CuCl, - 2 H,0 2,5 mgl”’
H,BO, 0;5;10 mg I
MnCl, - 4 H,O 0; 23,5; 47 mg I
Na,MoO, - 2 H,0 4,0 mg I
Zn(CH,-COO0), - 2 H,0 16,0 mg I
Fe(lll)-citrat Hydrat 250,0 mg I

Bis zum Erreichen von AODg,, =180+10 erfolgte die Nachfutterung in den Fed-
Batch-Phasen 0 und 1 nach Gleichung (3.7) durchgangig mit z., = 0,30 h~'. Anschlie-
Rend wurde die spezifische Wachstumsrate auf 0,15h™" reduziert. Zur Erhdhung des
Sauerstoffeintrags wurde die Gelostsauerstoffkonzentration auf 15 % geregelt. Im Un-
terschied zu allen gezeigten Kultivierungen mit E. coli BL21 (DE3) wurde das Inoku-
lumvolumen auf 200 ml reduziert und das Medium mit einer Glucosekonzentration von
6 gl™" hergestellt, um die geringere Biomassekonzentration méglichst friih an die Pro-
zessbedingungen im Reaktor zu adaptieren.

Mithilfe eines vollfaktoriellen Versuchsplans mit Faktorvariation auf zwei Stufen wurde
der Einfluss der Cobaltchlorid-, Borsdure- und Manganchloridkonzentration in der
Feedlosung auf die zu erzeugende Biomasse untersucht. Dazu wurden fur die unter-
schiedlichen Elemente je drei Konzentrationen (Tab. 5-7, 5-8) eingestellt.
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Tab. 5-8: Vollfaktorieller Versuchsplan zur Priifung des Einflusses toxischer Medienkomponenten beim
iZHCDC-Prozess. Nach drei Experimenten wurden die Arbeiten abgebrochen und das Experiment N1 zweifach
reproduziert, siche Text.

N; CcoCl, - 6H,0 CH,B0, CMnCl, - 4H,0 Myeng
/ mg 1™’ / mg 1™’ /mgl™’ /g
N1-1 0 0 0 473
N> 8 0 0 -
N3 0 10 0 452
N4 8 10 0 -
Ns 0 0 47 -
Ns 8 0 47 -
N7 0 10 47 -
Ne 8 10 47 -
No 4 5 23,5 -
N1o 4 5 23,5 464
N1 4 5 23,5 -
N12 0 0 0 472
N13 0 0 0 455

Da schon das zweite Experimente (N3 ) der Reduktion auf ein einziges der kritischen
Komponenten mit 452 g Biomasse praktisch die gleiche Zelldichte wie Experiment N,,
am Zentralpunkt mit 464 g Biomasse lieferte, wurde die Versuchsreihenfolge geandert.
Abweichend von der von MODDE vorgegebenen Reihenfolge wurde die Kultivierung
ohne Zusatz der drei toxischen Komponenten vorgezogen. Da die Zellmasse sogar
auf 473 g anstieg, wurde das Experiment N, zweifach reproduziert. Die mittlere Bio-
masse aus drei Kultivierungen betragt (466 + 10) g und ist damit identisch zum iHCDC
Referenzwert' aus vier Kultivierungen mit (463 + 10) g.

Die Spannweite der Messdaten ist mithilfe eines Boxplots in Abb. 5-26 dargestellt. Be-
rucksichtigt man die funf Kultivierungen aus Tab. 5-8, so wurden im Mittel 463 g
Biomasse erzeugt. Mit einem IQR von 17,2 g ist die Streuung der mittleren 50 % der
Messdaten um das arithmetische Mittel als gering zu bewerten. Zudem weichen Mini-
mal- und Maximalwert (unterer und oberer Whisker) nicht signifikant von den mittleren
50 % der Messdaten ab. Die beobachtete Streuung wird daher als nicht-signifikante
Schwankung betrachtet.

' Kumulative, mittlere Biomasse aus vier Kultivierung mit E. coli BL21 erzeugt aus
1050 g Glc.
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Abb. 5-26: Verteilung der Biomassedaten der Medienoptimierung im ifHCDC-Prozess mittels SVP. Kenngro-
RBen der deskriptiven Statistik: Arithmetisches Mittel (X) my,,q =463,09 , /QR=17,2g, Median
Myeng = 464,2 g, NV liegt vor.

Abb. 5-27 zeigt einen typischen Wachstumsverlauf von E. coli BL21 im i*HCDC-Ver-
fahren ohne Supplementierung mit Cobaltchlorid, Borsaure und Manganchlorid. Be-
dingt durch die Animpfzelldichte und Wachstum mit der eingestellten spezifischen
Wachstumsrate fiel die GelOstsauerstoffkonzentration ausgehend vom Sattigungszu-
stand innerhalb von circa 11 h auf den Sollwert, welcher zunachst durch Erhéhung der
Ruhrerdrehzahl und anschliefend durch Anreicherung der Zuluft mit Sauerstoff kon-
stant gehalten wurde. In Fed-Batch-Phase 0 und 1 wuchs der Organismus mit durch-
schnittlich 0,31h™" bis nach 20 h AODg,, =179 erreicht wurde. Nach Reduktion von
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Abb. 5-27: ProzessgroBen in einem iPHCDC-Prozess ohne Cobaltchlorid, Borsdure und Manganchlorid.
Messwerte der Geldstsauerstoffkonzentration wurden geglattet (Savitzky-Golay Methode, fiir t < 18 h mit Schritt-
weite 3, fur t > 18 h mit Schrittweite 50). Spezifische Wachstumsrate in den Fed-Batch-Phasen 0 und 1 als arith-
metisches Mittel aus den Werten zwischen 13 und 20 h und in Fed-Batch-Phase 2 zwischen 20 und 23,8 h.

93



5 Ergebnisse und Diskussion

e WUrde bis zum Kultivierungsende eine spezifische Wachstumsrate von 0,15 h™
gehalten und insgesamt 473 g Biomasse erzeugt.

Nach 18 h stieg die Acetatkonzentration steil auf 0,32 gl~" und blieb wegen der redu-
zierten Nachflutterungsrate in Fed-Batch-Phase 2 nahezu unverandert, um nach 22 h
noch etwas zu steigen. Scheinbar stieg die Glucosekonzentration bis zum Ubergang
in Fed-Batch-Phase 2 auf 1,4 g I! an, um dann etwas zu sinken. Es ist allerdings wahr-
scheinlich, dass die fortwahrenden Anderungen der Matrix zu Fehlern bei der Bestim-
mung der Glucosekonzentration fuhrten. Wird fir die Beschreibung der spezifischen
Wachstumsrate die Monod-Kinetik zugrunde gelegt, hatte bei dieser Substratkonzent-
ration eine wesentlich hohere spezifische Wachstumsrate beobachtet werden missen.
Fir Wachstum von E. coli mit Glucose konnen Werte fur die Glucoseaffinitats-
konstante K. in einem weiten Bereich von (0,05 -100)mg|~" gefunden werden (Egli
1995). Folglich ware die spezifische Wachstumsrate bei der scheinbar vorliegenden
Glucosekonzentration annéhernd s, -

Abb. 5-28 stellt die erzeugte Biomasse der verbrauchten Glucose-, Stickstoff- aus
Basezugabe, Sauerstoff- und gebildeten Kohlenstoffdioxidmasse gegenuber mit An-
gabe des jeweiligen Ausbeutekoeffizienten nach Regressionsanalyse aller Werte von
drei Kultivierungen. Analog zu den Beobachtungen in den Kultivierungen
BL21DE3pET0315 und BL21DE3pET0715 — iHCDC-Prozess, 5.1.1.2 — mit dem re-
kombinanten E. coli BL21 (DE3) pET-28a nahm die Biomasseausbeute aus Glucose
von 0,49gg~" in den Phasen 0 und 1 deutlich nach Reduktion der spezifischen
Wachstumsrate in Fed-Batch-Phase 2 auf 0,40 gg™" ab. Der Baseverbrauch war in
den betrachteten Kultivierungen ebenfalls nicht identisch. Insbesondere im Versuch
BL210814 wurde mehr Ammoniaklosung dosiert, ohne dass eine starkere Nebenpro-
duktbildung (Carbonsauren) nachgewiesen werden konnte. Auch hier durften appara-
tive Grinde und Unterschiede in der Konzentration der verwendeten Ammoniakldsung
die Ursache sein. Im Mittel betrug y,,s =7,28 gg™'. Wie in Abb. 5-28 C ersichtlich,
nahm die Biomasseausbeute aus Sauerstoff in Fed-Batch-Phase 2 von 1,25gg~" in
den Phasen 0 und 1 deutlich auf 0,77 gg' ab. Analog dazu wurde ein entsprechender
Anstieg an gebildetem Kohlenstoffdioxid beobachtet.

Zwischen spezifischer Verbrauchs- beziehungsweise Bildungsrate und der Wachs-
tumsrate besteht, ausgedrickt Uber den Ausbeutekoeffizienten, eine direkte Proporti-
onalitat. Bei einem phasenunabhangigen, konstanten Ausbeutekoeffizienten fuhrt so-
mit eine beliebige Anderung der spezifischnen Wachstumsrate zu der gleichen relativen
Anderung der spezifischen Verbrauchsrate. Wie Tab. 5-9 verdeutlicht, gilt das fiir Glu-
cose nur bedingt. Bei Halbierung der spezifischen Wachstumsrate in Fed-Batch-
Phase 2 nahm qggx lediglich um 41 % ab. Die fur den Erhaltungsstoffwechsel beno-
tigte Glucose ist Zellmassen-abhangig, aber nicht von der spezifischen Wachstums-
rate. Das wird an dieser Stelle sichtbar.
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Abb. 5-28: Ausbeutekoeffizienten fiir Glucose (A), Stickstoff aus Basezugabe (B), Sauerstoff (C) und Koh-
lenstoffdioxid (D) fiir E. coli BL21 im iPlHCDC-Verfahren ohne Zusatz von Cobaltchlorid, Borsdure und Man-
ganchlorid. Die Ausbeutekoeffizienten sind arithmetische Mittelwerte nach abschnittsweiser Regression der Daten
von drei Kultivierungen. Zur Berechnung der verbrauchten Oz-Masse und der gebildeten CO»>-Masse aus Ab-

gasanalysendaten wurde der von der DCU ausgegebene Wert fir die Sauerstoffbegasungsrate um seinen Offset
von 0,07 | min~" korrigiert.

Auch die spezifische Sauerstoffverbrauchsrate sowie die Kohlenstoffdioxidbildungs-
rate betragt nach Halbierung der spezifischen Wachstumsrate in Fed-Batch-Phase 2
nicht die Halfte, was wie bei Glucose auf den Anstieg des Erhaltungsstoffwechselan-
teils zurtckzufuhren ist.
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Tab. 5-9: Ausbeutekoeffizienten und spezifische Aufnahmeraten fiir Glucose und Stickstoff aus Basezu-
gabe in einem i?HCDC-Prozess mit E. coli BL21 ohne Zugabe toxischer Spurenelemente. Die durchschnittli-
che spezifische Wachstumsrate in Fed-Batch-Phase 0 und 1 betrug (0,306 + 0,003) h' beziehungsweise
(0,145 + 0,007) h™" in Phase 2.

Phase YxiGic 9acicix YxiNB dnBix
lgg™ I g(gh)” lgg™ I g(gh)”
0/ 0,490 £ 0,007 0,625+ 0,004 0,042 + 0,003
’ ’ ’ ’ 7,276 £ 0,495 ’ ’
2 0,396 £ 0,015 0,367 + 0,006 ’ ’ 0,020 + 0,002

Tab. 5-10: Ausbeutekoeffizienten und spezifische Aufnahme-/Bildungsraten in einem i*HCDC-Prozess mit
E. coli BL21 fiir Sauerstoff und Kohlenstoffdioxid. Die durchschnittliche spezifische Wachstumsrate fur den
betrachteten Abschnitt in Fed-Batch-Phase 0 und 1 betrug (0,315 + 0,004) h™' beziehungsweise
(0,154 + 0,003) h™" in Phase 2.1

Phase Yo, do,ix Yxico, ™ dco,ix
lgg™ I g(gh)” lgg™ I g(gh)”
0/1 1,251+ 0,033 0,252+ 0,006 | 1,235+ 0,025 0,389 + 0,004
2 0,766 + 0,035 0,201+ 0,005 | 1,986+ 0,111 0,306 + 0,011

Die Ergebnisse zeigen, dass das Startmedium stark vereinfacht werden kann. Die
Komponenten Diammoniumhydrogenphosphat, Citronensaure und Titriplex Il kbnnen
vollstandig entfernt werden, wenn durch Aufstockung des Kaliumdihydrogenphosphats
die eingesetzte Phosphatmenge beibehalten wird. Zudem kann auf den Zusatz der
kritischen Spurensalze (Cobaltchlorid, Borsaure und Manganchlorid) verzichtet wer-
den. Daruber hinaus kann durch den Wegfall des Spurensatzes im Startmedium die
Menge an Magnesiumsulfat, Kupferchlorid, Natriummolybdat sowie Zinkacetat, die
sich kumulativ aus Start- und Nachfuttermedium ergibt, signifikant gegenuber dem
HCDC/iIHCDC-Medium reduziert werden (siehe Abb. 5-29), ohne die maximal zu er-
reichende Biomasse zu beeintrachtigen. Uberraschend kénnen die toxischen Kompo-
nenten, obwohl sie teilweise Bestandteil mikrobieller Enzymsysteme sind, auch aus
der Feedlosung entfernt werden. Entweder ist der tatsachliche Bedarf an Spurenele-
menten wesentlich geringer oder Verunreinigungen in eingesetzten Substanzen oder
das Herauslosen aus Behaltern und anderen Anlagenkomponenten deckt den Bedarf.

' Abweichung von x gegeniiber Angaben in Tab. 5-9 da in Phase 0/1 der erste und in
Phase 2 der letzte Wert nicht in die Berechnung eingeht.
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Abb. 5-29: Reduktion der eingesetzten Masse ausgewdhlter Substanzen im i?HCDC-Prozess mit
E. coli BL21. Angaben beziehen sich relativ zur kumulativen Substanzmasse aus 3 | Startvolumen und 1,5 | Feed-
I6sung des iIHCDC-Mediums beziehungsweise HCDC nach Korz et al. (1995).

Die Festlegung der Konzentrationen einzelner Spurenelemente in Kulturmedien erfolgt
haufig aus Erfahrungswerten, da quantitative Angaben Uber den realen Bedarf haufig
nicht bekannt sind. Korz (1993) konnte fur E. coli K12 TG1 nach der Inokulation des
Bioreaktors bei allen Metallionen eine starke Konzentrationsabnahme beobachten.
Diese fuhrte er auf Bindungseffekte der Metallionen an der Zelloberflache zurlck, so-
dass sie nicht zur Erzeugung von Biomasse genutzt werden. Im weiteren Prozessver-
lauf unterscheiden sich die Raten, mit denen die einzelnen Elemente verstoffwechselt
werden, deutlich voneinander. Ein proportionaler Zusammenhang besteht zwischen
der Biomassezunahme und dem Verbrauch der Elemente Eisen und Zink, welche nach
Porcheron et al. (2013) in lebenden Organismen die beiden haufigsten Ubergangsme-
tallionen sind. Bei ausreichender Versorgung mit diesen beiden Elementen konnte
Korz (1993) keinen signifikanten Verbrauch an Kupfer, Cobalt und Mangan beobach-
ten. Stattdessen fungiert insbesondere Cobalt als Substitutionselement, welches ver-
braucht wird, sobald Eisen und Zink nicht weiter zur Verfugung stehen. Diese Substi-
tution von Metallionen ist fur diverse Metalloenzyme in unterschiedlichen
Mikroorganismen beschrieben (Shumilina et al. 2014; Ma et al. 2009; Butler 1998).
Aufgrund der ausreichenden Versorgung mit Eisencitrat-Hydrat scheint hier eher die
Kompensation fehlender Metallionen wie Cobalt und Mangan durch dieses Element
sehr wahrscheinlich.

Ein weiterer Aspekt ist die Bereitstellung von Cobalt, Bor und Mangan Uber Verunrei-
nigungen in den ubrigen Medienkomponenten. Laut Herstellerspezifikation enthalt das
eingesetzte Kaliumdihydrogenphosphat weniger als 5 ppm Cobalt und Mangan. Somit
wurde im Grenzfall bei einem Startvolumen von 3 | eine Masse an Cobalt und Mangan
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von 261 ug im Startmedium vorliegen. Im Vergleich dazu wurde bei der CP Einstellung
beider Komponenten (siehe Tab. 5-8) durch Zugabe von 1,51 Feedlésung 1486 nug
Cobalt beziehungsweise 9785 ug Mangan bis zum Prozessende dosiert werden. Unter
Annahme eines wesentlich geringeren Bedarfs an diesen Elementen als im Allgemei-
nen zugesetzt, Substitution durch andere lonen und weiteren Verunreinigungen in an-
deren Medienkomponenten, welche in den Analysendaten der Hersteller nicht aufge-
fuhrt sind, ist diese geringe Masse an Cobalt und Mangan offensichtlich fur die
Erfullung ihrer zellbiologischen Aufgaben ausreichend und erlaubt das reproduzier-
bare Erreichen hoher Zelldichten.

Klumpp et al. (2009) fassen zusammen, dass verschiedene Medien fur die Kultivierung
von E. coli zu Zellen mit identischer Makromolekllzusammensetzung flhren, solange
diese Medien Wachstum mit gleicher spezifischer Wachstumsrate ermdglichen. Da es
mit dem modifizierten Medium fur die PHCDC gelingt, die gleiche spezifische Wachs-
tumsrate zu erreichen, erwarte ich trotz der massiven Medienanderung die gleiche Zu-
sammensetzung der Zellen wie beim HCDC- und iHCDC-Prozess.
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5.2.2 Produktivitatsvergleich der i¥ZHCDC mit den Vorgangervarianten
anhand der Herstellung von HTT-Rab11a

Fir eine bessere Vergleichbarkeit mit den Vorgangervarianten wurde eine Glucose-
konzentration von 750 gI-" in der Feedldsung eingestellt. Zur Sicherstellung der Ver-
fugbarkeit der verbleibenden Spuren wird der Feedldsung wieder der Komplexbildner
Titriplex 1l (1,5-fache Menge gegenuber Korz et al. (1995)) zugesetzt, da ohne eine
kleine Menge Prazipitat beobachtet wurde. Hinsichtlich Kupferchlorid, Natriummolyb-
dat und Zink-Acetat wird die extreme Reduktion (nur Feedmenge nach Korz et al.
(1995)) wieder zurickgenommen und auf das 1,5-fache der dort angegebenen Werte
festgesetzt. Aus Grunden der Vergleichbarkeit erfolgte die Einstellung der spezifischen
Wachstumsrate in den Fed-Batch-Phasen 0O bis 2 analog zur iHCDC mit E. coli BL21
(DE3) pET-28a (5.1.2).

5.2.2.1 Medienoptimierung mittels SVP

Zur quantitativ sicheren Prifung, ob auf die Zugabe von Cobaltchlorid, Borsaure und
Manganchlorid auch im Hinblick auf die Produktbildung verzichtet werden kann, wurde
der Einfluss auf die HTT-Rab11a- und Biomassebildung sowie die I6sliche Zielprotein-
fraktion mittels SVP in einem vollfaktoriellen Versuchsplan mit Variation auf zwei Stu-
fen untersucht. Tab. 5-11 zeigt links den Versuchsplan und rechts die Ergebnisse.

Tab. 5-11: Faktoreinstellungen und Ergebnisse der Medienoptimierung fiir die HTT-Rab11a Expression in
E. coli BL21 (DE3) im i2HCDC-Verfahren.

N; Ccocl, - 6H,0 CH,BO, CMncl, - 4H,0 | MHTT-Rab11aend Myeng fitotend
/mgl™ /mgl™ / mgl™ /g /g ! %
N1 0 0 0 34,6 402 83,8
N2 6 0 0 32,3 426 80,1
N3 0 7,5 0 31,6 403 75,2
N4 6 7,5 0 25,7 400 85,1
Ns 0 0 35,25 27,3 415 80,6
Ne 6 0 35,25 32,4 403 83,0
N7 0 7,5 35,25 26,9 417 88,3
Ng 6 7,5 35,25 28,7 395 81,6
Ng 3 3,75 17,625 34,5 425 90,0
N1o 3 3,75 17,625 29,7 396 75,4
N1 3 3,75 17,625 28,2 431 86,5

Bevor die Modellbildung mithilfe von MODDE erfolgen konnte, wurden die Daten zur
Prufung auf Normalverteilung und zur Auffindung von Ausreil3ern der Rohdatenana-
lyse unterzogen. Trotz ausgepragter Linksschiefe fur die Biomassedaten, erkennbar
an der stark asymmetrisch nach unten verschobenen Medianlinie im Boxplot (Abb.
5-30 B), liegt den Daten bei einem Signifikanzniveau von 0,05 eine Normalverteilung

99



5 Ergebnisse und Diskussion

zugrunde. Wie im Boxplot in Abb. 5-30 zu erkennen und durch den Grubbs-Test be-
statigt, konnte kein Ausreiler gefunden werden.

MyTTRab11a my fitot

/ / ! %

9 I B c
40 450 100
36 - 430 4 92
324 410 - 84 -

*(

28 - 390 4 76
24 - 370 4 68
20 350 60

Abb. 5-30: Verteilung der Produkt- und Biomassedaten sowie der Daten fiir die I6sliche Produktfraktion bei
der Medienoptimierung im i?lHCDC-Prozess mittels SVP. Kenngrofien der deskriptiven Statistik: (A) Masse an
HTT-Rab11a; arithmetisches Mittel (X): M{TT-Rabi1aend = 30:29 , Median: M yr1Rab11aens= 2979 ,
IQR=5,1g, NV liegt vor. (B) Biomasse; arithmetisches Mittel (X): my,,q = 410,3 g, Median: my,,4 = 403,3 g,
IQR = 25,6 g, NV liegt vor. (C) Lésliche Zielproteinfraktion; arithmetisches Mittel (X): fioteng = 82,7 % , Median
fmotend =83,0 %, IQR =6,4 %, NV liegt vor. Kultivierungen: BL21DE3pET1215, 1315, 1415, 1515, 1615, 1715,
2015, 0116, 0216, 0316, 0416

Im Durchschnitt aller Kultivierungen der Versuchsreihe zur Medienoptimierung wurde
(30,2 £ 3,1) g HTT-Rab11a gebildet. Die mittleren 50 % der Produktdaten streuen in
einem Abstand von 5,1 g zwischen 27,3 g und 32,4 g, wobei lediglich drei Werte deut-
lich auRerhalb der Box liegen. Mit einer Spannweite von 8,9 g variierten Minimal- und
Maximalwert jedoch deutlich. Im Mittel wurde eine Biomasse von (410 £+ 13) g erreicht,
wobei der Minimal- und Maximalwert bei 395 g beziehungsweise 431 g liegen. Sechs
Werte befinden sich im unteren Bereich von 395 g bis 403 g nah beieinander, woraus
die Schiefe resultiert. (82,7 + 4,8) % des exprimierten Zielproteins lagen als I6sliche
Fraktion mit einer breiten Spannweite von 14,8 % vor. Aufgrund der Verteilung der
Daten wurde erwartet, dass eine Beziehung zwischen der Konzentration an toxischen
Spurenelementen und den drei ZielgroRen besteht.

Die Regressionsanalyse mit MODDE zeigt allerdings, dass keinem Faktor ein signifi-
kanter Effekt auf die drei untersuchten Qualitatsmerkmale zugeordnet werden kann.
Abb. 5-31 A zeigt, dass sowohl lineare als auch Interaktionsterme eines Interaktions-
modells eine so grol3e Unsicherheit aufweisen, dass bei einem Sicherheitsniveau von
0,05 die Regressionskoeffizienten als statistisch nicht-signifikant beurteilt werden.
Auch nach Eliminierung der Interaktionsterme (Abb. 5-31 B) Ubersteigt die statistische
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Abb. 5-31: Koeffizientendiagramm (skaliert u. zentriert) fiir die QualititsgroBen mytt.Rap11a > Mx und
fiitot - (A) Regressionskoeffizienten fiir ein Interaktionsmodell. (B) Regressionskoeffizienten fiir ein lineares Modell.
Die Bezeichnungen Co, B und Mn stehen fiir CoCl, - 6 H,O, H3BO3 und MnCl, - 4 H,0.

Unsicherheit den Effekt der Faktoren auf die Qualitatsmerkmale. Damit kann davon
ausgegangen werden, dass Cobaltchlorid, Borsaure und Manganchlorid die Bio-
masse- und HTT-Rab11a Bildung sowie die |6sliche Zielproteinfraktion statistisch nicht
signifikant beeinflussen und folglich aus dem Medienansatz entfernt werden kdnnen.
Der Grund, warum eine Modellbildung nicht moglich ist, liegt in der groRen Spannweite
der CP-Experimente. Eine mdgliche Ursache fur die Variation der messbaren Bio- und
Produktmasse besteht in der partiellen oder vollstandigen Lyse der Zellen, welche
durch ein bestehendes Restrisiko einer DE3-Phagenaktivitat in E. coli BL21 (DE3), wie
von Noll et al. (2013) beschrieben, begunstigt wird.

5.2.2.2 Prufung der Prozesssicherheit des i?lHCDC-Prozesses bei Verzicht auf
toxische Spurensalze

Da bei den Experimenten der SVP keine signifikanten Unterschiede in der Produkt-
und Biomassebildung sowie der |0slichen HTT-Rab11a Fraktion bei Kultivierungen mit
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und ohne Zusatz der drei kritischen Medienkomponenten beobachtet werden konnten,
sollte die Prozesssicherheit mit dem neuen Medium (ohne Cobaltchlorid, Borsaure und
Manganchlorid) mittels Reproduktionsversuchen (SVP Experiment N, , Abschnitt
5.2.2.1) ndher untersucht werden.

Abb. 5-32 zeigt den typischen Kultivierungsverlauf des rekombinanten
E. coli BL21 (DE3) mit Expression von HTT-Rab11a nach dem i’HCDC-Verfahren. Bis
zur Induktion bei AODgy, =180 wuchsen die Zellen wie vorgegeben, wobei in der Fed-
Batch-Phase 1 das tatséchliche Wachstums mit 0,23 h™' etwas niedriger lag. In der
ersten Stunde der Produktionsphase konnte die vorgegebene Wachstumsrate mit
0,12h~" gehalten werden, ehe sie kontinuierlich bis zum Prozessende abnahm. In
24,7 h wurden insgesamt 441 g Biomasse erzeugt. Die Masse an HTT-Rab11a stieg
nach Induktion bis zum Prozessende auf 37,1 g an. Am Ende der Fed-Batch-Phase 1
stieg die Acetatkonzentration auf 0,54 glI~" an. Mit der Reduktion von g, in der Pro-
duktionsphase sank sie zunachst etwas und stieg anschlieRend wieder an. Eine zwi-
schenzeitliche Glucosekonzentration von 0,9 gl wird im Rahmen der analytischen
Genauigkeit eher bei nahe Null angenommen, wie bereits in 5.2.1 diskutiert.

Cac MytTRab11a Calc my
-1 -1 Fed-Batch- Fed-Batch- Fed-Batch-
/gal0 /g / 93I0 /580 Phase 0 Phase 1 Phase 2
,0 9 50 - ] BL21DE3pET0516 4o = 0,3 bt E 0.25 h” E 012 h"

244 404 244 400-

1,8 4 30 184 300 -

1,2 1 20 1 124 200 -

0,6 1 10 1 64 100 -
' é; Caic
0,0‘ 0‘ 0‘ O'F T 1 T T T 1 T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 26

t/h

Abb. 5-32: Biomasse, HTT-Rab11a-Masse sowie Konzentration an Acetat und Glucose als Funktion der Zeit
im iZHCDC-Prozess ohne Zusatz von Cobalt-, Manganchlorid und Borsaure mit E. coli BL21 (DE3) pET-28a.

In insgesamt drei Kultivierungen, einschlielich Experiment N, aus Abschnitt 5.2.2.1,
wurden durchschnittlich (425 + 21) g Biomasse sowie (35,6 + 1,3) g HTT-Rab11a ge-
bildet. Die Acetatkonzentration am Prozessende lag im Mittel bei (0,81+0,51)gl~" und
damit etwa bei der Halfte der iHCDC- und HCDC-Prozesse. Eine eher bedarfsgerechte
Versorgung mit der Kohlenstoffquelle, Magnesium, Schwefel sowie Spurenelementen
rein Uber die Feedlosung hat verglichen mit den Vorgangervarianten somit moglicher-
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weise eine geringere Acetatbildung zur Folge. Tab. 5-12 fasst die Ausbeutekoeffizien-
ten und spezifischen Reaktionsraten fur Glucose, Stickstoff und Phosphor als gemit-
telte Werte aus den drei Kultivierungen zusammen. Zwischen den zellspezifischen
Substratumsatzraten im iZlHCDC- und iHCDC-Prozess kann kein Unterschied festge-
stellt werden. Bis zum Eintritt in die Produktionsphase nahm die spezifische Glucose-
verbrauchsrate erwartungsgemal linear mit der spezifischen Wachstumsrate ab. Dies
setzte sich fur die kleine spezifische Wachstumsrate beziehungsweise u, der Pro-
duktionsphase nicht fort. Hier nimmt qg.x e€inen konstanten Wert von
(0,265 + 0,011) g (gh)™' — praktisch identisch mit (0,265 + 0,013)g(gh)™" im iHCDC-
Prozess — an.

Tab. 5-12: Durchschnittliche Ausbeutekoeffizienten und spezifische Reaktionsraten fiir Glucose, Stickstoff
aus Basezugabe (NB) und Phosphor fiir E. coli B21 (DE3) pET-28a im Triplikat des induzierten iPfHCDC-
Prozesses.

Phase YxGic daicix YxiNB AdnBix Yxip qpix
lgg™ I'g(gh)™ lgg™ I'g(gh)™ lgg™ I g(gh)™
0 0,484 £0,012 0,611+0,018 0,041 £ 0,001 523410 0,0057 + 0,0002
0,435+0,027 0,519+0,011 | 7,14 +£0,23 0,032 + 0,002 T 0,0043 + 0,0002
2 n. konst. 0,265+ 0,011 n. konst. 23,8+0,3 n. konst.

Der Uber alle Prozessphasen konstante Stickstoffausbeutekoeffizient betragt
(7,14+0,23)gg'. Der Phosphorausbeutekoeffizient nahm hingegen nach Induktion
von (52,3+1,9)gg' um mehr als die Halfte ab, gleichbedeutend mit einer signifikan-
ten Steigerung des Phosphorbedarfs fur die Bereitstellung energiereicher Verbindun-
gen, bedingt durch die Biosynthese des Fremdproteins.

Die Produktivitat von E. coli BL21 (DE3) im iPHCDC-Prozess ohne Zusatz der Kkriti-
schen Komponenten ist in Abb. 5-33 A in Form der zellspezifischen HTT-Rab11a Bil-
dungsrate als Funktion der Induktionsdauer dargestellt. Analog zum iIHCDC-Prozess
konnte auch hier beobachtet werden, dass die maximale spezifische Produktbildungs-
rate etwa zwei Stunden nach IPTG-Zugabe erreicht wurde, um dann wieder abzuneh-
men. Zur modellhaften Beschreibung des HTT-Rab11a-Produktionsverhaltens mit
E. coli BL21 (DE3) wurde die gebrochen rationale Funktion (5.1) angewandt. Nach An-
passung der Parameter fur alle  gemittelten  Werte  folgt  fur
QuTT-Rabt1axmax = 0,0379g(gh)™ und P, =0,00294 g (gh?)~". Damit ist hier die Produk-
tivitat vergleichbar zur iIHCDC. Der Anteil plasmidhaltiger Zellen nahm zum Ende der
Kultivierung leicht ab, was fur den Ruckgang der Produktivitat mit verantwortlich sein
durfte.
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Abb. 5-33: Zeitlicher Verlauf der spezifischen HTT-Rab11a Bildungsrate (A) und Plasmidstabilitatsstudie
(B) im i’HCDC-Prozess ohne Zugabe von Cobalt-, Manganchlorid und Borsaure. Zur Beschreibung des
Verlaufs von gyrr.rap11ax WUrden bis 4 h nach Induktion zu jedem Messpunkt das arithmetische Mittel aus allen
Kultivierungen gebildet. Die Anpassung der Modellgleichung 5.1 an diese Mittelwerte erfolgte mittels Downhill-
Simplex-Verfahren nach Nelder und Mead (1965) mit Hilfe der Minimierung der Summe aller Fehlerquadrate aus
der Differenz von Mess- und Modellfunktionswert, wodurch die optimalen Werte fir die Parameter gy r1-rap11axmax
und P, mit den Anfangswerten 0,04 g (g h)_1 und 0,002 g (g h? )_1 identifiziert wurden. Die maximale Anzahl
erlaubter Iterationen betrug 100000. Die gestrichelte Linie resultiert aus der Extrapolation der Funktion.

Die Resultate der SVP und die Reproduktionsversuche ohne Cobaltchlorid, Borsaure
und Manganchlorid zeigen, dass der iZHCDC-Prozess trotz deutlicher Anderung der
Medienzusammensetzung vergleichbar gute und reproduzierbare Ergebnisse hinsicht-
lich der Expression von HTT-Rab11a wie die Varianten HCDC und iHCDC liefert. Die
Reduktion beim Einsatz von Magnesiumsulfat wird beibehalten, bei Eisen bleibt es bei
der ursprunglich fur das i"HCDC-Medium definierten Menge (104 %). Aus den ein-
gangs genannten Grunden (S. 102) fallt die Reduktion hinsichtlich Titriplex IlI, Kup-
ferchlorid, Natriummolybdat und Zink-Acetat unterschiedlich aus, liegt aber im Schnitt
bei etwa 64 % des HCDC/IHCDC-Mediums (Abb. 5-34). Fur diese Komponenten
wurde kein Optimierungsprozess durchgefuhrt.
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Abb. 5-34: Relative Massenreduktion ausgewdhlter Substanzen im induzierten i?HCDC-Prozess mit
E. coli BL21 (DE3) pET-28a. Angaben beziehen sich zur kumulativen Substanzmasse aus 3 | Startvolumen und
1,5 | Feedlésung nach dem iHCDC-Medium.
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5.2.3 Anwendung des i?ZHCDC-Prozesses auf unterschiedliche Derivate
von Escherichia coli

Nach erfolgreicher Etablierung des iHCDC-Prozesses fur E. coli BL21 und
E. coliBL21 (DE3) pET-28a mit Expression von HTT-Rab11a sollte nachfolgend die
Anwendbarkeit der Strategie auf weitere Derivate untersucht werden. Dazu wurden die
Stamme K12 ER2507, M15 und K12 TG1 mit den Vektoren pGLO zur Herstellung von
GFP beziehungsweise pQE-30 fur H-Rab11a ausgewahlt.

5.2.3.1 Herstellung von GFP mit E. coli K12 ER2507 pGLO

Das Medium fur den iPHCDC-Prozess wurde dem Leucin-Bedarf von E. coli K12
ER2507 angepasst. Dem Startmedium wurden 0,3 gI~' Leucin zugesetzt und die wei-
tere Dosierung erfolgte iber die Base mit 65,7 gI™! in 25 % Ammoniakldsung (siehe
Abschnitt 5.1.3.4).

In 36,3 h wurden insgesamt 430 g Biomasse erzeugt. Der Organismus wuchs in den
ersten beiden Fed-Batch-Phasen naherungsweise mit der vorgegebenen spezifischen
Wachstumsrate (0,16 h™" und 0,14 h™"). In Fed-Batch-Phase 2 wurde mit durchschnitt-
lich 0,08 h™" die eingestellte spezifische Wachstumsrate erneut nicht erreicht. Nach In-
duktion bei AODgy, =167 wurde in einem Produktionszeitraum von 5 h insgesamt
4,7 g GFP gebildet. In den ersten 27 h konnte kein Acetat bestimmt werden. Nachfol-
gend akkumulierte Acetat bis zum Kultivierungsende bis zu einer unkritischen Kon-
zentration von 0,59 gI™' und somit 80 % weniger als im iIHCDC-Prozess (Abschnitt
5.1.3.4, Batch ER2507pGLO1216). Im Rahmen der Messgenauigkeit konnte kein
Plasmidverlust beobachtet werden.

fuox  Cac Mgrp  Coie My

1% Igl” /g /gl /g Fed-Batch- Fed-Batch- Fed-Batch-
Phase 0 Phase 1 Phase 2
110 - 10 - 104 304 450 ; — ;
ER2507pGLO0916 Hset = 0, 1 7 h— 0, 1 5 h. '0, 1 2 h_

S
90 - 8 - 84 244 3604 fxux
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Abb. 5-35: GFP- und Biomasse, Konzentration an Acetat und Glucose sowie der Anteil plasmidhaltiger Zel-
len im iZHCDC-Prozess mit E. coli K12 ER2507 pGLO.

106



5 Ergebnisse und Diskussion

Im Vergleich zur iHCDC wurden identische spezifische Wachstumsraten erreicht, so-
dass die Medienmodifikation im iZHCDC-Prozess die Biomassebildung nicht beein-
trachtigt. Mit 4,7 g ist die Produktmasse geringer als in der iHCDC. Allerdings wurde
die Produktmasse nur in einem Versuch bestimmt, so dass nicht ausgeschlossen wer-
den kann, dass es ein Ausreil3er nach unten ist. Da Metallionen kein struktureller Be-
standteil von GFP sind, ist davon auszugehen, dass die Massenreduktion der Spuren-
elemente sowie die Entfernung von Cobalt-, Manganchlorid und Borsaure aus dem
Medium keinen direkten Einfluss auf die zu erzeugende GFP-Masse haben. Eine ge-
ringere Acetatausschleusung insbesondere am Prozessende spricht auch hier fur eine
adaquate Versorgung mit den wachstumsnotwendigen Medienbestandteilen.

5.2.3.2 Expression von H-Rab11a mit E. coli M15 pQE-30

Der Kultivierungsverlauf von E. coli M15 im iZfHCDC-Prozess mit Induktion des Zielpro-
teins H-Rab11a ist in Abb. 5-36 gezeigt. Wachstum erfolgte mit ., in Fed-Batch-
Phase 1 und fast mit x4, in der nachfolgenden Phase. Nach 30,8 h wurde bei
AODyg,, =173 induziert, wobei die vorgegebene Wachstumsrate nicht gehalten wer-
den konnte. Fiir 3 h wurde Wachstum mit 0,08 h-' beobachtet, ehe in den letzten 1,5 h
eine weitere Reduktion auf 0,05 h™' festzustellen war. Am Kultivierungsende wurden
kumulativ 436 g Biomasse gebildet. Die Masse an produziertem H-Rab11a stieg nach
IPTG-Zugabe linear auf einen Wert von 26,7 g nach 3 h an. In einer weiteren Kultivie-
rung konnte auch darlber hinaus ein linearer Anstieg der H-Rab11a-Masse auf 36,3 g
nach 4,2 h registriert werden. Die maximale spezifische H-Rab11a Bildungsrate lag
bei 0,0260 g(gh)~', welche bis zum Ende des jeweils betrachteten Produktionszeit-
raums nur minimal abnahm. Mit einer auf die Biomasse bezogenen H-Rab11a Aus-
beute von 66,0 mg g bis 88,7 mgg" zeigt der Stamm eine vergleichbare Produktivi-
tat wie bei der RhuA Produktion mit einem Glycin-auxotrophen E. coliM15
(Fernandez-Castané et al. 2012). Sie erreichen bei Induktion mit einer geringen IPTG-
Konzentration (200 uM) eine etwas hohere Ausbeute von circa 130 mgg~"'. Ruiz et al.
(2011) zeigen, dass die initiale Induktorkonzentration signifikant die zellbezogene Aus-
beute mit E. coli M15 AglyA beeinflusst. Ubersteigt die pro Biomasse zugegeben IPTG
Menge einen Wert von 1umol g™, wird die Ausbeute zunehmend geringer. Da hier
eine Konzentration >14 umol g~' eingesetzt wurde, ist eine Steigerung der Ausbeute
bei Reduktion der Induktormenge vielleicht moglich. Interessanterweise konnte von
der Pra- zur Postinduktionsphase eine deutliche Anderung des Verhaltnisses zwischen
der Biomassekonzentration zur optischen Dichte festgestellt werden. Von
fwop = 0,44 gI”' nahm der Umrechnungsfaktor auf durchschnittlich 0,28 gI" ab. Die
Akkumulation des Zielprodukts in Form von Ibs erhoht die Lichtbrechung, wie Hwang
und Feldberg (1990) fur die Produktion eines gp41-Fragments in E. coli W3110 be-
schreiben. Am Ende der Kultivierung nahm der Anteil an plasmidhaltigen Zellen ge-
ringfligig auf 88 % ab. Uber mehrere Kultivierungen betrachtet, kann das Plasmid je-
doch als hinreichend stabil integriert angesehen werden.
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Abb. 5-36: H-Rab11a- und Biomasse, Konzentration an Acetat und Glucose sowie der Anteil plasmidhaltiger
Zellen im i2HCDC-Prozess mit E. coli M15 pQE-30.

Die Verlaufe der Glucose- und Acetatkonzentration unterstreichen, dass der ifHCDC-
Prozess erfolgreich fur die Kultivierung von E. coli M15 pQE-30 fur die Expression von
H-Rab11a eingesetzt werden kann. Mit Acetatkonzentrationen bis maximal 0,27 g1
kann eine Inhibierung ausgeschlossen werden. Die Glucosekonzentration lag durch-
gangig unterhalb der Bestimmungsgrenze. Damit wuchs der Organismus permanent
kohlenstofflimitiert. Die Unterschreitung der tatsachlichen von der vorgegebenen spe-
zifischen Wachstumsrate um 33 % in den ersten 3 h nach Induktion wird auf die er-
hohte metabolische Belastung einer induzierten Kultur zurtckgefuhrt.

5.2.3.3 H-Rab11a Produktion mit E. coli K12 TG1 pQE-30

In einer Kultivierung mit E. coli K12 TG1 pQE-30 im iPlHCDC-Prozess mit Induktion des
Zielproteins H-Rab11a wuchs der Organismus in den ersten beiden Phasen geringfi-
gig schneller als vorgegeben (0,18 h™' und 0,16 h™'). Die Expression von H-Rab11a
wurde nach 30,8 h induziert. Anschlielfend wuchs der Organismus substratlimitiert fur
zwei weitere Stunden mit einer tatsachlichen spezifischen Wachstumsrate von
0,11h~'. Nachfolgend konnte ein Anstieg der Glucosekonzentration im Medium beo-
bachtet werden. Gleichzeitig nahm die Biomasse bis zum Prozessende trotz exponen-
tieller Nachfutterung nur noch minimal auf 399 g zu und die Acetatkonzentration stieg
auf Uber 10 gl™', wie in Abb. 5-37 zu erkennen ist. Zur Neutralisation der Saure stieg
das Volumen an dosiertem Ammoniak parallel zur einsetzenden Acetatbildung an.
Wourde zu Beginn der Zielproteinexpression mit 243,4 ml noch eine zu den anderen
gezeigten Kultivierungen mit verschiedenen Derivaten von E. coli vergleichbare
Menge an Base dosiert, stieg sie bis zum Prozessende auf einen unverhaltnismaliig
hohen Wert. Mit final 457 ml wurde circa 100 ml mehr Base als beispielsweise bei den
Kultivierungen mit E. coli M15 zugegeben. Nach 36,2 h war die Feedldsung vollstandig
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dosiert. Da nach 36,8 h kein Anstieg der Gelostsauerstoffkonzentration beobachtete
werden konnte, spricht dieser Umstand fur einen signifikanten Anstieg in der Glucose-
konzentration im Medium. Das Ausbleiben eines Anstiegs der Geldstsauerstoffkon-
zentration spricht hier fur weitere Stoffwechselaktivitdten ohne Beitrag zum Zellwachs-
tum. In einer weiteren Kultivierung konnte am Ende der Kultivierung eine Anreicherung
von Glucose und Acetat auf 26,9 gI-! beziehungsweise 20,8 gl beobachtet werden.
Bedingt durch die dabei verstarkte Basezugabe stieg die Ammoniumkonzentration auf
4,2gl™", was zusammen mit Acetat eine vollstandige Wachstumsinhibierung verur-
sacht.

fxox  Cac Muyrabita Vs my
1% Igl" /g /Im /g Fed-Batch- Fed-Batch-  Fed-Batch-
Phase 0 Phase 1 Phase 2
100 30 304 500 450 : 1 :
Te1pQEDT16 et = 0,17 N 0,15 h 0,12 h

804 244 244 4004 360 } fraix

604 184 184 3004 270+

404 124 124 2004 180+

20 A 6 1 64 1004 90~

o/ o4 ol 04 O
CGlc 0 4 8
/gl t/h

Abb. 5-37: H-Rab11a- und Biomasse, Konzentration an Acetat und Glucose sowie der Anteil plasmidhaltiger
Zellen und das dosierte Ammoniakvolumen als Funktion der Zeit im iPHCDC-Prozess mit E. coli
K12 TG1 pQE-30. Die Induktion des Zielproteins erfolgte bei AODggy =170 .

Der Anteil plasmidhaltiger Zellen lag wahrend der gesamten Prozessdauer konstant
oberhalb von 70 %. Trotz der zellphysiologisch unglnstigen Situation in der Indukti-
onsphase ist kein Plasmidverlust erkennbar. Die H-Rab11a-Masse stieg linear bis zum
Erreichen einer Produktmasse von 18,7 g nach 4 h an und stagnierte anschlielend.
Mit einer maximalen spezifischen H-Rab11a Bildungsrate von 0,0288 g (gh)™" wurde
bis zur Inhibierung durch Ammonium und Acetat eine vergleichbare Produktivitat wie
bei der Expression von H-Rab11 mit E. coli M15 erreicht. Die starke Expression be-
einflusst die Zellphysiologie von E. coli K12 TG1 im Vergleich zu den anderen hier ver-
wendeten Stdmmen so stark, dass bereits nach wenigen Stunden die vorgegebene
Wachstumsrate nicht gehalten werden kann. Die ungeregelte Dosierung der Feed|6-
sung fuihrt dann zur Akkumulation von Glucose und der daraus folgende Uberflussme-
tabolismus zur Acetatbildung mit Wachstumsinhibierung durch Acetat und Ammonium.
Ein identisches Verhalten fur diesen Stamm beobachtete Korz (1993) bei der Produk-
tion von 3-Galactosidase. Eine kurzere Induktionsdauer mit Induktion bei einer hohe-
ren Zelldichte konnte somit fur diesen Stamm gunstig sein.
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Mit der vorliegenden Arbeit wurde das Ziel verfolgt, das Anfang der 1990er Jahre etab-
lierte Verfahren zur Hochzelldichte-Kultivierung von E. coli durch geeignete Optimie-
rungsmaflnahmen zu einem anwenderfreundlicheren, robusteren und sichereren Pro-
zess weiterzuentwickeln. Dabei sollte die Kultivierungsstrategie fur ein breites
Spektrum unterschiedlicher E. coli Stamme — einschliellich Vertretern der B- und K-
Familie sowie fur Aminosaure-auxotrophe Stamme — nutzbar sein. Die Entwicklungs-
arbeiten erfolgten Uberwiegend mit einem rekombinanten BL21 (DE3).
E. coli K12 ER2507 wurde als Modell fur Aminosaure-auxotrophe Stamme verwendet.
Erganzend kamen ein nicht-rekombinanter BL21 sowie rekombinante Varianten von
K12 TG1 und M15 zum Einsatz. Mit diesen Stammen wurde die Leistungsfahigkeit der
neuen Kultivierungsstrategien sowohl hinsichtlich reiner Biomassebildung als auch der
Expression unterschiedlicher Genprodukte untersucht.

Im ersten Schritt wurde durch Eliminierung der Batch-Phase ein reiner Nachflutterungs-
prozess mit konstanten, submaximalen spezifischen Wachstumsraten in unterschied-
lichen Prozessphasen entworfen. Der als improved High Cell Density Cultivation
(iIHCDC) bezeichnete Prozess vereint gegenuber dem klassischen Verfahren die Vor-
teile

Vermeidung des Uberflussmetabolismus in friiher Wachstumsphase,
¢ reduzierte Sauerstoffaufnahmerate in der ersten Wachstumsperiode,

e Vermeidung einer Stressantwort im Ubergang zwischen Batch- und Fed-Batch-
Phase,

e Plan- und Reproduzierbarkeit durch gezielte Vorgabe der spezifischen Wachs-
tumsphase in allen Wachstumsphasen,

¢ kein Bedarf einer automatisierten Batch-Ende-Detektion,

e Verhinderung des Wachstums von Kontaminanten nach unvollstandiger Reak-
torsterilisation mangels C-Quelle (konnte bei alteren und grol3en Reaktoren
sonst kritisch sein).

Ein Vergleich von HCDC und iHCDC ohne Induktion mit E. coli BL21 (DE3) pET-28a
zeigte, dass aus identischer Glucosemasse (mg, =1125g) in Kultivierungen nach
dem iHCDC-Verfahren mit durchschnittlich 476 g geringfligig mehr Biomasse erzeugt
werden konnte. Mit einer Prozesszeit von (23,13 + 0,06) h wurde aul3erdem ein hohes
Mal an zeitlicher Reproduzierbarkeit erreicht. Minimale Vorteile zeigten sich bei der
Expression von HTT-Rab11a. Mit (37,4 + 3,3) g stieg die Ausbeute um 5 % gegenuber
der klassischen HCDC-Variante. Gleichzeitig konnte mit der iHCDC eine Akkumulation
von Acetat bis zu einer Prozesszeit von (13 — 15) h nach Inokulation vermieden wer-
den. Verglichen mit der HCDC akkumulierte Acetat dartber hinaus erst beim Erreichen
einer hdheren Biomassekonzentration. Obwohl mit der iIHCDC eine Verlangerung der
Kultivierungszeit um bis zu 4 h in Kauf genommen werden muss, ist diese Strategie
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von gewichtigen Vorteilen gepragt, zumal eine Produktuberfihrung in den Reinigungs-
prozess nun einfach terminiert werden kann.

Um Expressionsvektoren, die unter Kontrolle des Arabinose-Operons stehen, verwen-
den zu kdnnen, wurde parallel an einer Prozessadaption flr den Leucin-auxotrophen,
Arabinose-Stoffwechsel defizienten E. coli K12 ER2507 pGLO gearbeitet. Voruntersu-
chungen mithilfe der SVP haben gezeigt, dass dieser Stamm auf die Erh6hung der
Leucin- und Glucosekonzentration im Startmedium mit einer signifikanten Reduktion
der spezifischen Wachstumsrate und des Leucinausbeutekoeffizienten reagiert.
Dadurch erscheint ein Einsatz im klassischen HCDC-Verfahren nicht moglich. Die Mo-
dellgleichungen zeigen an der unteren Grenze des untersuchten Versuchsraums mit
Cleu =0,1g1™" und c¢g.=2gl”" eine maximale spezifische Wachstumsrate von
0,43 h7" und einen Leucinausbeutekoeffizienten von 19,3 gg™". Unter Verwendung
dieses Ausbeutekoeffizienten wurde nachfolgend eine Variante der iHCDC-Strategie
entwickelt, welche das Erreichen hoher Zelldichten erlaubt. Der an den Glucosever-
brauch gekoppelte Bedarf an Ammoniak wurde genutzt, um die Versorgung mit Leucin
uber die Base zu gewahrleisten und gleichzeitig das Problem der geringen Leucinlos-
lichkeit in wassrigen Losungen zu eliminieren. Mit 65,7 gI' Leucin in der Ammoniaklo-
sung konnten (438 + 3) g Biomasse und (6,1 £ 0,7) g GFP aus 1125 g Glucose ge-
wonnen werden.

In weiteren Kultivierungen, mit denen punktuell Einzelaspekte untersucht wurden und
deren Daten hier nicht prasentiert werden, zeigte sich, dass die iHCDC auch fur den
Einsatz von E. coli M15 pQE-30 mit der Expression von H-Rab11a geeignet ist. Auch
die Anwendbarkeit auf Arbeiten mit BL21 (DE3) pLysS wurde gepruft, wobei die Ver-
wendung dieses Stammes in Hochzelldichte-Kultivierungsprozessen generell als kri-
tisch zu beurteilen ist. Grund hierfur ist eine starke Autolyse, vermutlich induziert durch
die Co-Expression von T7-Lysozym, wodurch die Biomasseausbeute geringer ausfiel.

Probleme traten bei der Kultivierung von K12 TG1 pQE-30 mit der iHCDC-Strategie
auf. Obwohl die eigentlich fur Acetatbildung kritische spezifische Wachstumsrate fur
diesen Stamm in Fed-Batch-Phase 0 und 1 unterschritten wurde, war nicht einmal die
Induktionszelldichte von AODg,, =180 zu erreichen, da extrem hohe Acetatkonzent-
rationen das Wachstum inhibierten. Weil sich dieser Stamm in der HCDC erfolgreich
kultivieren lasst, wie Korz et al. (1995) zeigen konnten und ebenso in der iZHCDC, wie
in dieser Arbeit belegt, muss eine mit der iHCDC-Strategie verbundene Ursache vor-
liegen. Bei diesem Prozess wird die komplette Spurenmenge des Startmediums vor-
gelegt und wahrend der Nachfutterungsphase bei nur begrenztem Wachstum weiter
erhoht. Moglicherweise wird dabei eine kritische Konzentration Uberschritten. Wie in
Abschnitt 5.2.3.3 fur Cobalt, Bor und Mangan gezeigt, deutet sich an, dass eine Re-
duktion von Medienkomponenten durchaus eine positive Wirkung erzielen kann.

Der zweite Entwicklungsschritt, iZHCDC, stellt die Vereinfachung der Medienzusam-
mensetzung und Kultivierungsvorbereitung sowie die Steigerung der Mitarbeitersicher-
heit in den Fokus. Zur Vermeidung der Maillardreaktion und Prazipitation von Salzen,
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insbesondere Magnesiumammoniumphosphat, wahrend der thermischen Sterilisation
ist eine getrennte Sterilisation einzelner Medienbestandteile im klassischen HCDC-
Prozess, wie in Abb. 6-1 unten dargestellt, zwingend erforderlich. Anschlielend kann
das Startmedium im Bioreaktor nach Vereinigung der Glucoselosung, der Spurenele-
ment-/Magnesiumsulfat-/Citronensaurelésung sowie thermolabiler Zusatze unter
aseptischen Bedingungen Uber eine sterile Transferstrecke vervollstandigt werden.
Kumulativ sind hierfur 14 Medienkomponenten zuzuglich Wasser und Ammoniaklo-
sung fur die Einstellung auf den gewtinschten pH-Wert erforderlich. Der neue iZHCDC-
Prozess startet nur noch mit Kaliumdihydrogenphosphat und Wasser sowie Ammoni-
aklosung, welche im Anschluss an die thermische Sterilisation zur Erzeugung des zum
HCDC-Startmedium identischen Puffersystems bis zum gewunschten pH-Wert zuge-
geben wird. Hieraus resultiert eine maximale Vereinfachung der Medien- und Prozess-
vorbereitung und folglich steigt die Prozessrobustheit. Des Weiteren ist der Wegfall
des Korrosionsrisikos durch Zersetzung von Ammoniumphosphat wahrend der Sterili-
sation zu nennen. Mithilfe der SVP wurde der Einsatz der als krebserzeugend, repro-
duktionstoxisch beziehungsweise umweltgefahrlich und giftig klassifizierten Bestand-
teile Cobaltchlorid, Borsaure und Manganchlorid ohne Produktivitatsverlust gegenuber
von Verfahren mit diesen Zusatzen auf Null reduziert. Zudem ist gegenuber dem
iIHCDC-Verfahren eine deutliche Einsparung von Magnesiumsulfat, Titriplex Ill, Kup-
ferchlorid, Natriummolybdat und Zink-Acetat moglich.

Eine Gegenuberstellung der drei Verfahrensstrategien — HCDC, iHCDC und i#HCDC —
in Tab. 6-1 zeigt, dass mit den beiden neuen Verfahren geringfigig mehr Biomasse
erreicht werden kann. Unterschiede in der Ausbeute an HTT-Rab11a zwischen der
klassischen HCDC und i#HCDC sind nicht ersichtlich. Die Acetatkonzentration am Pro-
zessende ist hingegen fast halbiert. AuRerdem gelang es, den Anteil der Ioslichen
HTT-Rab11a Fraktion sukzessive zu erhdhen, was der iPHCDC einen zusatzlichen
Vorteil seitens der Produktaufreinigung verschafft.

Tab. 6-1: Gegenuiberstellung der Produktivitit der drei Verfahren HCDC, iHCDC und i*HCDC mit
E. coli BL21 (DE3) pET-28a.

my Myr1.Rab11a firot Cac

/g /g ! % /gl
HCDC 412 +12 357+1,4 74 +6 1,7+£0,5
iHCDC 438 + 25 374+ 3,3 80+7 1,4+0,2
iZHCDC 425 + 21 356+1,3 84+6 0,8+0,5

Im Anschluss an die Entwicklung des i*HCDC-Prozesses mit BL21 (DE3) pET-28a
konnte eine Erweiterung der Anwendbarkeit dieser Strategie auf unterschiedliche
Stamme gezeigt werden. So wurde der Prozess erfolgreich fur die Expression von H-
Rab11a mit K12 TG1 pQE-30 und M15 pQE-30 sowie fur die Herstellung von GFP mit
dem Leucin-auxotrophen K12 ER2507 pGLO getestet.
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Abb. 6-1: Optimierung der Kultivierungsvorbereitung ausgehend vom HCDC- zum il HCDC-Prozess. Der Me-
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Ausgehend vom HCDC-Verfahren wurde Uber die iHCDC bis zur ifHCDC eine Kulti-
vierungsstrategie entwickelt, welche dem Anwender eine einfache und robuste Me-
thode zur Hochzelldichte-Kultivierung verschiedener E. coli Derivate bietet. In Zeiten,
in denen der Bedarf an geringeren Mengen Patienten-spezifischer Wirkstoffe sowie
Wirkstoffe zur Behandlung von seltenen Erkrankungen steigt, ermdglicht das iZHCDC-
Verfahren eine sichere und kosteneffizientere Losung zur Herstellung unterschiedli-
cher Biopharmazeutika im Grammmalfstab in Laborbioreaktoren.
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Anhang A

Berechnungsgrundlagen zur Auswertung von Analysendaten nach Telgheder (2013).
Die angegebenen Gleichungen beziehen sich bespielhaft auf den Analyten Glucose
und tragen daher den Index Glc. Andere Analyten werden durch entsprechende In-
dices kenntlich gemacht.

hPeak = bGIc Calc * aaGlc (A1 )
hy _
6G|C _ %aelc (A2)
Glc
Q
bt = —oeles (A.3)
CaicCalc
2
n (Z CG'C 1 j
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Tab. A-1: Ergebnis der Regressionsanalyse von Glucose-Kalibrierproben mit Anzahl der Standards n, Pa-
rallelbestimmungen m und relativer Ergebnisunsicherheit 1/k fiir Standards in HCDC/iHCDC-Startmedium
mit n =6; m =14, k=3 und in iZHCDC-Startmedium mit n=10; m=17, k=3

aGic bg)c CGIcNG CGICEG CGIcBG

| uv ANA g_1 / mg i~ / mg b / mg b

HCDC/iHCDC 6074,7 42220,0 38,6 77,3 110,9
iZHCDC 5207,4 47924,9 7,4 14,7 21,9

Tab. A-2: Ergebnis der Regressionsanalyse von Acetat-Kalibrierproben mit Anzahl der Standards n, Paral-
lelbestimmungen m und relativer Ergebnisunsicherheit 1/k. HCDC/iIHCDC: n=4; m= 14, k= 3; i#HCDC: n = 4;

m=17, k=3
Anc- bpc- CAcNG CAcEG CAcBG
/ uV /uvig™ /mgi™ /mgi™ /mg 1™
HCDC/iHCDC 60,5 18851,7 2,28 4,55 6,77
?HCDC 66,2 18972,7 3,98 7,95 11,76
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Kultivierungsdaten Kapitel 5.1.1

HCDC
Tab. B-1: Prozessbeginn und -ende Batch BL21DE3pET0215

t w my Cx Cx+ AODgg CGic mg)c myg Cac
/h /1 /g / KBE mi™! /- /gr? /g /g /grt
0,00 | 3,046 | 08 9,2 108 8,3 - 108 0,8 28,70 0,0 0,0 0,00
1917 | 4,799 | 4711 | 47-10"  44-10" 238,3 0,00 | 11336 | 70,0 0,57
Tab. B-2: Batch BL21DE3pET0615

t W | mxy | Cx Cx+ | AODgyg | CGic | MGic |°NH,* | MNB | CPO | Mp | Cac-
Ih |71 | /g / KBE ml™" /- |irgrt| 1g |igr'ig [1gr'|ig |/1gr
0,00 |2,979] 06 |7,7-10®8 65-108] 09 |2717| 00 | 1,36 | 0,0 | 12,51 | 0,00 | 0,00
2,00 {2,959 | 3,0 22 | 2631 | 26 | 138 -01 | 1241|010 | 0,23
3,00 |2,941| 4,4 35 |2425| 86 | 127 | -01 | 11,92 | 0,57 | 0,21
4,00 | 2,926 | 7,1 56 | 2254 | 136 | 1,18 | -0,1 | 12,26 | 0,25 | 0,20
5,00 | 2,916 | 11,3 89 |1968 | 218 | 1,15 | 1,2 | 1211 | 0,36 | 0,20
6,00 | 2,906 | 18,5 14,9 | 14,25 | 374 | 1,15 | 25 | 11,56 | 0,85 | 0,21
7,00 2,898 | 29,1 253 | 6,17 | 60,7 | 1,13 | 4,2 | 11,57 | 0,81 | 0,20
7,53 | 2,877 37,7 322 | 000 | 785 | 1,09 | 54 | 11,43 | 097 | 0,12
8,00 | 2,877 | 37,4 [2,5-10 2,1-10"| 326 | 0,00 | 794 | 1,08 | 55 | 11,63 | 0,72 | 0,00
15,50 | 3,806 | 283,2 [1,8- 10" 1,8-10'"| 187,0 | 0,00 | 606,7 | 0,15 | 41,8 | 6,20 | 3,87 | 0,38
17,50 | 4,130 | 354,0 211,3 | 0,00 | 809,0 | 0,06 | 51,3 | 4,79 | 508 | 0,38
18,25 | 4,254 | 377,8 2210 | 0,00 | 8939 | 0,07 | 546 | 1,27 | 9,75| 0,36
19,50 | 4,512 | 437,3 239,0 | 0,00 |1054,3| 0,07 | 62,6 | 0,16 |11,27| 0,36
20,00 | 4,607 | 449,0|3,7 - 10" 2,7-10"| 2413 | 0,00 |1124,6| 0,07 | 66,0 | 0,10 |11,35| 0,36
iHCDC
Tab. B-3: Prozessbeginn und -ende Batch BL21DE3pET0315

t v my Cx Cx+ AODgoo | CGlc | MGic | ™nB Cac
/h /1 Ig / KBE mi™! / - rgrt | /g /g /gr
0,00 | 3,002 | 17 1,2 - 10° 1,1-10° 0,9 0,00 0,0 0,0 0,00
23,08 | 4,706 | 4659 | 4,3-10" 4.4 -10" 2343 0,00 | 11198 | 61,2 0,18
Tab. B-4: Batch BL21DE3pET0715

t W | mx Cx Cx+ |AODgg | Cgic | Mgic |°NH,* | Mg | PO, | Mp | Cac-
Ih |11 |1 / KBE mi™! /- |1grt| 1g |igr'ig |1grt| g |1g1™
0,00 [3,033] 1,1 [9,5-108 7,9-108| 0,9 0,00 | 00 | 1,24 | 0,0 | 12,03 0,00 0,00
2,00 | 3,016 | 2,1 1,4 0,00 | 15 | 1,28 | -01 | 12,00 | 0,02 | 0,00
4,00 |2,997 | 3,6 2,9 0,00 | 51 | 1,19 | -0,1 | 11,92 | 0,09 | 0,00
6,00 |2,989| 7,5 5,9 0,00 | 123 | 1,14 | 1,0 | 11,76 | 0,18 | 0,00
15,50 | 3,439 | 141,6 103,3 | 0,00 | 2855 | 0,66 | 20,3 | 8,02 | 2,58 | 0,17
17,50 | 3,744 | 233,4 154,0 | 0,00 | 476,3 | 0,43 | 325 | 563 | 467 | 0,13
18,25 | 3,893 | 281,0 [2,6 - 10" 2,2-10"| 1755 | 0,00 | 5756 | 0,34 | 38,6 | 4,58 | 5,69 | 0,21
20,50 | 4,227 | 369,3 210,5 | 0,00 | 7945 | 0,02 | 49,9 | 2,53 | 8,00 | 0,19
21,50 | 4,381 410,0 2223 | 0,00 | 907,7 | 0,02 | 547 | 1,45 | 9,39 | 0,23
22,50 | 4,547 | 454,0 2425 | 0,00 [10353| 0,02 | 586 | 0,74 |10,35| 0,28
23,17 | 4,650 | 4858 |4,2- 10" 33-10"| 2453 | 0,00 |11245| 0,11 | 62,5 | 0,20 |11,14| 0,39
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Kultivierungsdaten Kapitel 5.1.2

HCDC
Tab. B-5: KuItivierung_sﬂ]inn und -ende Batch BL21DE3pET0815

t W | mx Cx Cx+ AODgpy |MyTT.Rab114 C€Glc | Maic | MNB | Cac-
/h | /1 | /g / KBE miI™! / - /g Irgrt| /g Ig |/gr?
0,00 [ 3,027 | 18 | 1,1-10° 9,6 108 0,8 2591 | 0,0 0,0 | 0,00
15,00 | 3,820 | 260,9 | 2,6 - 10" 2,8-10" | 1745 0,0 1,36 | 560,0 | 34,8 | 0,39
19,83 | 4,642 | 4128 | 1,6-10" 39-10" | 2285 34,1 0,00 |1123,0| 60,2 | 1,51
Tab. B-6: Kultivierungsbeginn und -ende Batch BL21DE3pET1015

t | W |mx| G Cx+ |AODggg "_7HTT-Rab11J CGic | MGic |°NH,*| MNB [°PO,>-| Mp | Cac
Ih |1 |ig / KBE mi™! /- /g 1gr' 1g [i1grt 1g |1gr"| 1g |/gr
0,00 [3,029] 1,4 |5,2- 108 4,4-108| 08 28.19] 0,0 | 1,53 | 0,0 [12,17] 0,00 | 0,00
14,75|3,652(251,4/2,1 - 10" 1,8 - 10'"| 176,3 0,0 1,12 |529,1| 0,36 | 34,9 | 5,19 | 5,39 | 0,42
20,02[4,571(399,7[9,5 - 101956 - 1010| 213,5 36,6 0,00 [1132,2| 0,27 | 62,7 | 0,09 |11,40] 2,31
Tab. B-7: Batch BL21DE3pET1815

t | W |mx| C Cx+ |AODggg "_7HTT-Rab11a| CGic | MGic |°NH,*| MNB [°PO,>| Mp | Cac-
/h |1 |ig / KBE mi™! / - /g 1gr'| 1g |igrt| g |1gr"| 1g |/gr
0,00 (2,989 1,5 |1,4-10° 1,2-10°| 0,9 26,44| 0,0 | 1,47 | 0,0 [12,68] 0,00 | 0,00
2,00 [2,975| 3,3 2,2 26,32| 0,4 | 1,40 | -0,1 [12,33] 0,35 | 0,00
3,00 [2,961| 4,6 3,5 2552| 2,8 | 1,31 | -0,2 [12,47| 0,21 | 0,00
4,00 [2,948| 7,4 5,6 24.04| 7,1 | 1,18 | -0,3 [12,31] 0,36 | 0,00
5,00 [2,934| 11,5 8,9 20,53| 17,3 | 1,14 | 0,9 [12,28] 0,37 | 0,22
6,00 [2,929| 18,3 14,5 15,59 | 31,6 | 1,17 | 2,1 |12,24| 0,38 | 0,23
7,00 [2,919| 29,0 24,7 7,10 | 56,3 | 1,13 | 3,6 [11,97| 0,61 | 0,20
7,55 (2,910 38,2 |3,0 - 10192,0 - 10| 32,5 0,00 | 76,9 | 1,12 | 4,8 [11,69| 0,85 | 0,15
8,05 |2,896| 37,6 |4,1-10193,6 - 10| 34,3 0,00 | 77,6 | 1,13 | 4,8 [11,67| 0,85 | 0,00
11,00/3,070| 90,4 74,3 0,00 | 182,1] 0,88 | 12,5 [10,33| 1,49 | 0,14
12,00(3,160(118,9 92,0 0,00 |238,7| 0,76 | 16,3 | 9,18 | 2,32 | 0,13
13,00(3,272(151,2 114,5 1,24 |310,9| 0,65 | 21,1 | 8,24 | 2,95 | 0,17
14,00|3,426(197,8 142,8 0,00 |404,4| 0,55 | 27,3 | 7,07 | 3,80 | 0,23
15,00(3,626(251,6(2,5 - 10" 1,8 - 10'"| 175,8 0,0 0,00 |524,9| 0,32 | 354 | 563 | 5,01 | 0,35
16,00|3,763(288,5 194,0 4,1 0,00 |613,3| 0,04 | 40,4 | 4,79 | 5,75 | 0,24
17,00(3,919(318,3(2,6 - 10" 2,3 - 10'"| 207,5 10,0 0,00 |705,5| 0,03 | 45,2 | 2,97 | 7,81 | 0,29
18,00(4,081|348,6 2115 17,0 0,00 |809,6| 0,01 | 50,5 | 1,87 | 9,10 | 0,38
19,00(4,237|373,3 217,8 25,3 0,00 |928,0| 0,01 | 56,4 | 0,93 [10,30] 0,46
20,654,554|423,8[2,2 - 1011 1,3 - 1011| 238,0 36,5 0,00 [1119,5/ 0,15 | 65,2 | 0,11 [11,41] 1,36
iHCDC
Tab. B-8: Batch BL21DE3pET0515

t w | mx Cx Cx+ AODgpy |MyTT.Rab114 CGic | MGlc | MNB | Cac-
/'h n | g / KBE ml™" /- /g 1gr' | /g Ig | /gr"
0,00 | 2,977 03 | 59-108 6,3 108 0,9 0,00 | 00 0,0 | 0,00
18,00 | 3,742 | 2554 | 2,8 - 10" 2,7-10" | 1708 0,0 0,00 | 534,2 | 345 | 045
23,50 | 4,493 | 4216 | 1,2-10" 1,0-10" | 23238 37,8 0,00 |11230| 605 | 125
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Tab. B-9: Batch BL21DE3pET0915

t W | mx Cx Cx+ AODggg |MyTT-Rab114 CGlc | MGilc | MNB | CAc
/h n | g / KBE mi™! /- /g 1gi' | /g rg | /g
000 |2988| 21 | 14-10° 1.2-10° 1.0 000 | 00 00 | 0,00
18,00 | 3,749 | 249,7 | 26-10" 1,9-10" | 1735 0,0 0,00 | 5320 | 353 | 0,38
23,75 | 4,564 | 463,6 | 1,9-10"" 1,4-10" | 236,3 41,2 0,00 |11223| 62,9 | 1,40
Tab. B-10: Batch BL21DE3pET1115

t | W |mx| C Cx+ |AODggg 'ﬁHTT-RabHJ CGic | MGic |°NH,*| MNB [CPO,>| Mp | Cpc-
/h | 1 |ig / KBE ™! /- /g 1gr' 1g |igr'| /g |1gr"| /g |/gr
0,00 |2,994] 1,3 |43 -10% 31-108| 1,0 0,00 | 0,0 | 1,34 | 0,0 [12,31] 0,00 | 0,00
17,75|3,778(269,0(2,2 - 101 2,0 - 10| 179,0 0,0 1,50 |542,3| 0,37 | 39,3 | 4,76 | 5,88 | 0,25
23.42|4,647|454,1(5,9 - 1019 1,2 - 1010 237,8 37,3 0,00 [1122,7| 0,45 | 68,6 | 0,13 | 11,49 1,26
Tab. B-11: Batch BL21DE3pET1915

t | W [mx| C Cx+ |AODggg 'ﬁHTT-RabﬂJ Celc | MGic |[°NH,*| MNB |°PO,>| Mp | Cpc-
/h | 1 |/g / KBE ml™! / - /g 1gr' 1g |igr' 1g [1gr"| /g |/gr
0,00 2.989] 1.5 [1,7-10° 14-10°| 1.1 0,00 | 00 | 1,26 | 00 [12,14] 0,00 | 0,00
2,00 [2,976| 2,1 1,4 0,00 | 08 | 127 | 00 [12,10] 0,04 | 0,00
4,00 [2,963| 3,7 3,0 0,00 | 43 | 137 | 00 [12,04]| 0,08 | 0,00
6,00 [2,940| 6,9 5,9 0,00 | 11,3 | 1,19 | 0,0 [12,03] 0,12 | 0,00
8,00 [2,964| 13,4 11,3 0,00 | 24,9 | 1,05 | 1.4 |12,00|-0,02 | 0,00
10,00(2,984/ 26,1 21,8 0,00 | 50,0 | 1,13 | 3,6 [11,80| 0,03 | 0,00
12,00|3,055| 49,4 40,0 0,00 | 957 | 1,01 | 7,2 [10,50| 0,98 | 0,00
13,00(3,096/ 66,0 52,8 0,00 [131,0] 0,94 | 9,8 |10,31] 0,98 | 0,00
15,00(3,271(119,4 93,8 0,00 |238.7]| 0,77 | 17,5 | 867 | 2,10 | 0,00
16,00(3,369|152,9 115,5 0,00 |305,8| 0,69 | 22,3 | 7,83 | 2,69 | 0,14
17,00(3,500[194,0 135,3 0,00 |390,0| 0,58 | 27,9 | 6,81 | 3,49 | 0,18
18,50(3,750(269,6(2,7 - 101 2,3 - 10| 177,5 0,0 0,00 |561,6| 0,35 | 39,5 | 496 | 5,15 | 0,38
19,50|3,823|296,6 186,5 3,5 0,00 |638,4| 0,16 | 44,0 | 4,19 | 5,94 | 0,28
20,50(3,951(334,0(2,4 - 101 2,1 - 10| 211,3 10,3 0,00 |716,9| 0,04 | 48,3 | 3,15 | 7,08 | 0,36
21,50(4,063(361,6 218,3 16,1 0,00 |804,3| 0,01 | 51,9 | 2,25 | 8,13 | 0,34
22,50(4,203(379,6 220,0 225 0,00 |903,5| 0,07 | 55,7 | 1,38 | 9,21 | 0,47
24,45(4,552(411,0[1,4 - 101 8.4 - 10| 220,5 33,2 0,00 [1121,1 0,22 | 63,8 | 0,17 |10,84| 1,63

Kultivierungsdaten Kapitel 5.1.3

Tab. B-12: Verlauf der optischen Dichte bei unterschiedlichen Leucinkonzentrationen. Von links nach rechts
Cley INQ I_1 :0;0,1;0,2; 0,3; 0,4; 0,6; 1,0 und 3,0.

1. Messung 2. Messung
/h / - /h / -
0,0 0,0
12,910,02|0,33|0,38|0,36|0,30|0,22|0,14|0,02|15,9(0,02 (1,78 (1,35(1,17 (0,97 | 0,86 | 0,46 | 0,06
14,1(0,0210,45(0,50|0,49|0,40(0,28|0,19(0,03|16,9]0,02(2,50|1,83|1,53(1,37|1,15|0,65| 0,07
15,6 ({0,01]0,88(0,95(0,92|0,77(0,52|0,32|0,04(17,9]0,023,81]|2,33|2,21(1,91|1,60|0,88| 0,08
17,510,02|1,96 |2,01|1,84|1,53|1,04|0,62|0,05]| 18,9 4,64|3,31|3,06|2,38|2,08|1,15|0,10
18,8 3,25|3,08|2,80(2,40)1,60|0,95|0,07|20,4 4,93(59414,83(3,69(2,85(1,75]0,13
20,5 521(5,86(5,11 (4,16 (2,71 (1,54 0,09 | 22,0 5,14 (9,05(7,99 (5,70 (4,60 |2,51|0,16
21,5 5,28 (7,76 6,40 [5,00(3,21(2,33|0,11
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Tab. B-13: Untersuchung der Abhéngigkeit von 4 und yy; o, von der Glucose- und Leucinkonzentration
mittels SVP. N1 bis N3

N1 N2 N3

t AODeclo cXAODemo ClLeu t AODeclo cXAODemo Cleu t AODeclo cXAODemo Cleu
/h | /- rgr' {igr'|n | /- rgr' g’ /n | /- rgr' | gl
0,00 | 0,00 0,00 | 0,105 | 0,00 | 0,00 0,00 | 0,340 | 0,00 | 0,00 0,00 | 0,605
12,00 | 0,36 0,14 |0100 |12,00| 0,23 0,09 |0337|12,00| 0,18 0,07 | 0,606
13,00 | 0,55 0,22 |0,071|13,00| 0,34 0,13 | 0,327 |13,00| 0,25 0,10 | 0,604
14,00 | 0,88 0,35 |0073|14,00| 052 020 |0310|14,00| 0,36 0,14 | 0,608
15,50 | 1,63 064 |0072|1550| 0,96 0,38 |0,295|1550| 0,64 025 |0,599
17,55 | 2,97 1,17 17,55| 2,08 082 |o0.288|17,55| 1,31 051 |0574
19,50 | 2,23 0,88 19,50 | 2,10 0,83 19,50 | 1,44 0,57

Tab. B-14: Untersuchung der Abhéngigkeit von 4 und yy; o, von der Glucose- und Leucinkonzentration
mittels SVP. N4 bis Ne

N4 N5 N6

t AODsoo CXAODgo | CLeu t AODsoo CXAODg | CLeu t AODsoo CXAODgy | ClLeu
Ih | /- rgrt {rgr'|n | /- rgrt {rgr'|n | /- rgrt | g™
0,00 0,00 0,00 0,105 | 0,00 0,00 0,00 0,340 | 0,00 0,00 0,00 0,605
12,00 | 0,30 0,12 0,098 | 12,00 0,17 0,07 0,341 | 12,00 0,13 0,05 0,594
13,00 | 0,42 0,17 0,095 [ 13,00 0,25 0,10 0,295 [ 13,00 0,19 0,07 0,587
14,00 | 0,66 0,26 0,090 [ 14,00 0,37 0,14 0,334 [ 13,92 0,27 0,10 0,590
15,50 | 1,22 0,48 0,078 [ 15,50 | 0,69 0,27 0,328 [ 15,50 | 0,47 0,19 0,590
17,55 | 2,77 1,09 17,55 1,49 0,59 0,308 | 17,50 0,94 0,37 0,570
19,50 | 4,11 1,62 19,50 2,10 0,83 19,50 1,67 0,66

Tab. B-15: Untersuchung der Abhéngigkeit von g und yy; e, von der Glucose- und Leucinkonzentration
mittels SVP. N7 bis No

N7 NB Ng

t AODaao CXAODg | CLeu t AODaao CXAODg | CLeu t AODaao CXAODgy | CLeu
Ih | /- rgr' g’ n | /- rgr' g’ n | /- rgr' | rgr!
0,00 0,00 0,00 0,105 | 0,00 0,00 0,00 0,340 | 0,00 0,00 0,00 0,605
12,00 | 0,20 0,08 0,097 [ 12,00 0,13 0,05 0,315 (12,00 0,09 0,03 0,598
13,00 | 0,27 0,11 0,088 | 13,00 0,19 0,07 0,290 (13,00 0,13 0,05 0,583
14,00 | 0,42 0,17 0,095 | 13,92 0,27 0,11 0,330 | 13,92 0,18 0,07 0,586
15,50 | 0,76 0,30 0,086 [ 15,50 | 0,51 0,20 0,320 [ 15,50| 0,31 0,12 0,576
17,55| 1,68 0,66 17,50 1,00 0,39 0,308 | 17,50 0,61 0,24 0,569

19,50 | 2,93 1,15 19,50 1,72 0,68 19,50 1,13 0,44

" Bei t=0 h wurde die optische Dichte aufgrund der geringen Zelldichte zu diesem
Zeitpunkt nicht gemessen. Der Wert wurde gleich Null gesetzt und rot markiert. Gilt far
Tab. B-13 bis Tab. B-16.
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Tab. B-16: Untersuchung der Abhéngigkeit von 4 und yy; ¢, von der Glucose- und Leucinkonzentration

mittels SVP. N1o bis N12

N1o Ni4 Ni2
t AOD, 600 €Xxa0 Deoo | CLeu t AOD, 600 €XxA0 Dgoo ClLeu t AOD, 600 cXAODeoo ClLeu
/'h /- rgrt [rgr'| /n / - rgrt | st | n |- 1gr' g
0,00 0,00 0,00 |0,340| 0,00 0,00 0,00 0,340 | 0,00 | 0,00 | 0,00 [0,340
12,00 0,18 0,07 |0336|1200| 0,117 0,07 0,338 |12,00] 0,18 | 0,07 |0,341
13,00 0,26 0,10 |0334|1300| 0,26 0,10 0331 |13,00]| 0,27 | 0,0 0,335
13,92 0,37 0,14 |0331[1392| 0,36 0,14 0330 |13,92] 0,38 | 0,15 0,345
15,50 0,68 027 |0324|1550| 0,66 0,26 0,322 |15550| 0,70 | 0,28 0,329
17,50 1,42 0,56 |0,302| 17,50 1,37 0,54 0,305 |17,50| 1,47 | 0,558 0,305
19,50 2,63 1,04 19,50 | 2,49 0,98 19,50| 2,67 | 1,05
Tab. B-17: Batch ER2507pGLO0116
t v my Cx Cx+ AODgyy | mgc | mMNB CLeu | MeuB | CAc
/h /I /g / KBE miI™! / - /g /g 1grt| 1g |1gr"
00 | 3050 | 1,8 | 26-10° 26-10° 1,7 0,0 0,0 020 | 0,53 | 0,00
250 | 3,616 | 159,3 116,3 | 327,0 27,9 0,00 | 838 | 0,05
26,0 | 3,689 | 181,6 126,0 | 382,2 31,3 0,00 | 933 | 007
27,0 | 3,775 | 205,8 135,3 | 444,8 35,6 0,00 | 10,54 | 0,10
28,0 | 3,875 | 237,2 150,0 | 517,4 40,2 0,00 | 11,82 | 0,26
29,0 | 3,982 | 266,3 158,3 | 601,6 44,9 0,00 | 13,14 | 0,32
30,5 | 4,189 | 314,8 178,3 | 752,3 52,8 0,00 | 15,38 | 0,94
31,0 | 4170 | 3185 | 1,7-10"" 18-10" | 1768 | 811,4 57,5 0,15 | 16,69 | 2,00
32,0 | 4,372 | 332,2 186,0 | 893,6 62,6 024 | 18,12 | 2,97
33,0 | 4,498 | 350,8 169,8 | 985,3 69,1 0,43 | 19,96 | 4,35
335 | 4582 | 3552 | 15-10" 14-10" | 1613 |10339| 734 0,73 | 21,16 | 5,53
Tab. B-18: Batch ER2507pGL0O0216
t v my Cx Cx+ AODgyy | mgic | mMNB Cleu | MeuB | CAc
/h I /g / KBE mi™! / - /g /g rgr' | 1g | rgr”
00 | 3049 | 14 | 25-10° 2,7-10° 1.8 0,0 0,0 0,50 | 056 | 0,00
250 | 3,688 | 183,6 121,5 | 384,2 26,5 0,00 | 953 | 0,12
26,0 | 3,769 | 213,3 138,3 | 4483 30,4 0,00 | 10,86 | 0,12
27,0 | 3,869 | 242,3 151,3 | 523,0 35,1 0,00 | 12,42 | 0,00
28,0 | 3,986 | 278.4 167,8 | 609,4 40,0 0,00 | 14,11 | 0,00
29,0 | 4,123 | 3135 180,8 | 710,6 457 0,00 | 16,04 | 0,00
208 | 4256 | 34655 | 23-10" 1,7-10" | 192,3 | 808,33 51,3 0,00 | 17,91 | 0,38
31,0 | 4,415 | 3832 2085 | 9294 56,5 0,00 | 19,68 | 047
32,0 | 4,564 | 4248 211,8 |10446| 61,2 0,00 | 21,28 | 055
327 | 4655 | 4435 | 2,7-10"  1,9-10" | 2143 |[11194| 652 0,00 | 22,63 | 068
Tab. B-19: Batch ER2507pGLO0516
t W | mx Cx Cx+ |AODgoo | mgrp Cglc | Maic | MNB |MieuB | CAc-
/'h / /g / KBE mi™" /- Igr l'g l'g /g Ig |/gr"
0,0 [3000[ 36 |22-10° 19-10° | 1,8 0,000 | 00 | 00 | 0,24 | 0,00
30,9 3,948 (2987 | 1,0-10" 9,2-10"°| 1753 0,00 0,000 |679,7| 435 |1554| 0,27
35,7 | 4,560 | 439,7 | 1,5-10"" 1,0-10"| 217,8 5,54 0,000 |1110,6] 65,1 |23,13| 0,60
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Tab. B-20: Batch ER2507pGL0O1216

t W | my Cx Cx+ |AODgog |  mgep Celc | MGic | MNB |MLeuB | CAc-
h | 1| g / KBE mI™! /- Igr /g 1g | 1g |19 |igr
00 |2987| 25 |21-10° 23-10° | 1,6 0,000 | 0,2 | 00 | 041 | 0,00
25,0 | 3,437 | 1354 99,8 0,000 |277,6| 20,2 | 7,50 | 0,00
26,0 | 3,489 | 156,1 108,0 0,000 |3251| 234 | 862 | 0,00
27,0 | 3,560 | 181,2 130,3 0,000 |3804| 27,3 | 9,98 | 0,00
28,0 | 3,655 | 212,6 147,3 0,000 |444,5| 31,9 | 11,63 | 0,00
20,0 | 3,757 | 242,8 158,5 0,000 |518,7| 36,6 | 13,28 | 0,00
30,2 [ 3,913 |286,3 1,2 10" 1,3-10" | 1735 0,00 0,000 |627,3| 42,9 |15,48| 0,21
31,0 | 3,982 | 302,6 178,8 3,59 0,000 |6850| 457 | 16,46 | 0,34
32,0 | 4,096 | 339,9 [ 2,0- 10" 1,6-10" | 1958 4,59 0,000 |766,5| 51,1 | 18,35 0,29
33,0 | 4,214 | 368,9 205,3 5,56 0,000 |856,8| 553 | 19,84 | 0,45
34,0 | 4,351 | 399,5 216,8 8,04 0,000 |959,8| 59,6 |21,34| 057
357 | 4,588 | 4358 [ 2,0 10" 2,1-10" | 214,0 6,59 0,000 |1118,8| 69,5 | 24,83 | 3,03
Kultivierungsdaten Kapitel 5.2.1
iZHCDC
Tab. B-21: Batch BL210814

t v my | AODggq CGlc mgc myg mo, mco, Cac-
/h /g /- Igr’ /g /g /g /g Igr!
0,00 | 3,031 | 09 03 0,00 0,0 0,0 0,0 0,0 0,00
1,00 | 2,985 | 0,5 0,5 0,00 0,0 -0,2 0,2 0,2 0,00
13,00 | 3,057 | 304 23,9 0,00 59,9 4,8 19,5 30,7 0,00
14,00 | 3,056 | 41,7 32,1 0,00 82,8 6,8 26,9 42,4 0,00
15,00 | 3,059 | 57,8 44,5 0,00 114,2 9,3 37,0 58,7 0,00
16,00 | 3,082 | 81,6 59,5 0,33 157,1 12,5 51,2 81,9 0,00
17,00 | 3,135 | 111,7 84,0 0,27 216,0 17,0 712 114,5 0,00
18,00 | 3,283 | 1549 | 1110 0,84 297,3 22,9 102,1 164,3 0,32
19,00 | 3,403 | 203,3 | 144,0 1,14 410,0 31,1 146,3 | 231,6 0,35
20,00 | 3581 | 2627 | 179,0 1,36 537,3 39,8 2032 | 319,9 0,33
21,00 | 3,708 | 310,1 | 1965 1,15 642,2 46,6 2516 | 396,1 0,33
22,00 | 3,865 | 361,9 | 231,0 0,92 766,4 54,2 3146 | 4918 0,38
23,00 | 4,066 | 4226 | 252,0 0,62 914,2 62,4 4000 | 6164 0,46
23,83 | 4,287 | 4727 | 2700 0,79 10470 | 68,9 4942 | 7443 0,40
Tab. B-22: Batch BL210914

t v my | AODgyg CGic mg)c myg mo, mco, Cac-
/h /g /- Igr! /g /g /g /g Igr!
0,00 | 3,000 | 15 0,5 0,00 0,0 0,0 0,0 0,0 0,00
13,00 | 3,077 | 282 23,5 58,8 4.4 19,3 30,1

14,00 | 3,094 | 394 32,0 0,00 81,4 6,1 26,7 41,8 0,00
15,00 | 3,119 | 54,9 42,9 112,1 8,2 36,9 58,1

16,00 | 3,164 | 75,6 57,4 0,00 154,3 11,0 51,2 81,2 0,00
17,00 | 3,240 | 105,1 81,0 212,4 14,9 715 114,0

18,00 | 3,354 | 1444 | 1065 0,60 292,1 20,2 101,8 161,0 0,41
19,00 | 3,510 | 1972 | 139,0 402,1 27,1 1492 | 2292

20,00 | 3,748 | 2764 | 179,0 1,32 554,4 36,6 2149 | 330,1 0,54
2117 | 3,99 | 3533 | 2125 721,9 46,1 3016 | 4577

22,00 | 4,087 | 3883 | 224,5 0,64 819,9 51,1 3515 | 5350 0,41
23,00 | 4,272 | 4391 | 2430 957,6 57,3 4342 | 6562

23,67 | 4416 | 4718 | 252,0 0,29 10465 | 604 500,1 750,6 0,35
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Tab. B-23: Batch BL211214

t v my | AODgyy | Cgic mgc myg mo, mco, Cac
/h /1 /g /- /gr /g /g /g /g /gr
00 | 2962 13 0,5 0,00 0,0 0,0 0,0 0,0 0,00
140 | 3,077 | 383 31,6 0,00 78,7 5.4 25,7 40,6 0,00
150 | 3,101 | 54,0 42,3 108,8 7.4 35,6 56,6

16,0 | 3,145 | 73,9 53,8 0,37 149,8 10,2 49,5 79,1 0,00
17,0 | 3,213 | 101,1 74,5 205,7 13,9 69,1 110,6

180 | 3,322 | 138,3 98,5 0,75 281,9 18,7 100,1 155,7 0,43
19,0 | 3475 | 187,7 | 1330 386,4 25,4 142,4 220,2

20,0 | 3,691 | 2556 | 1695 1,24 528,7 34,2 203,5 313,8 0,64
21,0 | 3902 | 3180 | 2035 667,9 42,1 270,2 418,2

22,0 | 4,054 | 3598 | 2155 0,86 778,4 47,5 328,2 511,8 0,50
23,0 | 4,230 | 407,1 231,0 907,3 53,6 403,6 626,6

240 | 4415 | 4546 | 2450 0,26 1044,9 59,3 500,4 763,1 0,46
Kultivierungsdaten Kapitel 5.2.2
iZHCDC
Tab. B-24: Batch BL21DE3pET0516

t | W [mx| Cx Cx+ |AODggo|MyTT-Rab11a| €Glc | MGic [SNH,* | MNB |°PO,| Mp | Cac-
/h| 1| rg / KBE mi™! /- /g rgr ™t 1g igr'ig |1gr'ig |1grm
0,00 [3,012] 0,5 [6,3- 108 54-108| 0,9 0,00 | 0,0 | 0,93 | 0,0 |12,23] 0,00 | 0,00
17,00|3,558|166,5 113,0 0,60 [336,1| 0,62 | 22,4 | 7,73 | 2,96 | 0,00
18,00(3,703(210,7 138,0 0,72 |431,6| 0,54 | 28,3 | 6,48 | 4,07 | 0,00
19,42|3,979(289,0(1,6 - 10 1,0 - 10| 179,5 0,0 0,89 [610,1| 0,46 | 39,3 | 4,87 | 5,52 | 0,54
20,42|4,080(324,9 194,0 3,4 0,34 |688,8| 0,25 | 43,5 | 4,23 | 6,19 | 0,39
21,42|4,207(356,3 205,5 9,8 0,23 |774,4| 0,12 | 47,8 | 3,15 | 7,47 | 0,38
22,42(4,341(385,5[1,2 - 101 5,3 - 10| 219,0 22,1 0,00 [870,2| 0,04 | 52,4 | 2,16 | 8,72 | 0,39
23,42|4,500(413,1 226,8 30,6 0,00 |978,1| 0,03 | 56,7 | 1,32 | 9,84 | 0,45
24,65/4,703]441,3[1.2 - 101 4,4 - 10°| 241,0 37,1 0,00 [1123,0 0,04 | 62,4 | 0,39 [11,17| 0,48
Tab. B-25: Batch BL21DE3pET0116

t | W [mx| Cx Cx+ |AODggo|MyTT-Rab11a| €Glc | MGic [SNH,* | MNB |°PO,| Mp | Cac-
/h |1 | g / KBE mi™! /- /g rgrt 1g igr'ig |rgr'ig |1grm
0,00 3,000 1,0 |[1,0-10° 8,3 -108| 0,9 0,00 | 0,0 | 0,89 | 0,0 |12,13] 0,00 | 0,00
19,33(3,887(270,3[2,1 - 10" 1,5 - 10"| 175,5 0,0 1,40 |583,1| 0,28 | 36,8 | 5,04 | 5,22 | 0,55
25,03/4,607]402,0[1,2 - 1011 9,3 - 10°| 218,8 34,6 0,00 [1122,5| 0,21 | 59,6 | 0,90 | 10,14 | 1,40
Tab. B-26: BL21DE3pET0716

t | W [mx| Cx Cx+ [AODggo|MyTT.Rab11a| €Glc | MGic |°NH,* | MNB [°PO,>| Mp | Cac-
/h |1 |rg / KBE mi™! / - /g 1gt ' 1g |1gr'1g |1gr1g |/gr
0,00 [2,989] 0,7 |4,4 - 108 2,3-108| 0,9 0,00 | 0,0 | 1,30 | 0,0 |12,60] 0,00 | 0,00
19,37(3,967|284,1(2,1 - 10" 1,5 - 10"| 177,0 0,0 0,76 |610,6| 0,45 | 41,7 | 4,99 | 5,72 | 0,46
24,67/4,696]432,5/1,1 - 101 7,6 - 10°| 227,3 35,2 0,00 [1122,3| 0,04 | 64,3 | 0,72 [10,96| 0,55
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Kultivierungsdaten Kapitel 5.2.3

iZHCDC
Tab. B-27: Batch ER2507pGL0O0916

t W | mx | Mxaopg, | Cx Cx+ |AODggg| mgrp | Cgic | MGic | MNB |MLeuB | CAc-
/h |11 | /g /g / KBE mi™" /- /g rgr'1g |19 | 1g |1g1m
0,00 [2,993] 1,9 2,3 2,3-109 2,5-10°| 1,8 0,00 | 0,0 | 0,0 | 0,53 [ 0,00
8,50 |3,008| 6,2 8,1 6,3 0,00 | 11,3 | 0,0 | 0,53 | 0,00
2500(3,440(109,6| 1234 83,5 0,00 [275,9| 18,2 | 6,90 | 0,00
26,00(3,498(144,7| 1442 95,5 0,00 [321,0| 21,0 | 7,89 | 0,00
27,00|3,568(165,5| 172,3 111,5 0,00 [373,3| 24,3 | 9,08 | 0,00
28,00(3,652(193,0] 196,0 123,5 0,00 |434,1| 283 | 10,49 0,13
29,00(3,744(219,8| 2148 131,5 0,00 |[504,1| 32,1 | 11,79 0,00
30,00(3,853(249,1| 251,5 149,3 0,00 [584,3| 36,4 | 13,30 0,18
31,25(4,032(290,1| 294,9 |1,4-10" 1,4-10"| 167,0 0,00 0,00 | 704,8| 43,0 | 15,63 0,25
32,25(4,116(308,5| 301,4 166,3 1,20 0,00 | 774,7| 46,0 | 16,70 0,35
33,25|4,215(334,9| 3244 174,3 2,53 0,00 |846,7| 50,3 | 18,19 0,26
34,25|4,317(351,2| 3414 [1,8-10" 2,0-10"| 1785 2,06 0,00 [926,9| 53,7 | 19,38 | 0,33
35,25|4,449(379,1| 3986 202,5 4,23 0,00 [1018,7| 57,9 | 20,85 | 0,44
36,254,567(440,0] 429,7 [1,9-10" 1,7-10"| 212,5 473 0,00 [1112,2| 62,8 | 22,60 0,59
Tab. B-28: Batch M15pQE0216

t w | mx Cx Cx+ AODgog | MyRabi1a | CGlc | Mglc | MNB | CAc
/h n | /g / KBE mi™! /- /g rgrt| /g /g |1g1
0,00 | 3,000 2,0 | 21-10° 21-10° 1,8 0,00 | 02 00 | 027
9,00 | 2,998 | 8,3 7,0 000 | 137 | 00 | 022
27,17 | 3,664 | 194,3 121,0 0,00 | 4151 | 29,0 | 0,16
28,33 | 3,770 | 229,5 136,3 0,00 | 493,9 | 339 | 017
30,42 | 4,038 | 305,1 170,0 0,00 | 6720 | 443 | 0,14
30,75 | 4,063 | 317,7 | 2,3-10" 24-10" | 172,5 0,0 0,00 | 704,8 | 46,3 | 0,23
31,75 | 4,191 | 344.8 189,5 9,7 0,00 | 7855 | 50,3 | 0,22
32,75 | 4,301 | 375,1 205,0 18,0 0,00 | 8689 | 53,8 | 0,21
33,75 | 4,423 | 4044 | 1,7-10" 1,7-10" | 214,8 26,7 0,00 | 9641 | 57,5 | 0,23
35,25 | 4,630 | 436,1 | 1,4-10" 12-10" | 2255 - - 1116,5 | 62,6 -
Tab. B-29: Batch M15pQE0516

t w | myx Cx Cx+ AODggg | My.Rab11a Cgic | Mgic | MNB | CAc
/h n | /g / KBE mi™! /- /g gt /g /g | 1g1
0,00 [2979| 13 [ 1,9-10° 1,9 10° 1,6 0,00 | -0,1 0,0 | 0,00
31,13 | 3,883 (2989 | 2,1-10" 23-10" | 1723 0,0 0,00 | 6437 | 42,3 | 0,39
35,30 | 4,295 | 409,1 229.,0 36,3 0,00 |1002,4| 57,5 | 0,40
36,55 |4464| - | 20-10" 25-10" | 2243 - - 1118,7 | 64,9 -
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Anhang B

Tab. B-30: Batch TG1pQE0116

t w | myx Cx Cx+ AODggg | MyRabi1a | Celc | Maic | MNB | Cac
/h | 11 | /g / KBE mi™" /- /g rgr | /g /g | /gr’
0,00 |2955] 22 | 1,3-10° 94108 17 0,00 | 0,0 00 | 0,00
7,75 | 2,947 | 69 5,0 0,00 | 9,1 00 | 0,00
24,75 | 3,375 | 164,6 77,3 0,00 | 2655 | 20,2 | 0,00
25,75 | 3,430 | 141,9 90,3 0,00 | 3101 | 235 | 0,00
26,75 | 3,490 | 173,3 104,5 0,00 | 361,9 | 27,1 | 0,00
28,75 | 3,684 | 232,0 1255 0,00 | 4885 | 358 | 0,00
29,92 | 3,817 | 261,9 158,5 0,36 | 580,2 | 42,0 | 048
30,75 | 3,928 | 3344 | 1,9-10" 9,6-10 | 169,5 0,0 0,30 | 654,3 | 442 | 0,45
31,75 | 3,978 | 320,4 1745 4,9 044 | 7223 | 495 | 1,32
32,75 | 4,061 | 311,4 205,5 12,1 0,00 | 796,8 | 49,8 | 0,29
33,75 | 4,213 3753 | 2,0-10" 1,4-10" | 191,3 14,3 2,95 | 882,0 | 54,9 | 0,89
34,75 | 4,373 | 385,0 192,0 18,7 0,00 | 976,3 | 658 | 5,13
35,75 | 4,545 | 395,0 1775 19,0 2,63 |1081,1| 76,1 | 10,05
36,75 | 4,654 | 398,7 | 1,7-10" 12-10" | 160,5 17,2 - | 11403 | 84,1 -

Tab. B-31: Batch TG1pQE0216

t w | myx Cx Cx+ AODggg | MyRabi1a | Celc | Maic | MNB | Cac
/h || g / KBE ml™" /- /g gt /g /g | 7gr?
0,00 |2960| 1,8 | 1,8-10° 1,6-10° 1.8 0,00 | 0,0 00 | 0,00
20753962 - |22-10" 15-10" | 171,8 0,0 - 6441 | 537 -
32,75 | 4,337 | 337.,8 185,0 11,4 0,00 | 8919 | 701 | 6,67
35,08 | 4,655 | 370,6 | 1,3-10"" 1,2-10" | 142,3 9,0 26,90 | 1117,7| 825 | 20,79
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