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1 Einleitung 

Steigende Preise für Energie, fossile Rohstoffe sowie Entsorgung wecken zunehmend das 

Interesse konventionelle chemische Prozesse durch nachhaltige Verfahren auf Basis nach-

wachsender Rohstoffe zu ersetzen (Vogel 2008). Eine Alternative bietet beispielsweise die 

Herstellung chemischer Produkte mit geeigneten Mikroorganismen. Biotechnologische He-

rangehensweisen für die Produktion von Feinchemikalien, Polymerbausteinen aber auch 

Plattformchemikalien könnten in Zukunft sowohl aus ökonomischer als auch ökologischer 

Sicht bessere Konzepte anbieten (Willke und Vorlop 2004). Weniger Produktionsschritte sind 

möglich, der Verbrauch von endlichen Ressourcen könnte reduziert, Nebenproduktbildung 

verringert und innovative Produkte mit ganz neuen Eigenschaften erzeugt werden. 

In einigen Industriezweigen, wie beispielsweise bei der Herstellung von Enzymen, pharma-

zeutischen Wirkstoffen sowie anderen Produkten mit hoher Wertschöpfung werden 

biotechnologische Produktionsverfahren bereits seit längerem eingesetzt. Insbesondere bei 

der Produktion von Proteinen hat sich die Nutzung dieser trotz hoher Entwicklungs- und Be-

triebkosten durchgesetzt, da die Isolierung aus natürlichen Quellen in der Regel noch 

kostspieliger ist. Bei der Synthese von komplexen Molekülen, wie beispielsweise Vitaminen 

oder Hormonen, wurden ebenfalls bereits viele konventionelle chemische Verfahren komplett 

oder zumindest teilweise durch die Anwendung von Biotransformationen ersetzt. 

Die Erzeugung von organischen Grund- und Feinchemikalien mit vergleichbar geringer 

Wertschöpfung mit biotechnologischen Verfahren, die häufig als „industrielle“ oder „weiße“ 

Biotechnologie bezeichnet wird, steht in gewisser Weise in Konkurrenz zu konventionellen 

chemischen Verfahren. Auch in diesem Zweig bereits etablierte biotechnologische Verfahren 

wie zum Beispiel für die Produktion von L-Lysin (Pfefferle et al. 2003), Zitronensäure (Soccol 

et al. 2006) oder L-Ascorbinsäure (Hancock und Viola 2002) zeigen, dass die industrielle 

Biotechnologie zunehmend an Bedeutung gewinnt. Steigende Kosten für die Beschaffung 

von fossilen Rohstoffen durch abnehmende Fördermengen (Kircher und Haas 2011) sowie 

ein wachsender Wettbewerb mit anderen verbrauchenden Industriezweigen werden diese 

Entwicklung ebenfalls fördern.  

Gewisse Chemikalien mit einem bisher vergleichbar geringen Marktvolumen könnten durch 

eine kostengünstigere biotechnologische Erzeugung in Zukunft sogar als neue Bausteine für 

ein gesamtes Produktionsnetzwerk der chemischen Industrie in Erwägung gezogen werden 

(Sauer et al. 2008), wodurch die konventionelle Wertschöpfungskette der chemischen In-

dustrie durch nachhaltigere Produktionsverfahren ersetzt oder ergänzt würde, wie in 

Abbildung 1-1 skizziert ist. 
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Abbildung 1-1: Abstrahiert dargestellte Wertschöpfungskette der konventionellen chemischen 
Industrie und eine biobasierte Industrie als Alternative beziehungsweise Integration (grau darge-
stellt). 

 

Das wahrscheinlich bekannteste Beispiel für eine Plattformchemikalie aus nachwachsenden 

Rohstoffen ist Bernsteinsäure (McKinlay et al. 2007), dessen biotechnologische Produktions-

verfahren kurz vor der Kommerzialisierung stehen (Challener 2009). Mehrere andere 

Chemikalien werden jedoch außerdem in Betracht gezogen (Werpy und Petersen 2004). Ein 

weiteres Beispiel wäre die biotechnologische Produktion von Hydroxyisobuttersäuren zur 

weiteren Verarbeitung zu Methylmethacrylat und anderen Produktion (Rohwerder und Müller 

2010). Dieser Ansatz steht ebenfalls bereits im Interessenfokus der chemischen Industrie 

(Kircher und Haas 2011). 
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2 Problemstellung und Zielsetzung 

Im Gegensatz zu anderen organischen Chemikalien, die als aussichtsreiche Kandidaten für 

biotechnologisch herstellbare Plattformchemikalien eingestuft werden (Werpy und Petersen 

2004), findet die biotechnologische Produktion von Hydroxyisobuttersäuren derzeit noch ver-

gleichsweise wenig Beachtung in der Forschung. Dennoch gewinnen diese Verbindungen 

und deren biotechnologische Produktion aufgrund zahlreicher denkbarer Einsatzmöglichkei-

ten zur chemischen Weiterverarbeitung insbesondere zu dem bedeutenden Zwischenprodukt 

Methylmethacrylat zunehmend an Bedeutung.  

Verglichen zu Stoffwechselprodukten wie Bernsteinsäure oder Aminosäuren stellen sowohl 

2-Hydroxyisobuttersäure als auch 3-Hydroxyisobuttersäure keine typischen Metabolite von 

Mikroorganismen dar und folglich sind die denkbaren Methoden der biotechnologischen Her-

stellung dieser Stoffe begrenzt. Eine Möglichkeit zur Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure 

aus Zucker mit einem biokatalytischen Verfahren in ganzen Zellen wurde in einer unlängst 

publizierten Arbeit skizziert (Rohwerder und Müller 2010). Die Beschreibungen von weiteren 

möglichen Produktionsverfahren sind in diversen Patentanmeldungen hinterlegt (Marx et al. 

2007; Müller und Rohwerder 2007; Burk et al. 2009; Reinecke et al. 2009). In den genannten 

Veröffentlichungen wird überwiegend die grundsätzliche Machbarkeit skizziert. Dabei wird 

auf die Wahl geeigneter Mikroorganismen sowie deren gentechnische Veränderungen fo-

kussiert, um mit diesen stoffwechseloptimierten Mikroorganismen Hydroxyisobuttersäuren 

produzieren zu können.  

Es ist jedoch völlig offen, ob und in welchem Ausmaß die Potentiale dieser Mikroorganismen 

tatsächlich in einem Kultivierungsverfahren technisch umgesetzt werden können. Zielsetzung 

dieser Arbeit ist daher die reaktionstechnische Untersuchung und Charakterisierung der 

Stoffwechselleistungen von entsprechend gentechnisch veränderten Mikroorganismen. 

Die Herstellung von 2-Hydroxyisobuttersäure  mit gentechnisch veränderten Cupriavidus 

necator kann unter Nutzung des Stoffwechsels dieses Bakteriums zur Produktion von Poly-

hydroxybuttersäure (PHB) erfolgen, indem die PHB Synthese ausgeschaltet und der 

zellinterne Vorläufermetabolit von PHB unter Verwendung eines rekombinanten Enzyms zum 

Produkt 2-Hydroxyisobuttersäure umgesetzt wird (Reinecke et al. 2009; Rohwerder und Mül-

ler 2010). 
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Folgende Arbeitsschritte waren daher mit entsprechend modifizierten Cupriavidus necator 

Stämmen geplant: 

 

• Vergleichende reaktionstechnische Analyse zur Produktion von 2-Hydroxyisobutter-

säure in parallel betriebenen Rührkesselreaktoren unter technischen Bedingungen. 

• Reaktionstechnische Charakterisierung des am besten geeigneten Cupriavidus neca-

tor Stammes zur 2-Hydroxyisobuttersäure Herstellung im Zulaufverfahren. 

 

Die Produktion von 3-Hydroxyisobuttersäure  mit gentechnisch veränderten Escherichia coli 

(E. coli) kann auf Basis des im Citratzyklus gebildeten Vorläufermetabolites Succinat erfol-

gen. Vorzugsweise können hierzu Ausgangsstämme zum Einsatz kommen, die zur 

Produktion von Bernsteinsäure unter anaeroben Bedingungen optimiert sind. Durch die re-

kombinante Expressionen mehrerer Enzyme sowie weitere gentechnische Veränderungen 

kann Succinat in mehreren Schritten zu 3-Hydroxyisobuttersäure umgewandelt werden 

(Marx et al. 2007; Burk et al. 2009). Dieser Ansatz eignet sich besonders für die Entwicklung 

und Charakterisierung eines technischen Prozesses, da E. coli ein weit verbreiteter und aus-

führlich charakterisierter Plattformorganismus ist. Darüber hinaus ist die Aufnahme und 

Verwertung des verfügbaren und kostengünstigen Zuckers Saccharose in E. coli durch wei-

tere gentechnische Veränderungen möglich (Lee et al. 2010), wodurch die Wirtschaftlichkeit 

eines Prozesses zur Herstellung von 3-Hydroxyisobuttersäure verbessert werden kann.  

Eine zentrale Rolle für einen Bioprozess zur Produktion von 3-Hydroxyisobuttersäure mit 

gentechnisch veränderten E. coli spielt somit die effektive Produktion des Vorläufermetaboli-

ten Bernsteinsäure, vorzugsweise ausgehend von einem kostengünstigen Substrat wie zum 

Beispiel Saccharose. In dieser Arbeit sollte daher als Basis für die mikrobielle Produktion von 

3-Hydroxyisobuttersäure die Entwicklung sowie Charakterisierung eines Kultivierungsverfah-

rens zur Produktion von Bernsteinsäure mit gentechnisch veränderten E. coli Stämmen 

erfolgen. Folgende Arbeitsschritte waren hierzu geplant: 

 

• Reaktionstechnische Charakterisierung eines gentechnisch veränderten E. coli 

Stammes zur Produktion von Bernsteinsäure aus Glucose in parallelen Rührkessel-

reaktoren unter technischen Bedingungen. 

• Reaktionstechnische Charakterisierung von rekombinanten Saccharose verwerten-

den E. coli Stämmen zur Bernsteinsäureproduktion, basierend auf dem zuvor 

charakterisierten Kultivierungsverfahren für Glucose verwertende E. coli. 
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3 Theoretische Grundlagen 

 

3.1 Mikroorganismen zur Produktion von Bulk-Chemika lien aus 
Zucker 

Neben der Produktion von Spezial- und Feinchemikalien sowie Proteinen werden biotechno-

logische Verfahren bereits ebenfalls zur Produktion von sogenannten Bulk-Produkten mit 

einem vergleichbar hohen Produktionsvolumen von mehr als 10 000 t a-1 eingesetzt. Tabelle 

3-1 zeigt einige dieser Bulk-Chemikalien sowie deren Weltjahresproduktion und Weltmarkt-

preis im Jahre 2005 (Flaschel und Sell 2005). 

 

Tabelle 3-1: Auswahl an mit biotechnologischen Verfahren hergestellte Bulk-Chemikalien sowie  
Weltjahresproduktion und Weltmarktpreis nach (Flaschel und Sell 2005). 

Produkt Weltjahresproduktion, t a-1 Weltmarktpreis, € kg-1 

L-Glutaminsäure  1 500 000 1,2 

Zitronensäure 1 000 000 0,8 

L-Lysin 700 000 2,0 

Milchsäure 150 000 1,8 

Gluconsäure 100 000 1,5 

L-Ascorbinsäure 80 000 8,0 

 

Eine weitere Gruppe an Bulk-Chemikalien, die mit biotechnischen Verfahren hergestellt wer-

den könnten, stellen sogenannte (potentielle) Plattformchemikalien oder „Building Blocks“ 

dar (vergleiche Abbildung 1-1), welche zu einer großen Anzahl an chemischen Produkten 

weiterverarbeitet werden könnten. Vom U.S. Department of Energy wurden die in Tabelle 3-2 

aufgelisteten Substanzen als die ökologisch und ökonomisch attraktivsten biobasierten Platt-

formchemikalien eingestuft (Werpy und Petersen 2004). Einige dieser Chemikalien wie 

beispielsweise L-Glutaminsäure werden bereits biotechnisch hergestellt, jedoch noch unwe-

sentlich im größeren Syntheseverbund genutzt. 

Das in dieser Arbeit betrachtete Vorläufermetabolit Bernsteinsäure zählt zu den in Tabelle 

3-2 aufgelisteten Substanzen. Eine andere im Rahmen dieser Arbeit betrachtete Chemika-

liengruppe stellen die Hydroxyisobuttersäuren dar, welche unter anderem zu dem 

bedeutenden Zwischenprodukt Methylmethacrylat weiterverarbeitet werden könnten und da-

her ebenso zunehmend an Beachtung gewinnen (Rohwerder und Müller 2010; Kircher und 

Haas 2011). 
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Tabelle 3-2: Kandidaten für Plattformchemikalien aus Zucker mittels biotechnischer Verfahren 
(Werpy und Petersen 2004). 

C3 Glycerin, 3-Hydroxypropionsäure 

C4 Bernsteinsäure, Fumarsäure, Äpfelsäure, Asparaginsäure, 3-Hydroxybutyrolacton 

C5 L-Glutaminsäure, Itaconsäure, Lävulinsäure, Xylit/Arabitol 

C6 2,5-Furandicarbonsäure, Gluconsäure, Sorbit 

 

Im Jahre 2005 wurde die Anzahl an verschiedenen industriellen biotechnischen Prozessen 

auf grob 130 geschätzt unter Verwendung von 100 verschiedenen Mikroorganismen 

(Flaschel und Sell 2005). Einige dieser Organismen sind bereits eingehend charakterisiert 

und es besteht langjährige Erfahrung im Umgang mit diesen. Diese Mikroorganismen wie 

beispielsweise Escherichia coli (E. coli,(Yu et al. 2011), Corynebacterium glutamicum 

(Nešvera und Pátek 2011) oder Saccharomyces cerevisiae (Abbott et al. 2009) beziehungs-

weise gentechnisch veränderte Variationen dieser werden daher häufig bevorzugt für einen 

neuen Prozess in Betracht gezogen. Die Eigenschaften zweier in dieser Arbeit verwendeten 

Mikroorganismen sollen im Folgenden vorgestellt werden. 

 

3.1.1 Escherichia coli 

E. coli ist ein stäbchenförmiges, gramnegatives, peritrich begeißeltes Bakterium, das im 

menschlichen und tierischen Darm vorkommt und zu der Familie der Enterobacteriaceae ge-

zählt wird (Welch 2006). Es wurde 1885 entdeckt und später nach seinem Entdecker 

Theodor Escherich benannt. Die Bakterien haben ungefähr einen Durchmesser von 0,5 µm 

und sind 1 - 3 µm lang. 

Aufgrund seiner weiten Verbreitung im Rahmen der Forschung in der Mikrobiologie bezie-

hungsweise Biotechnologie sowie als Produktionsstamm in der industriellen Biotechnologie 

war E. coli K-12 einer der ersten Organismen, dessen Genom vollständig sequenziert wurde 

(Blattner et al. 1997). Mit rund 4300 potentiell für Proteine kodierenden Sequenzen ist E. coli 

vergleichsweise einfach aufgebaut. 

Die meisten E. coli Stämme sind innerhalb eines ausgedehnten Temperaturbereiches zwi-

schen 15 - 48 °C sowie eines pH-Bereiches zwischen 5,5 - 8 zum Wachstum fähig mit einem 

Optimum bei 37 - 42 °C sowie neutralem pH (Welch 20 06). Das Bakterium ist fakultativ an-

aerob und kann folglich sowohl durch Atmung, als auch durch gemischte Säuregärung unter 

Produktion von CO2 Energie gewinnen. Die bevorzugte Kohlenstoffquelle sind Zucker wie 

Glucose. 
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Abbildung 3-1 gibt eine Übersicht über den Zentralstoffwechsel von E. coli mit Glucose als 

Kohlenstoffquelle. Glucose wird üblicherweise mit einem Phosphotransferasesystem (PTS) 

aufgenommen, welches Glucose zu Glucose-6-phosphat unter gleichzeitiger Konversion von 

Phosphoenolpyruvat (PEP) zu Pyruvat umwandelt. Es existieren jedoch verschiedene Me-

chanismen der Glucoseaufnahme in E. coli, von denen einer zusätzlich in Abbildung 3-1 

skizziert ist (Jahreis et al. 2008). Anschließend erfolgt die übliche Form der Glykolyse über 

den sogenannten „Embden-Meyerhof-Parnas“ Weg (Romano und Conway 1996) unter Pro-

duktion von zwei Pyruvat. 

Unter aeroben Bedingungen wird Pyruvat in der üblichen Darstellung unter Abspaltung von 

CO2 zu Acetyl-CoA umgewandelt („oxidative Decarboxylierung“) und anschließend im soge-

nannten Citratzyklus zu CO2 und Wasser zur Bereitstellung von Energie in Form von ATP 

und NADH oxidiert (Michal 1999). Der Citratzyklus verläuft dabei in der in Abbildung 3-1 ge-

zeigten Darstellung im Uhrzeigersinn. NADH wird anschließend in der Atmungskette oxidiert 

zur weiteren Bereitstellung von ATP. 

Unter anaeroben Bedingungen sind einige in Abbildung 3-1 dargestellte Reaktionen inaktiv 

und NADH kann nicht in der Atmungskette oxidiert werden. Sofern keine anderen anorgani-

schen Elektronenakzeptoren vorhanden sind, erfolgt eine charakteristische gemischte 

Säuregärung mit den Produkten Acetat, Ethanol, Lactat und Formiat (beziehungsweise CO2) 

und geringen Konzentrationen an Bernsteinsäure. Die Bilanz des Reduktionsäquivalents 

NAD+/NADH muss dabei immer ausgeglichen sein, damit die Glykolyse fortschreiten kann 

(Clark 1989). 

Anstatt über Acetyl-CoA können Intermediate des Citratzyklus (beziehungsweise des reduk-

tiven Teils unter anaeroben Bedingungen) auch über andere Reaktionen bereitgestellt 

werden, wie beispielsweise unter Nutzung der Enzyme Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase 

(pck), Phosphoenolpyruvatcarboxylase (ppc) oder der NAD-abhängigen decarboxylierenden 

Malatdehydrogenase (maeA) und der NADP-abhängigen decarboxylierenden Malatdehydro-

genase (maeB) (Zhang et al. 2009). Derartige Stoffwechselwege zur Bereitstellung von 

Intermediaten des Citratzyklus werden auch als anaplerotische Reaktionen (griechisch: „Auf-

füllen“) bezeichnet.   
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Abbildung 3-1: Zentralstoffwechsel von E. coli adaptiert und erweitert nach (Jantama et al. 2008). 
Einige Reaktionen laufen typischerweise nur unter aeroben (gestrichelte Pfeile) beziehungsweise 
mikroaeroben (gepunktete Pfeile) Bedingungen ab. Das Substrat sowie die Produkte der ge-
mischten Säuregärung sind fett dargestellt. Bei reversiblen Reaktionen ist die Indikation der 
Reaktionsrichtung willkürlich und erfolgte vorzugsweise in Richtung des Produktes Succinat. Von 
NAD beziehungsweise NADP abweichende Reduktionsäquivalente sind vereinfacht als NAD 
dargestellt. Die Darstellung der Reaktionen ist nicht stöchiometrisch. Die Gene, welche für die an 
den Reaktionen hauptsächlich beteiligten Enzyme kodieren, sind kursiv dargestellt mit der No-
menklatur nach http://www.ecocyc.org/. Abweichende Nomenklaturen/Besonderheiten: frd: 
Fumarat-Reduktase, galP: Galactose MFS (Major-Facilitator-Superfamilie) Transporter zur Glu-
coseaufnahme, iclR: Repressor des aceBAK Operons („Glyoxylatzyklus“), pdh: 
Pyruvatdehydrogenase-Komplex, sdh: Succinat-Dehydrogenase. 
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3.1.2 Cupriavidus necator 

Cupriavidus necator ist ein stäbchenförmiges, gramnegatives, peritrich begeißeltes Boden-

bakterium, das zu der Familie der Burkholderiaceae gezählt wird. Eine ebenso gängige 

Bezeichnung ist heutzutage Ralstonia eutropha (Pohlmann et al. 2006; Raberg et al. 2008; 

Fricke et al. 2009; Reinecke und Steinbüchel 2009) und frühere Namen schließen Wautersia 

eutropha und Alcaligenes eutrophus (Vandamme und Coenye 2004) sowie Hydrogenomo-

nas eutropha ein (Wilde 1962). Im Folgenden wird die Bezeichnung Cupriavidus necator 

verwendet. Abhängig von den Kultivierungsbedingungen variiert die Begeißelung der Bakte-

rien (Raberg et al. 2008) und unter bestimmten limitierenden Wachstumsbedingungen wird 

das Biopolymer Polyhydroxybuttersäure (PHB) als Speicherstoff synthetisiert (Pohlmann et 

al. 2006; Reinecke und Steinbüchel 2009). Zwei Morphologien von Cupriavidus necator sind 

in Abbildung 3-2 dargestellt. 

Der Stamm Cupriavidus necator H16 wurde vor ungefähr 50 Jahren in der Nähe von Göttin-

gen isoliert (Schlegel et al. 1961b; Wilde 1962) und ist einer der am besten charakterisierten 

Organismen seiner Gattung (Reinecke und Steinbüchel 2009) mit einem bereits vollständig 

sequenzierten Genom (Pohlmann et al. 2006), das rund 6100 potentiell für Proteine kodie-

rende Sequenzen umfasst. Die Gene sind auf zwei Chromosomen und einem Megaplasmid 

(pHG1) angeordnet. Im Folgenden wird dieser Stamm näher beschreiben. 

 

1 µm 0,2 µm1 µm 0,2 µm
 

Abbildung 3-2: Elektronenmikroskopische Aufnahmen von Cupriavidus necator. Links: begeißel-
ter Zustand (Aragno et al. 1977). Rechts: zellinterne PHB Akkumulation (Pötter et al. 2002). 

 

Cupriavidus necator H16 ist in der Lage, sämtliche essentiellen Kofaktoren abgesehen von 

Coenzym B12 aus einfachen Kohlenstoffverbindungen beziehungsweise Salzen zu syntheti-

sieren. Daher ist die Kultivierung in vergleichsweise einfachen Medien möglich (Kim et al. 

1994). Cobalamin beziehungsweise dessen Vorstufen können aufgenommen und verwertet 
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werden. Cupriavidus necator H16 ist zudem in der Lage Coenzym B12 abhängige Reaktionen 

zu umgehen (Pohlmann et al. 2006). 

Neben der Möglichkeit zur heterotrophen Atmung ist Cupriavidus necator H16 ein fakultativ 

chemolithoautotropher, fakultativ nitratatmender Mikroorganismus (Tiemeyer 2007; Reinecke 

und Steinbüchel 2009). Die Chemolithoautotrophie ermöglicht Cupriavidus necator H16 bei-

spielsweise den Energiegewinn durch Oxidation von Wasserstoff und Reduktion von 

Sauerstoff sowie die Fixierung von CO2 über den Calvin-Benson-Bassham Zyklus für die 

Synthese aller für das Zellwachstum benötigten organischen Bausteine. Man spricht in die-

sem Zusammenhang auch von Knallgasbakterien (Schlegel et al. 1961a). Auf diese 

speziellen Formen des Metabolismus wird hier nicht weiter eingegangen. 

Optimalerweise wird Cupriavidus necator bei Temperaturen um 30 - 32 °C und einem pH 

zwischen 6,5 - 7 kultiviert (Schlegel et al. 1961a; König und Schlegel 1968; Vollbrecht und 

Schlegel 1978; Friedrich et al. 1981). 

 

Heterotrophes Wachstum sowie Bildung von PHB 

Heterotroph kann Cupriavidus necator H16 Zucker wie beispielsweise Fructose sowie Glu-

consäure und eine Vielzahl anderer organischer Säuren für das Wachstum nutzen (Friedrich 

et al. 1981; Reinecke und Steinbüchel 2009). Der „Embden-Meyerhof-Parnas“ Weg, bei-

spielsweise zur Verwertung von Glucose, sowie der oxidative Pentosephosphatweg können 

ohne weitere gentechnische Veränderungen nicht genutzt werden aufgrund der Abwesenheit 

von Phosphofructokinase beziehungsweise 6-Phosphogluconat-Dehydrogenase (Pohlmann 

et al. 2006). Die Verwertung von Fructose erfolgt über den sogenannten „Entner-Doudoroff“ 

Weg mit der Produktion von Pyruvat als Resultat, das unter Konversion zu Acetyl-CoA sowie 

der weiteren Verwertung im Citratzyklus oxidiert wird. Im mineralischen Salzmedium wurden 

mit Fructose als Kohlenstoff- und Energiequelle Wachstumsraten um 0,31 h-1 (König und 

Schlegel 1968) beziehungsweise 0,33 h-1 (Friedrich et al. 1981) erreicht. 

Eine weitere besondere Eigenschaft von Cupriavidus necator ist die bereits erwähnte Fähig-

keit zur Produktion von Biopolymeren als Speicherstoff, hauptsächlich 

Polyhydroxybuttersäure (PHB, vergleiche Abbildung 3-2 rechts). Dies geschieht, wenn die 

Kohlenstoffquelle im Überfluss zur Verfügung steht, aber die Zufuhr von Acetyl-CoA in den 

Citratzyklus und somit das Wachstum durch das Fehlen anderer Nährstoffe gehemmt ist. In 

der Praxis kann die Limitierung beispielsweise durch Stickstoff, Phosphor, Magnesium, 

Schwefel oder Sauerstoff erfolgen (Khanna und Srivastava 2005; Verlinden et al. 2007). Die 

Speicherung von PHB hilft Cupriavidus necator unter schwankenden Sauerstoff- bzw. Nähr-

stoffkonzentrationen zu überleben. PHB kann unter gewissen Bedingungen bis zu einer 
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Konzentration von 90 % der Biotrockenmasse in einigen Organismen akkumulieren 

(Steinbüchel und Lütke-Eversloh 2003). 

Der detaillierte Mechanismus der PHB Produktion in Cupriavidus necator H16 wurde bereits 

ausführlich untersucht (Pohlmann et al. 2006; Reinecke und Steinbüchel 2009). Vereinfacht 

dargestellt kann die Produktion von PHB in drei Schritte unterteilt werden (vergleiche 

Abbildung 3-3). Zwei Moleküle Acetyl-CoA, die nicht in den Citratzyklus eintreten können, 

werden durch die β-Ketothiolase (phaA) unter Freiwerden eines Coenzyms A zu Acetoacetyl-

CoA kondensiert. Die NADPH abhängige Acetoacetyl-CoA Reduktase (phaB) katalysiert die 

Reduktion zu (R)-3-Hydroxybutyryl-CoA. Dieses wird schließlich durch die PHB-Synthase 

(phaC1) unter Freiwerden des zweiten Coenzyms A an eine wachsende PHB Kette ange-

hängt. 

Die mikrobielle Produktion von PHB sowie weiterer Homo- und Copolymere aus der Klasse 

der Polyhydroxyalkanoate zur industriellen Nutzung als Biopolymer ist seit geraumer Zeit 

Gegenstand vieler Forschungsarbeiten (Lee 1996; Khanna und Srivastava 2005; Verlinden 

et al. 2007; Lu et al. 2009a; Chanprateep 2010; Keshavarz und Roy 2010). Die Polymere 

sind in der Regel biologisch leicht abbaubar (Tokiwa und Ugwu 2007) und somit als umwelt-

freundliche und biokompatible Thermoplasten einzustufen. Abhängig vom verwendeten 

Organismus und den Kultivierungsbedingungen (insbesondere des verwendeten Substrates) 

können Polyhydroxyalkanoate mit unterschiedlichen Eigenschaften und Applikationsmöglich-

keiten erzeugt werden. 

Die biotechnologische Produktion von PHB mit Cupriavidus necator erfolgt typischerweise in 

zwei Phasen. Zunächst werden ausreichend hohe Zelldichten in einer unlimitierten Wachs-

tumsphase bereitgestellt. Eine zweite durch einen Nährstoff limitierte Phase dient zur 

Produktion des Biopolymers. Sofern Wachstum und Produktion in einer Kultivierungsstufe 

erfolgen, beginnt die Produktionsphase bei Versiegen eines Medienbestandteils (zumeist 

Stickstoff oder Phosphor). Mit Glucose verwertenden Mutanten von Cupriavidus necator H16 

(“Alcaligenes eutrophus NCIMB 11599”,(Kim et al. 1994) wurden im Labor bei optimierten 

Kultivierungen bereits sehr hohe PHB Konzentrationen von bis zu 180 g L-1 mit Produktivitä-

ten von 3,75 g L-1 h-1 erreicht (Ryu et al. 1999). 
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Abbildung 3-3: PHB Produktion in Cupriavidus necator H16. Fructose wird über den „Entner-
Doudoroff“ Weg zu zwei Molekülen Pyruvat umgewandelt, die mittels Pyruvatdehydrogenase 
(pdh) zu zwei Molekülen Acetyl-CoA umgeformt werden. Sofern die Verwertung von Acetyl-CoA 
im Citratzyklus nicht erfolgt, werden zwei Moleküle durch die β-Ketothiolase (phaA) zu Acetoace-
tyl-CoA kondensiert. Die Acetoacetyl-CoA Reduktase (phaB) katalysiert die Reduktion zu 
(R)-3-Hydroxybutyryl-CoA ((R)-3-HB-CoA), welches schließlich durch die PHB-Synthase (phaC1) 
zu PHB polymerisiert wird. 

 

3.2 Bernsteinsäure als Bioprodukt 

Bernsteinsäure ist eine  aliphatische  Dicarbonsäure, die in Form ihres Salzes als Intermediat 

im Citratzyklus und somit im natürlichen Stoffwechsel einer Vielzahl von Organismen vor-

kommt. Namensgebend für die Bernsteinsäure ist das Vorkommen in gewissen fossilen 

Harzen (umgangssprachlich Bernstein). 
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Tabelle 3-3: Eigenschaften und Bezeichnungen für Bernsteinsäure (Cornils und Lappe 2010) 

Molekulargewicht 118,08 g mol-1 

Summenformel C4H6O4 

Dichte 1,57 g cm-3 (25 °C) 

Schmelzpunkt 188 °C 

Siedepunkt 235 °C 

Löslichkeit in Wasser 58 g kg-1 (20 °C) 

pKS pKS1 = 4,21; pKS2 = 5,64 

Chemical Abstracts Service (CAS) 110-15-6 

PubChem Compound Identification (CID)1 1110 

IUPAC Name butanedioic acid 

Synonyme (Englisch)1 
succinic acid 

amber acid 

 

Die industrielle Produktion von Bernsteinsäure für die kommerzielle Anwendung erfolgte bis-

her größtenteils auf Basis von fossilen Rohstoffen mittels chemischer Katalyse über die 

Hydrierung von Maleinsäureanhydrid (Zeikus et al. 1999; Cukalovic und Stevens 2008). Der 

dadurch entstehende relativ hohe Preis (5,90-8,80 US-$ kg-1,(Zeikus et al. 1999) begrenzt 

jedoch die Einsatzmöglichkeiten von Bernsteinsäure. Bisher war daher die weltweite Produk-

tion mit 20000 bis 30000 t a-1 (10 % jährliche Steigerung,(Cukalovic und Stevens 2008) 

relativ gering. Vier hauptsächliche Märkte bestehen derzeit für Bernsteinsäure (Zeikus et al. 

1999). Erstens kommt es als Tensid, Detergenz, Streckmittel sowie Schaumbildner zum Ein-

satz. Zweitens wird es als Chelator beziehungsweise Korrrosionsinhibitor verwendet. Drittens 

findet es in der Lebensmittelindustrie Verwendung als ansäuerndes Mittel, Aromastoff sowie 

Antimikrobiotikum. Der vierte Markt ist die Produktion von gesundheitsbezogenen Produkten 

wie Pharmazeutika, Antibiotika und Vitamine. Insgesamt liegt der Marktwert der genannten 

Einsatzgebiete von Bernsteinsäure als Spezialchemikalie bei 400 Millionen US-$ a-1. 

Vom U.S. Department of Energy wurde Bernsteinsäure als einer der attraktivsten Kandidaten  

für Plattformchemikalien auf Basis von nachwachsenden Rohstoffen eingestuft (siehe 

Tabelle 3-2). Das Marktpotential von günstig produzierter Bernsteinsäure aus nachwachsen-

den Rohstoffen sowie biotechnologische Produktionsverfahren in der Entwicklung wurden 

bereits in diversen Übersichtsartikeln zusammengefasst (Zeikus et al. 1999; Willke und Vor-

lop 2004; Song und Lee 2006; McKinlay et al. 2007; Cukalovic und Stevens 2008; Sauer et 
                                                

 

1 Quelle: http://pubchem.ncbi.nlm.nih.gov/, abgerufen am 20.05.2011. 
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al. 2008). Neben der Entkopplung des Marktes von fossilen Rohstoffen ist der biotechnologi-

sche Prozess zur Bernsteinsäureproduktion aufgrund der Möglichkeit zur CO2 Fixierung für 

die Industrie von besonderem Interesse. 

Insbesondere der Ersatz der auf fossilen Rohstoffen basierenden Plattformchemikalie Ma-

leinsäureanhydrid durch biotechnologisch produzierte Bernsteinsäure könnte das 

Marktpotential dieser deutlich steigern, sofern der Produktionspreis genügend verringert 

werden kann. Ein Produktionsvolumen von bis zu 270 Millionen t a-1 sowie ein Marktwert von 

bis zu 15 Milliarden US-$ a-1 werden erwartet (Zeikus et al. 1999). Hierbei wird ein Produkti-

onspreis von deutlich unter einem US-$ kg-1 angestrebt. Eine geringe Menge Bernsteinsäure 

wird bereits für die Lebensmittelindustrie durch biotechnologische Verfahren produziert. Meh-

rere Pilot- beziehungsweise Demonstrationsanlagen für die Erzeugung größerer Mengen 

Bernsteinsäure aus nachwachsenden Rohstoffen für zahlreichere Anwendungen wurden be-

reits in Betrieb genommen beziehungsweise stehen kurz vor Inbetriebnahme (Challener 

2009; McCoy 2009; Cornils und Lappe 2010). 

 

3.2.1 Ansätze zur biotechnologischen Bernsteinsäure produktion 

Zur biotechnologischen Erzeugung von Bernsteinsäure kommen grundsätzlich zwei Strate-

gien zum Einsatz. Die Produktion kann entweder durch natürliche selektierte 

Mikroorganismen oder durch gentechnisch veränderte Plattformorganismen erfolgen. Eine 

Vielzahl an Studien zur reaktionstechnischen Charakterisierung des Bernsteinsäurebil-

dungsprozesses mit diversen Mikroorganismen wurde bereits durchgeführt, die in einigen 

Übersichtsartikeln gegenübergestellt sind (Song und Lee 2006; McKinlay et al. 2007; Janta-

ma et al. 2008). Im Folgenden wird eine Auswahl vielversprechender Ansätze näher 

vorgestellt. 

 

Natürliche Bernsteinsäureproduzenten 

Natürliche aus dem Rumen von Wiederkäuern isolierte Bernsteinsäureproduzenten wie Acti-

nobacillus succinogenes (Guettler et al. 1999), Basfia succiniciproducens (Kuhnert et al. 

2010) und Mannheimia succiniciproducens (Lee et al. 2002a) wurden hinsichtlich ihrer Eig-

nung zur industriellen Bernsteinsäureproduktion bereits intensiv untersucht. Ein weiterer aus 

dem Verdauungssystem von Säugetieren isolierter Bernsteinsäureproduzent ist Anaerobi-

ospirillum succiniciproducens (Samuelov et al. 1991). Anders als bei beispielsweise E. coli 

wird Bernsteinsäure durch diese Organismen unter anaeroben Bedingungen als Hauptgär-

produkt in hoher Konzentration gebildet. Bernsteinsäure wird hauptsächlich über den 

reduktiven Arm des Citratzyklus gebildet, dessen Intermediate ähnlich wie bei E. coli über 
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verschiedene Reaktionen bereitgestellt werden können (Song und Lee 2006). Überwiegend 

wird die Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase als entscheidendes Enzym für die Speisung 

des reduktiven Citratzyklus genannt (Zeikus et al. 1999; Song und Lee 2006). 

Mit einem Abkömmling von Actinobacillus succinogenes wurden hohe Produktkonzentratio-

nen von bis zu 106 g L-1 Bernsteinsäure und Produktivitäten bis zu 2,8 g L-1 h-1 erreicht 

(Guettler et al. 1996). Mit Anaerobiospirillum succiniciproducens wurden beispielsweise hohe 

Ausbeuten von bis zu 0,99 g g-1 (1,01 molC molC-1) erreicht (Nghiem et al. 1997). 

Die Verwendung dieser Mikroorganismen für die Erzeugung von Bernsteinsäure ist mit eini-

gen Schwierigkeiten verbunden (Song und Lee 2006; McKinlay et al. 2007). Für die 

Kultivierung werden zum Teil teure Medienbestandteile benötigt, die Bakterien sind häufig 

pH sensitiv und Nebenproduktbildung kann nur schwer vermieden werden. Zurzeit gibt es 

noch wenig Erfahrung hinsichtlich der gentechnischen Veränderung dieser Organismen und 

der Metabolismus sowie das Genom sind noch vergleichsweise wenig untersucht. Auch die 

Erfahrungen hinsichtlich großtechnischer Nutzung sind sehr begrenzt und die zum Teil star-

ke Unverträglichkeit gegenüber Sauerstoff erschwert die Handhabung zudem. Bei einigen 

Organismen kann darüber hinaus eine Pathogenität nicht ausgeschlossen werden. 

 

Bernsteinsäureproduktion durch Mutanten und gentech nisch veränderte Mikroorga-

nismen 

In einem zweiten Ansatz zur biotechnologischen Bernsteinsäureproduktion werden in der 

Weißen Biotechnologie etablierte Plattformorganismen verwendet, deren natürliche Bern-

steinsäurebildung gering ist. Der Stoffwechsel dieser Bakterien wird durch gentechnische 

Methoden so verändert, dass die Produktion von Bernsteinsäure verstärkt stattfindet.   

Neben gerichteten und ungerichteten Mutationen können die verwendeten gentechnischen 

Methoden zur Erhöhung der Bernsteinsäureproduktion in drei Kategorien eingeteilt werden 

(Song und Lee 2006): Die Inaktivierung von Reaktionen, welche die Bernsteinsäurebildung 

verringern, die Verstärkung von enzymatischen Reaktionen, welche für die Bernsteinsäure-

bildung förderlich sind sowie das Einfügen rekombinanter Gene zur Ermöglichung weiterer 

Reaktionen für die Verbesserung der Bernsteinsäureproduktion.  

E. coli ist der am häufigsten verwendete Mikroorganismus in der Forschung zur Produktion 

von Bernsteinsäure und wird in Kapitel 3.2.2 gesondert betrachtet. 

Corynebacterium glutamicum ist ein fakultativ anaerobes, grampositives Bakterium, das zur  

großtechnischen Produktion von Glutamat und Lysin sowie anderen Aminosäuren eingesetzt  

wird (Pfefferle et al. 2003). Es existiert umfangreiches Wissen über den Stoffwechsel sowie 

das Genom dieses Bakteriums und Werkzeuge zur gentechnischen Veränderung sind be-
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kannt und verfügbar (Wendisch et al. 2006; Nešvera und Pátek 2011). Diese Aspekte ma-

chen Corynebacterium glutamicum auch zu einem potentiellen Kandidaten für die Produktion 

von Bernsteinsäure. Unter anaeroben Bedingungen kann Corynebacterium glutamicum Glu-

cose zu der organischen Säure Lactat als Hauptprodukt sowie geringen Mengen an 

Bernsteinsäure und Acetat umsetzen (Inui et al. 2004). Durch die Inaktivierung der Lactatde-

hydrogenase sowie einer Überexpression der Pyruvatcarboxylase konnten bis zu 146 g L-1 

Bernsteinsäure produziert werden (Okino et al. 2008). Dies ist eine der höchsten erzielten 

Bernsteinsäurekonzentrationen in einem biotechnologischen Prozess. Die Zellen wurden 

nach einer aeroben Kultivierung geerntet und anschließend mit hoher Zellkonzentration in pH 

geregelten gerührten Flaschen kultiviert. Reaktionstechnische Daten im Rührkesselreaktor 

sind noch nicht verfügbar. 

Ein weiterer Kandidat zur Produktion von Bernsteinsäure ist die Hefe Saccharomyces cere-

visiae. Dieser Organismus wird bereits in einer Vielzahl industrieller Prozesse im Rahmen 

der Lebensmittelbranche oder für die Produktion von Primärmetaboliten eingesetzt (Abbott et 

al. 2009). Saccharomyces cerevisiae ist ein robuster Produktionsorganismus und zeichnet 

sich insbesondere durch eine hohe Osmo- und Säuretoleranz aus. Durch diese Eigenschaft 

kann die Verwendung von Titrationsmittel zur pH Regelung beispielsweise verringert werden. 

Eine Produktion bei niedrigem pH ist ebenso denkbar, wodurch das Kontaminationsrisiko 

minimiert wird und die gebildete Säure zum größeren Teil undissoziert vorliegt, was eine 

leichtere und kostengünstigere Aufarbeitung fördert. Über die Bernsteinsäureproduktion mit 

Saccharomyces cerevisiae wird bereits seit einiger Zeit geforscht (Arikawa et al. 1999; Ab-

bott et al. 2009). Detaillierte Untersuchungen zur Bernsteinsäurebildung mit gentechnisch 

veränderten Saccharomyces cerevisiae sind Gegenstand aktueller Arbeiten (Gebhardt 2010; 

Raab et al. 2010; Lang et al. 2011). 

 

3.2.2 Biotechnologische Produktion von Bernsteinsäu re mit gentechnisch 
veränderten Escherichia coli 

E. coli bietet gegenüber anderen Organismen für die Verwendung als Biokatalysator eine 

Reihe von Vorteilen (Yu et al. 2011). Seit über dreißig Jahren werden gentechnische Metho-

den für diesen Mikroorganismus entwickelt. Dementsprechend ist das vermutlich 

umfangreichste Wissen über das Genom sowie den Metabolismus für dieses Bakterium ver-

fügbar. Viele Antibiotika können als Selektionsmarker verwendet werden und E. coli weist ein 

schnelles Wachstum auf einfachen Medien auf. Verschiedene C5- und C6-Zucker können 

verwertet werden und die Toleranz gegenüber organischen Säuren ist zufriedenstellend 

hoch. Bernsteinsäure ist ein natürliches Produkt der gemischten Säuregärung von E. coli un-
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ter anaeroben Bedingungen mit jedoch relativ geringen Mengen beziehungsweise Ausbeu-

ten (vergleiche Abbildung 3-1,(Clark 1989). 

Zahlreiche Strategien der gentechnischen Veränderung von E. coli wurden bereits hinsicht-

lich ihrer Eignung zur Verbesserung der Bernsteinsäureproduktion untersucht (Song und Lee 

2006; McKinlay et al. 2007; Jantama et al. 2008; Yu et al. 2011). Eine Möglichkeit ist die ae-

robe Produktion von Bernsteinsäure mit gentechnisch veränderten E. coli (Lin et al. 2005a), 

bei der bis zu 58,3 g L-1 Bernsteinsäure erzeugt werden konnte.  

Weitaus häufiger wird die anaerobe Bernsteinsäureproduktion mit gentechnisch veränderten 

E. coli untersucht. Eine Auswahl der zu diesem Zwecke durchgeführten gentechnischen 

Veränderungen ist in Abbildung 3-4 dargestellt. Zur Verbesserung der Bernsteinsäurepro-

duktion werden zum einen verschiede Gene inaktiviert. Durch die Inaktivierungen wird 

beispielsweise die Produktion unerwünschter Nebenprodukte wie Lactat (∆ldhA/∆mgsA), 

Ethanol (∆adhE) oder Acetat (∆ack-pta/∆poxB) unterbunden. Andere Inaktivierungen sollen 

die Produktion weiter fördern, wie beispielsweise die des Isocitrat Lyase Repressors (∆iclR), 

der Pyruvat-Formiat Lyase (∆pflAB/∆pflB), des Formiat Transporters (∆focA) sowie der For-

miat Dehydrogenase (∆fdhF). Häufig erfolgt zudem die Inaktivierung der glucosespezifischen 

Permease des Phosphotransferasesystems (∆ptsG), wodurch eine höhere Verfügbarkeit des 

Intermediates Phosphoenolpyruvat (PEP), ein ausgeglichener Metabolismus und eine ver-

ringerte Acetatproduktion erwartet (Kang et al. 2010) sowie die Induktion von Expressionen 

mit Lactose anstatt Isopropyl-β-D-1-thiogalactopyranoside (IPTG) ermöglicht wird (Wang et 

al. 2010). Zum anderen erfolgt die Überexpression bereits vorhandener Gene zur Förderung 

von Reaktionen, welche die Bernsteinsäurebildung begünstigen. Häufig untersuchte Überex-

pressionen sind die der Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase (pck), der 

Phosphoenolpyruvatcarboxylase (ppc) oder der decarboxylierenden Malatdehydrogenasen 

(maeA/maeB), wodurch Bernsteinsäure vorzugsweise unter Fixierung von CO2 erfolgt 

(Zhang et al. 2009). Die Überexpression der Malat Dehydrogenase (mdh) zur Verstärkung 

der Reaktion von Oxalacetat zu Malat wird ebenfalls angewendet. Als dritte Methode erfolgt 

die heterologe Expression von Enzymen, welche die Bernsteinsäurebildung begünstigen. 

Neben den bereits oben genannten Enzymen, die auch aus anderen Organismen stammen 

können, erfolgt häufig die Expression einer Pyruvatcarboxylase (pyc). Auch die heterologe 

Expression einer Citrat Synthase (citZ) ist beschrieben (Sanchez et al. 2005b). 
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Abbildung 3-4: Mögliche gentechnischer Veränderungen zur Verbesserung der Bernsteinsäure-
produktion in E. coli (siehe Abbildung 3-1 für weitere Erläuterungen zu der Darstellung). 
Homologe Überexpressionen sind grün, heterologe Expressionen blau und inaktivierte Stoff-
wechselwege grau und rot durchkreuzt dargestellt. In der Regel werden nur eine Auswahl der 
verschiedenen Strategien simultan eingesetzt (siehe weitere Erläuterungen im Text). Anstatt der 
dargestellten homologen Überexpressionen können alternativ auch heterologe Überexpressionen 
der entsprechenden Enzyme zum Einsatz kommen. Weitere im Text erläuterte Strategien, die 
nicht dargestellt sind: Inaktivierung der Methylglyoxalsynthase (mgsA) zur weiteren Verringerung 
der Lactatbildung sowie Inaktivierung des Formiat Transporters (focA). 
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Ein sehr leistungsfähiger und häufig charakterisierter Bernsteinsäureproduzent ist E. coli 

AFP111 mit Inaktivierungen in ptsG, pflAB sowie ldhA (Ma et al. 2010). Mit diesem Stamm 

konnte unter Verwendung eines definierten Mediums 101,2 g L-1 Bernsteinsäure produziert 

werden mit einer integralen volumetrischen Produktivität von 1,89 g L-1 h-1 und einer Ausbeu-

te von 1,09 molC molC-1 (Jiang et al. 2010). Mittels E. coli SD121 mit Inaktivierungen in ldhA, 

pflB und ptsG sowie einer heterologen Expression einer Phosphoenolpyruvatcarboxylase 

aus Cyanobacterium anabaena konnten sogar 116,2 g L-1 Bernsteinsäure erzeugt werden 

mit einer Produktivität von 1,55 g L-1 h-1 und einer Ausbeute von 1,15 molC molC-1 (Wang et 

al. 2011a). Ein weiterer interessanter Ansatz ist die „Metabolische Evolution“ von E. coli C 

resultierend in den Stämmen E. coli KJ060 (∆ldhA, ∆adhE, ∆ackA, ∆focA, ∆pflB) und E. coli 

KJ073 (∆ldhA, ∆adhE, ∆ackA, ∆focA, ∆pflB, ∆mgsA, ∆poxB). Mit den beiden Stämmen wur-

den Bernsteinsäurekonzentration von bis zu 87 g L-1 beziehungsweise 79 g L-1 erreicht 

(Jantama et al. 2008). Zusammenfassend wurden Konzentrationen über 60 g L-1 in der Regel 

nur erreicht, wenn Stämme mit Inaktivierungen der Pyruvat-Formiat Lyase (∆pflA bezie-

hungsweise ∆pflAB) sowie der Lactatdehydrogenase (∆ldhA) verwendet wurden. Dieser 

Genotyp scheint ein wesentlicher Faktor in der Erhöhung der Produktionsleistung zu sein. 

Zudem erscheint die Inaktivierung des PTS für die Aufnahme von Glucose (∆ptsG) sehr vor-

teilhaft.  

In anderen Studien werden maximale Ausbeuten angestrebt. Mit den auf E. coli K12 

MG1655 basierenden Stämmen SBS550MG (pHL413) sowie SBS990MG (pHL413) mit Inak-

tivierungen in adhE, ldhA, iclR (nur SBS550MG) und ack-pta sowie einer Überexpression 

einer Pyruvatcarboxylase aus Lactococcus lactis wurden Ausbeuten von 1,07 molC molC-1 

sowie 1,13 molC molC-1 erreicht (Sanchez et al. 2006). 

Zur Überwindung geringer Wachstumsgeschwindigkeiten sowie möglicher vorteilhafter Effek-

te auf die anaerobe Bernsteinsäureproduktion erfolgt die Kultivierung häufig in einem 

zweiphasigen Prozess mit einer aeroben Wachstumsphase und einer anaeroben Produktbil-

dungsphase (Vemuri et al. 2002a; Vemuri et al. 2002b; Jiang et al. 2010; Wang et al. 2011a). 

 

Substrate für die Produktion von Bernsteinsäure 

In den meisten Studien hinsichtlich der Bernsteinsäureproduktion mit gentechnisch veränder-

ten E. coli kommt das Substrat Glucose zum Einsatz. Nur einige Arbeiten haben bisher die 

Verwendung anderer Substrate untersucht. Neben der Verwendung von komplexen Substra-

ten zur Realisierung eines wirtschaftlichen Prozesses für die Produktion eines 

Synthesebausteines können auch alternative definierte Substrate in Betracht gezogen wer-

den, die gegenüber Glucose verschiedene Vorteile haben können. Substrate mit einer 

geringeren Oxidationsstufe können sich beispielsweise durch höhere NADH Verfügbarkeit 
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vorteilhaft auswirken (Dharmadi et al. 2006) oder die Art der Aufnahme des Zuckers kann 

positive beziehungsweise negative Folgen auf die Produktbildung haben (Lin et al. 2005b). 

Nicht zuletzt kann es wirtschaftlich von großem Vorteil sein, wenn das Substrat eine hohe 

Verfügbarkeit aufweist oder in nachwachsenden Rohstoffen enthalten ist, die möglicherweise 

in Zukunft für biotechnologische Verfahren nutzbar gemacht werden können. Die Bereitstel-

lung gewisser Intermediate der Bernsteinsäuresynthese insbesondere während der 

Biomassebildungsphase kann regulatorische Auswirkungen in bestimmten Stämmen von 

E. coli haben und die anschließende Bernsteinsäurebildung aus Glucose verbessern (Wu et 

al. 2009). Tabelle 3-4 gibt einen Überblick über relevante Eigenschaften einiger Substrate. 

 

Tabelle 3-4: Eigenschaften einiger zur Biomasseherstellung oder Produktbildung verwendeten 
Substrate im Rahmen der Bernsteinsäureproduktion mit E. coli 

Substrat Eigenschaften  Quellen 

Glucose • Oxidationsstufe: 0 
• Produktion von 2 mol NADH pro mol Gluco-

se in der Glykolyse 
• Aufnahme über PTS resultiert in Verbrauch 

von PEP 
 

 (Hong und Lee 2002; 
Berrios-Rivera et al. 
2003; Lin et al. 2005b; 
Andersson et al. 2007) 

Sorbit • Oxidationsstufe: -1 
• Erhöhte NADH Verfügbarkeit durch Produk-

tion von 3 mol NADH pro mol Sorbit 
• Aufnahme über PTS resultiert in Verbrauch 

von PEP 
 

 (Hong und Lee 2002; 
Berrios-Rivera et al. 
2003; Lin et al. 2005b) 

Xylose • Oxidationsstufe: 0 
• Aufnahme durch eine ATP abhängige Per-

mease (ohne Verbrauch von PEP) 
• Hauptbestandteil von Lignocellulose 

(mit Glucose)  
 

 (Lin et al. 2005b; An-
dersson et al. 2007) 

Gluconsäure • Oxidationsstufe: +1 
• Geringere NADH Verfügbarkeit 

 (Hong und Lee 2002; 
Berrios-Rivera et al. 
2003) 

 

Fructose • Bestandteil von Saccharose (mit Glucose) 
 

 (Andersson et al. 2007) 

Glycerin • Oxidationsstufe: -2 
• Erhöhte NADH Verfügbarkeit 
• Nebenprodukt bei der Herstellung von Bio-

diesel 
 

 (Dharmadi et al. 2006; 
Yazdani und Gonzalez 
2007; Yazdani und 
Gonzalez 2008; Blank-
schien et al. 2010) 

Pyruvat • Intermediat der Bernsteinsäuresynthese 
 

 (Wu et al. 2009) 

Malat • Intermediat der Bernsteinsäuresynthese 
 

 (Wu et al. 2009) 
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Aufgrund seines hohen Vorkommens in der Natur, der bereits etablierten intensiven indus-

triellen Verwertung, der hohen Energieausbeute pro Hektar verglichen zu anderen Zuckern 

und anderen Vorteilen ist insbesondere die Nutzung des Disaccharides Saccharose als pri-

märe Kohlenstoffquelle für die Produktion von Bernsteinsäure und anderen Bioprodukten 

wünschenswert (Lee et al. 2010; Wang et al. 2011b). Während andere Bernsteinsäureprodu-

zenten wie beispielsweise Anaerobiospirillum succiniciproducens oder Actinobacillus 

succinogenes dazu in der Lage sind Saccharose zu verwerten (Song und Lee 2006), können 

die weit verbreiteten und industriell genutzten Stämme von E. coli zum größten Teil Saccha-

rose nicht als Kohlenstoffquelle nutzen (Lee et al. 2010). In nur wenigen Studien wurde die 

Saccharoseverwertung in zur Bernsteinsäureproduktion konstruierten Stämmen untersucht 

(Andersson et al. 2007). In einer Studie erfolgte die Bernsteinsäureproduktion in einem 

E. coli Stamm, der ohne gentechnische Veränderungen bereits Saccharose verwerten konn-

te (Isar et al. 2006a). Kürzlich wurde in einer weiteren Studie die Möglichkeit der 

Saccharoseverwertung zur Bernsteinsäureproduktion in rekombinanten E. coli Stämmen ge-

zeigt, die einigen in dieser Arbeit verwendeten Stämmen sehr ähneln (Wang et al. 2011b). 

Um die Vorteile der Saccharoseverwertung auf verschiedene Labor- und Produktionsstämme 

zu übertragen, wurden bereits verschiedene gentechnische Ansätze verfolgt. Im Hinblick auf 

den stöchiometrischen Verbrauch von PEP sowie ATP während der Aufnahme und Verwer-

tung von Saccharose können unterschiedliche Aufnahmemechanismen in drei Kategorien 

eingeteilt werden (siehe Abbildung 3-5,(Lee et al. 2010). Neben der Einführung von hetero-

logen Hydrolasen, die in der Lage sind Saccharose im extrazellulären Raum zu spalten und 

so die Aufnahme der Einfachzucker Glucose und Fructose zu ermöglichen (Lee et al. 2010), 

ist die heterologe Expression eines saccharosespezifischen Phosphotransferasesystems, 

beispielsweise aus Salmonella typhimurium, ein verbreiteter Ansatz (Schmid et al. 1982; 

Hardesty et al. 1987; Schmid et al. 1988). Die Saccharose Verwertung wird durch mehrere 

Enzyme katalysiert, deren Gene in einem Operon (scr) organisiert sind. Ein spezifisches Po-

rin (scrY) erlaubt den diffusiven Transport des Zweifachzuckers durch die äußere 

Zellmembran gramnegativer Bakterien. Infolgedessen katalysiert das membrangebundene, 

saccharosespezifische EIIscr Protein (scrA) des PTS die PEP-abhängige Phosphorylierung 

der Saccharose. Es folgt eine Spaltung in Fructose und Glucose-6-phosphat mittels einer 

Saccharose-6-phosphat Invertase (scrB) sowie eine Phosphorylierung des Spaltprodukts 

Fructose mittels einer Fructosekinase (scrK). Die beiden phosphorylierten Hexosen können 

nun über den zellinternen Stoffwechsel verarbeitet werden. Das scr Operon enthält ebenfalls 

einen Repressor (scrR). Als dritte Möglichkeit kann Saccharose zunächst erst aufgenommen 

und anschließend intrazellulär gespalten werden. Dieser Mechanismus kommt beispielswei-

se unter der Verwendung des csc Operon aus E. coli EC3132 zum Einsatz (Bockmann et al. 

1992; Jahreis et al. 2002). Das Operon umfasst die Gene für einen Saccharose/H+ Sympor-
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ter (cscB), eine Saccharose Invertase (cscA), eine Fructosekinase (cscK) sowie einen Re-

pressor (cscR). 
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Abbildung 3-5: Verschiedene Möglichkeiten der Saccharoseaufnahme und -verwertung in rekom-
binanten E. coli K12 (Lee et al. 2010). Saccharose könnte entweder extrazellulär gespalten 
werden, beispielsweise durch die Überexpression der Saccharose-6-phosphat Hydrolase aus 
Mannheimia succiniciproducens (sacC). Alternativ könnte die Aufnahme über ein PTS erfolgen, 
beispielsweise durch Integration des scr Operons aus Salmonella typhimurium. Drittens ist die 
Aufnahme und anschließende intrazelluläre Spaltung von Saccharose denkbar, die beispielswei-
se durch die Integration des csc Operons aus E. coli EC3132 ermöglicht werden könnte (siehe 
weitere Erläuterungen im Text). Das Intermediat Fructose-1,6-bisphosphat kann über den zellin-
ternen Stoffwechsel weiterverarbeitet werden (nicht dargestellt). 

 

3.3 Hydroxyisobuttersäuren als Bioprodukt 

Sowohl 2-Hydroxyisobuttersäure als auch 3-Hydroxyisobuttersäure (siehe Tabelle 3-5) wer-

den momentan als Feinchemikalien eingesetzt und nehmen einen relativ geringen 

Marktanteil ein (Ryu und Kim 1998; León et al. 2001; Rohwerder und Müller 2010). Beide 

Substanzen kommen im Stoffwechsel von Mikroorganismen vor. Während 

3-Hydroxyisobutyrat eine Rolle im Katabolismus der natürlichen Aminosäure L-Valin spielt 

und in verschiedenen Bakterien sowie Hefen und Säugetieren vorkommt (Lokanath et al. 

2005), entsteht 2-Hydroxyisobuttersäure in gewissen Mikroorganismen als Intermediat beim 

biologischen Abbau von Methyl-Tertiärbutylether (Steffan et al. 1997). Verglichen zu anderen 

organischen Chemikalien, die als aussichtsreiche Kandidaten für Plattformchemikalien aus 

Zucker mittels biotechnischer Verfahren eingestuft werden, finden Hydroxyisobuttersäuren 

derzeit jedoch vergleichsweise wenig Beachtung in der Forschung, was auf fehlende Mög-

lichkeiten der biotechnologischen Produktion zurückzuführen sei (Rohwerder und Müller 

2010). Dennoch gewinnen diese Verbindungen und deren biotechnologische Produktion auf-

grund zahlreicher denkbarer Möglichkeiten zur Weiterverarbeitung insbesondere zu dem 
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bedeutenden Zwischenprodukt Methylmethacrylat zunehmend an Beachtung. Das Prinzip 

der Konversion zu Methylmethacrylat ist in Abbildung 3-6 skizziert. 
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Abbildung 3-6: Erzeugung von Methylmethacrylat aus Hydroxyisobuttersäuren. Zunächst erfolgt 
die Konversion zu Methacrylsäure über eine katalysierte Dehydratisierungsreaktion. Im zweiten 
Schritt wird durch eine Veresterung mit Methanol das Methylmethacrylat gebildet. 

 

Tabelle 3-5: Eigenschaften und Bezeichnungen für 2-Hydroxyisobuttersäure und 
3-Hydroxyisobuttersäure2 

Produkt 2-Hydroxyisobuttersäure 3-Hydroxyisobuttersäure 

Molekulargewicht 104,1 g mol-1 

Summenformel C4H8O3 

Chemical Abstracts 
Service (CAS) 594-61-6 2068-83-9 

PubChem Compound 
Identification (CID) 11671 87 

IUPAC Name 2-hydroxy-2-methylpropanoic 
acid 

3-hydroxy-2-methylpropanoic 
acid 

Synonyme (Englisch) 
2-Methyllactic acid 

2-Hydroxyisobutyric acid 
Acetonic aicd 

3-Hydroxyisobutyric acid 
3-Hydroxyisobutyrate 

 

                                                

 

2 Quelle: http://pubchem.ncbi.nlm.nih.gov/, abgerufen am 20.05.2011. 
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Über eine katalysierte Dehydratisierungsreaktion können 2-Hydroxyisobuttersäure sowie 

3-Hydroxyisobuttersäure zu Methacrylsäure umgewandelt werden (Volker und Pichler 1972; 

Shima et al. 1993; Chauhan et al. 2003; Marx et al. 2007; Müller und Rohwerder 2007; Rein-

ecke et al. 2009). Im zweiten Schritt erfolgt die Bildung von Methylmethacrylat durch 

Veresterung mit Methanol. Methacrylsäure bzw. das Folgeprodukt Methylmethacrylat sind 

bedeutende Synthesechemikalien, die insbesondere für die Erzeugung von Polymethyl-

methacrylat verwendet werden. Polymethylmethacrylat ist ein glasähnlicher, 

thermoplastischer Kunststoff, der umgangssprachlich als Acrylglas oder Plexiglas® bezeich-

net wird und aufgrund seiner vielseitigen Eigenschaften wiederum Anwendung in zahlreichen 

Industrie- und Konsumzweigen findet.  

Der aktuelle Verbrauch von Methylmethacrylat kann mit ungefähr 2,5 Millionen t a-1 abge-

schätzt werden und steigt tendenziell (Nexant 2006). Der Marktpreis liegt bei 1800-2000 € t-1 

(ICIS-pricing 2010). Methylmethacrylat wird in über 30 Fabriken weltweit produziert, in denen 

mindestens fünf unterschiedliche Produktionsverfahren kommerziell eingesetzt werden 

(Bauer 2000; Nexant 2006). Insbesondere kommt derzeit das sogenannte ACH-Verfahren 

zum Einsatz. Hierbei wird Methylmethacrylat aus Acetoncyanhydrin hergestellt, welches zu-

nächst mit Schwefelsäure zur Reaktion gebracht wird, um das resultierende Säureamid 

anschließend durch Veresterung zu Methylmethacrylat umzuwandeln. 

Insbesondere bei dem ACH-Verfahren entstehen unerwünschte Nebenprodukte bezie-

hungsweise Abfallstoffe. Alle für die Produktion von Methylmethacrylat derzeit eingesetzten 

Verfahren benötigen zudem Ausgangsstoffe, die in der Regel auf fossilen Ressourcen basie-

ren. Ein mikrobielles Produktionsverfahren für Hydroxyisobuttersäuren und die 

anschließende Konversion zu Methylmethacrylat könnte hier Abhilfe schaffen, da nachwach-

sende Rohstoffe als Ausgangsstoffe für die Produktherstellung in Frage kommen und somit 

auf Produktionsverfahren ausgehend von fossilen Ressourcen mit unerwünschten Neben-

produkten verzichtet werden kann.  

Zwei Ansätze zur biotechnischen Produktion von Hydroxyisobuttersäure werden im Folgen-

den näher erläutert sowie weitere prinzipielle Möglichkeiten der biokatalytischen Konversion 

aufgezeigt. 

 

3.3.1 Biotechnologische Produktion von 2-Hydroxyiso buttersäure mit rekom-
binanten Cupriavidus necator H16 

Um 2-Hydroxyisobuttersäure biotechnologisch herzustellen, wurden Teile des PHB Stoff-

wechsels von Cupriavidus necator und die Funktion einer  neu  entdeckten  Mutase  

kombiniert, wie in Abbildung 3-7 gezeigt ist. 
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Abbildung 3-7: Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure in gentechnisch veränderten Cupriavidus 
necator H16 (vergleiche Abbildung 3-3). Durch Inaktivierung der PHB-Synthase (phaC1) erfolgt 
keine Polymerisierung von (R)-3-Hydroxybutyryl-CoA ((R)-3-HB-CoA) zu PHB. Mittels einer 
Coenzym B12 abhängigen 2-Hydroxyisobutyryl-CoA Mutase (hcmA/hcmB) wird (R)-3-HB-CoA zu 
2-Hydroxyisobutyryl-CoA (2-HIB-CoA) umgeformt, aus dem schließlich durch eine unspezifische 
Abspaltung von Coenzym A das Produkt 2-Hydroxyisobuttersäure entsteht. 

 

Als  Wirtsorganismus wird eine Mutante von Cupriavidus necator H16 verwendet, die wegen 

einer Inaktivierung der PHB-Synthase das Monomer (R)-3-Hydroxybutyryl-CoA nicht zu PHB 

polymerisieren kann. Durch eine neu identifizierte 2-Hydroxyisobutyryl-CoA Mutase aus 

Aquincola tertiaricarbonis (Rohwerder et al. 2006; Lechner et al. 2007), welche in Cupriavi-

dus necator H16 integriert wird, kann (R)-3-Hydroxybutyryl-CoA zu 2-Hydroxyisobutyryl-CoA 

umgeformt werden. Schließlich wird durch Hydrolyse von 2-Hydroxyisobutyryl-CoA das Pro-

dukt 2-Hydroxyisobuttersäure gebildet (Müller und Rohwerder 2007; Reinecke et al. 2009; 

Hoefel et al. 2010; Rohwerder und Müller 2010). Durch den Verlust von 2 Molekülen CO2 pro 
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Molekül Fructose kann auf diesem Wege 2-Hydroxyisobuttersäure mit einer theoretischen 

Ausbeute von 0,67 molC molC-1 erzeugt werden. 

Ähnlich wie bei der Produktion von PHB könnte folglich die Bildung von 

2-Hydroxyisobuttersäure in den gentechnisch veränderten Cupriavidus necator H16 Stäm-

men durch geeignete Kultivierungsmethoden, die in Kapitel 3.1.2 erläutert sind, begünstigt 

werden. 

 

3.3.2 Biotechnologische Produktion von 3-Hydroxyiso buttersäure mit rekom-
binanten Escherichia coli 

Es existieren einige Patentanmeldungen, die einen künstlichen Stoffwechselweg ausgehend 

von Succinat beziehungsweise Succinyl-CoA vorschlagen, in dem mittels katalytischer Aktivi-

tät verschiedener heterologer und homologer Enzyme die Bildung von 3-

Hydroxyisobuttersäure realisiert  werden soll (Marx et al. 2007; Burk et al. 2009). Ein darauf 

basierender möglicher Weg von Succinat zu 3-Hydroxyisobuttersäure ist in Abbildung 3-8 

skizziert.  

Ausgehend von Succinat kann mit Hilfe einer Überexpression der in E. coli natürlich expri-

mierten Succinyl-CoA Synthetase, die aus einer α- und einer β-Untereinheit besteht 

(sucC/sucD), die Bildung von Succinyl-CoA begünstigt werden. Durch ein weiteres homolo-

ges Enzym wird Succinyl-CoA zu (2R)-Methylmalonyl-CoA umgesetzt. Für die Förderung 

dieser Reaktion kann die dafür benötigte Coenzym B12 abhängige Methylmalonyl-CoA Muta-

se (sbm) und YgfD (ygfD, in Abbildung 3-8 nicht dargestellt), ein weiteres Protein aus dem 

Operon der Mutase von E. coli, ebenfalls überexprimiert werden. Die exakte Funktion von 

YgfD ist nicht bekannt, es scheint jedoch in vivo mit der Methylmalonyl-CoA Mutase zu inter-

agieren und besitzt GTPase-Aktivität (Froese et al. 2009). Die Reaktion von Methylmalonyl-

CoA zu Propanyl-CoA kann durch die Inaktivierung des Gens ygfG, welches für eine Me-

thylmalonyl-CoA Decarboxylase kodiert (Haller et al. 2000), unterbunden werden. Mittels 

einer heterologen Expression der Methylmalonyl-CoA Epimerase aus Propionibacterium 

freudenreichii (Dayem et al. 2002) kann die Umwandlung von (2R)-Methylmalonyl-CoA zu 

(2S)-Methylmalonyl-CoA erfolgen. Der hier beschriebene Stoffwechselweg von Succinat zu 

(2S)-Methylmalonyl-CoA findet im Wesentlichen auch im Rahmen der biotechnischen Pro-

duktion von Propansäure mit Propionibakterien Anwendung (Rogers et al. 2006).  
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Abbildung 3-8: Künstlicher Syntheseweg zur Bildung von 3-Hydroxyisobutyrat aus Succinat in 
E. coli. Durch homologe Überexpressionen (in grün dargestellt) der Succinyl-CoA Synthetase 
(sucC/sucD) sowie der Coenzym B12 abhängigen Methylmalonyl-CoA Mutase (sbm) sollen 
die Reaktionen zu dem Intermediat (2R)-Methylmalonyl-CoA begünstigt werden. Eine Inaktivie-
rung der Methylmalonyl-CoA Decarboxylase (ygfG) soll eine Reaktion von 
(2R)-Methylmalonyl-CoA zu Propanyl-CoA verhindern. Weitere heterologe Expressionen (in blau 
dargestellt) einer Methylmalonyl-CoA Epimerase, einer Methylmalonyl-CoA Reduktase sowie 
einer 3-Hydroxyisobutyrat-Dehydrogenase sollen die Umsetzung von (2R)-Methylmalonyl-
CoA zu 3-Hydroxyisobutyrat ermöglichen. 

 

Für die anschließende Reaktion von (2S)-Methylmalonyl-CoA zu Methylmalonatsemialdehyd 

könnte eine Malonyl-CoA Reduktase aus Sulfolobus tokodaii zum Einsatz kommen, die in 

ihrer eigentlichen Funktion die Reduktion von Malonyl-CoA zu Malonatsemialdehyd kataly-

siert (Alber et al. 2006). Dieses Enzym kann jedoch auch (2S)-Methylmalonyl-CoA zu 
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Methylmalonatsemialdehyd umsetzten (Marx et al. 2007) und durch Einführung verschiede-

ner Mutationen kann die Aktivität hinsichtlich dieser Umsetzung zudem verbessert werden 

(resultierend in eine „Methylmalonyl-CoA Reduktase“, Daten nicht veröffentlicht). Schließlich 

erfolgt ausgehend von Methylmalonatsemialdehyd der letzte Reaktionsschritt des syntheti-

schen Stoffwechselweges zu 3-Hydroxyisobutyrat, der durch eine 3-Hydroxyisobutyrat 

Dehydrogenase aus Thermus thermophilus katalysiert werden kann (Lokanath et al. 2003; 

Lokanath et al. 2005). 

Eine vielversprechende Herangehensweise wäre die Verwirklichung dieses Stoffwechselwe-

ges in zur Bernsteinsäureproduktion optimierten E. coli Stämmen, da bei einer hohen 

Bildungsrate des Intermediates Succinat auch eine höhere 3-Hydroxyisobuttersäure Produk-

tion erwartet werden könnte. Die theoretische Ausbeute für die Produktion von 

3-Hydroxyisobuttersäure mit diesem Weg liegt durch Möglichkeiten der CO2-Fixierung ver-

mutlich höher als bei der Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure mit dem in Kapitel 3.3.1 

vorgestellten Verfahren. Genauere Abschätzungen werden in Kapitel 5 vorgestellt. Allerdings 

sind bei der hier vorgestellten Route deutlich mehr gentechnische Veränderungen vorzu-

nehmen. 

 

3.3.3 Weitere Ansätze 

Einige Arbeiten umfassen Untersuchungen der mikrobiellen Bildung von 

3-Hydroxyisobuttersäure durch Wildtypstämme diverser Mikroorganismen. Mit Pseudomonas 

putida wurde 3-Hydroxyisobuttersäure aus Isobuttersäure produziert (Goodhue und Schaef-

fer 1971). Zudem ist die Produktion von 3-Hydroxyisobuttersäure aus 2-Methyl-1,3-

Propandiol mit Stämmen von Acetobacter und Gluconobacter beschrieben (Ohta et al. 1982; 

León et al. 2001). Es handelt sich bei diesen Arbeiten jedoch eher um Biotransformationen. 

Als Ausgangsstoffe werden keine Zucker, sondern verschiedene auf petrochemischer Basis 

hergestellte C4-Körper verwendet. 

Zusammenfassend betrachtet gibt es derzeit keine weitern Publikationen in Fachzeitschrif-

ten, die realisierte Produktionsverfahren für Hydroxyisobuttersäuren aus nachwachsenden 

Rohstoffen beziehungsweise Zuckern darstellen, sondern die Beschreibung von möglichen 

Produktionsverfahren reduziert sich auf diverse Patentanmeldungen (Marx et al. 2007; Müller 

und Rohwerder 2007; Burk et al. 2009; Reinecke et al. 2009). 

 



Theoretische Grundlagen  29 

  

3.4 Grundlagen der Bioprozessführung 

Im Folgenden soll auf grundlegende Massenbilanzen und Prozessmodelle für die Beschrei-

bung des mikrobiellen Wachstums in idealen Reaktoren sowie auf die Eigenschaften der 

verwendeten realen Reaktoren eingegangen werden. Die verwendeten mathematischen Be-

schreibungen sind vorwiegend nach (Chmiel 2006) dargestellt. 

 

3.4.1 Mikrobielles Wachstum 

Das Zellwachstum wird als erste Approximation mit einem unstrukturierten, unsegregierten 

Modell beschrieben, das heißt, man unterscheidet nicht zwischen verschiedenen Individuen 

in der Zellpopulation (unsegregiert) und es werden keine Substrukturen beispielsweise der 

Zellen selbst berücksichtigt (unstrukturiert). Die Wachstumsgeschwindigkeit rX (g L-1 h-1), 

sprich die Änderung der Zellkonzentration cX (g L-1) mit der Zeit t (h), wird als eine Funktion 

der Konzentration der Zellen selbst und einem Faktor, der spezifischen Wachstumsrate 

µ (h-1), beschrieben (Gleichung 3-1). 

XX
X cr

dt
dc

⋅µ==                    Gleichung 3-1 

 

Sofern die Wachstumsrate unter nicht limitierenden Bedingungen konstant ist, kann 

Gleichung 3-1 integriert werden und es ergibt sich das in Gleichung 3-2 dargestellte expo-

nentielle Wachstumsverhalten mit cX,0 als Zellkonzentration zum Zeitpunkt t = 0.  

t
0,XX ecc ⋅µ⋅=  Gleichung 3-2 

 

Häufig ist die Annahme unlimitierter Bedingungen jedoch unzulässig. Das Zellwachstum 

kann beispielsweise zusätzlich von einer limitierenden Substratkonzentration cS (g L-1) ab-

hängen. Diese Abhängigkeit wird häufig formalkinetisch durch eine Präzisierung der 

Wachstumsrate µ mit einer einfachen Sättigungsfunktion dargestellt (Gleichung 3-3). 

SS

S
max Kc

c
µµ

+
⋅=     Gleichung 3-3 

 

Die einfache Integration resultierend in Gleichung 3-2 ist somit nicht mehr möglich. Die Kon-

stante KS (g L-1) entspricht dem Wert der Substratkonzentration, bei der die Wachstumsrate 

halb so groß wie die maximale Wachstumsrate ist. 
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Entsprechend der Wachstumsgeschwindigkeit rX können die Substrataufnahmerate rS sowie 

die Produktbildungsrate rP durch Gleichung 3-4 und Gleichung 3-5 beschreiben werden mit 

den beiden spezifischen Raten qS und qP  (gSubstrat/Produkt g
-1 h-1). 

XSS
S cqr

dt

dc
⋅==

 

XPP
P cqr

dt
dc

⋅==      

Gleichung 3-4 

 

Gleichung 3-5 

 

Besonders im Rahmen der industriellen Biotechnologie bei der mikrobiellen Erzeugung von 

Produkten mit vergleichsweise geringer Wertschöpfung kann die Ausbeute (g g-1 oder auch 

mol mol-1 beziehungsweise molC molC-1) eines Zielproduktes eine wesentliche Rolle für die 

Bewertung eines Prozesses hinsichtlich seiner Wirtschaftlichkeit spielen. Diese kann als die 

Masse (oder Menge) an gebildetem Produkt bezogen auf den Verbrauch des primären Sub-

strates (meist Kohlenstoffquelle) betrachtet und sowohl für Biomasse (YX/S) als auch 

Metabolite (YP/S) als Produkte definiert werden (entsprechend Gleichung 3-6 und Gleichung 

3-7). 

SS

X

S

X
S/X q

µ
r
r

dc
dc

Y ===
 

S

P

S

P

S

P
S/P q

q
r
r

dc
dc

Y ===        

Gleichung 3-6 

 

Gleichung 3-7 

 

Die spezifische Substrataufnahme qS kann weiterhin als Summe des für die Biomassebil-

dung (qS,µ), die Produktbildung (qS,P) sowie den Erhaltungsstoffwechsel (mS, g g-1 h-1) 

benötigten Substrates beschrieben werden (Gleichung 3-8).  

SP,Sµ,SS mqqq ++=                  Gleichung 3-8 

 

Unter Verwendung von Gleichung 3-6 und Gleichung 3-7 ergibt sich für die Beschreibung 

von qS die Gleichung 3-9. 

S
S/P

P

S/X
S m

Y
q

Y
µ

q ++=                   Gleichung 3-9 

 

Neben der Kohlenstoffquelle spielt im Rahmen von Bioprozessen häufig das Substrat Sauer-

stoff eine wesentliche Rolle. Zur Vermeidung einer Limitation sollte die Sauerstofftransferrate 
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OTR („oxygen transfer rate“, mol m-3 s-1) genügend hoch sein. Da die Sauerstofftransferrate 

maßgeblich durch den flüssigkeitsseitigen Konzentrationsgradienten in der Grenzschicht an 

der Phasengrenzfläche zwischen Gasblase und Flüssigkeit ((cO2,l* - cO2,l), mol m-3) bestimmt 

ist, kann diese mittels des volumenbezogenen Sauerstofftransportkoeffizienten kLa (s-1) und 

Gleichung 3-10 beschrieben werden. In der Praxis wird die Sauerstofftransferrate in einem 

Rührkesselreaktor häufig durch Erhöhung der Rührerdrehzahl und der damit verbunden fei-

neren Dispergierung der Gasblasen und einem demzufolge steigendem kLa verbessert. 

)cc(akOTR l,2O
*

l,2OL −⋅=                        Gleichung 3-10 

 

Die volumetrische Sauerstoffaufnahmerate OUR („oxygen uptake rate“, mol L-1 h-1) ist defi-

niert als die pro Volumeneinheit durch die enthaltenen Zellen aufgenommene Menge an 

gelöstem Sauerstoff. Sie kann analog zu Gleichung 3-1 mittels der spezifischen Sauerstoff-

aufnahmerate qO2 (mol g-1 h-1) und Gleichung 3-11 beschrieben werden. 

X2O cqOUR ⋅=               Gleichung 3-11 

 

Mit der spezifischen Sauerstoffaufnahmerate qO2 und der spezifischen CO2 Bildungsrate qCO2 

kann der sogenannte Respiratorische Quotient (RQ, molCO2 molO2
-1) bestimmt werden, mittels 

dessen Aussagen über den metabolischen Zustand der Zellpopulation getroffen werden 

können (Gleichung 3-12). 

2O

2CO

q

q
RQ =               Gleichung 3-12 

 

In der Praxis lässt sich der RQ mit Gleichung 3-13 bestimmen. 

)(

)(

M

M
RQ

t,2O0,2O

0,2COt,2CO

2CO

2O

2O

2CO

ψ−ψ
ψ−ψ

ρ
ρ

=    Gleichung 3-13 

2COρ   Dichte von CO2 (hier: 1,963 g L-1) 

2Oρ   Dichte von O2 (hier: 1,429 g L-1) 

2COM   Molare Masse von CO2 (hier: 44 g moL-1) 

2OM   Molare Masse von O2 (hier: 32 g moL-1) 

2COψ   Volumenanteil von CO2 im Abgas (zum Zeitpunkt 0 und t, %) 

2Oψ   Volumenanteil von O2 im Abgas (zum Zeitpunkt 0 und t, %) 
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3.4.2 Bilanzierung von idealen Rührkesselreaktoren 

Für die Durchführung von reaktionstechnischen Prozessen in fluiden oder gasförmigen Pha-

sen kommen verschiedene Reaktortypen mit unterschiedlichen Eigenschaften zum Einsatz 

(Fogler 2005). Der am häufigsten angewandte Reaktortyp im Rahmen der Bioverfahrens-

technik ist der Rührkesselreaktor (Weuster-Botz 2006). Unter einem idealen 

Rührkesselreaktor wird ein isotroper Reaktor verstanden, das heißt, er ist in Bezug auf alle 

Komponenten ideal durchmischt und die physikalischen Eigenschaften der Reaktionsmi-

schung sowie die Reaktionsgeschwindigkeiten sind räumlich konstant. Die einzelnen Stoffe 

im Reaktor können mit Gleichung 3-14 bilanziert werden. 

Riiausein,iein
iR VrcVcV

dt
)cV(d

⋅+⋅−⋅=
⋅

&&  Gleichung 3-14 

RV   Reaktorvolumen, L 

,Vein
&

ausV&  Zulauf- sowie Ablaufvolumenstrom, L h-1 

,c ein,i ic  Konzentration der Komponente i im Zulauf sowie im Reaktor/Ablauf, g L-1 

ir   Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i, g L-1 h-1 

 

Man unterscheidet prinzipiell zwischen drei verschiedenen grundlegenden Betriebsweisen 

von Bioreaktoren: Dem Satzverfahren (Batch), dem Zulaufverfahren (Fed-Batch) und dem 

kontinuierlichen Betrieb. Das Satz- und Zulaufverfahren sollen im Folgenden näher erläutert 

werden. 

 

Satzverfahren 

Beim Satzverfahren handelt es sich in Bezug auf die Flüssigkeitsphase um ein geschlosse-

nes System, bei dem keine Flüssigkeitsströme zu- oder abgeführt werden. Demzufolge 

spricht man in der Praxis bei einer Kultivierung ohne Zufuhr von Substrat und Abfuhr von 

Kultivierungslösung trotz der Zu- und Abfuhr von Gasströmen von einem  Satzverfahren. Die 

Zugabe von geringen Mengen Säure oder Base zur pH Regelung bleibt in dem Zusammen-

hang ebenfalls häufig unberücksichtigt. Die in Gleichung 3-14 angegebene Bilanz vereinfacht 

sich somit zu Gleichung 3-15. 

i
i r

dt
dc

=                           Gleichung 3-15 
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Bei Betrachtung der Zellkonzentration als Komponente ci lassen sich in der Regel verschie-

dene Phasen im Satzbetrieb beobachten, die in Abbildung 3-9 skizziert sind. 

                     
Prozesszeit

ln
c x

I II III IV V VI

Prozesszeit

ln
c x

I II III IV V VI

 

Abbildung 3-9: Typischer Verlauf der Zellkonzentration cX (logarithmisch aufgetragen) während 
einer Satzkultivierung: Verzögerungsphase (I), Übergangsphase 1 (II), exponentielle Phase (III), 
Übergangsphase 2 (IV), stationäre Phase (V) und Absterbephase (VI). 

 

Zunächst passen sich die Zellen der neuen Umgebung an und wachsen langsam oder gar 

nicht (I). Das Wachstum beschleunigt sich allmählich (II) bis hin zu einer exponentiellen Zu-

nahme der Zellen durch eine konstante spezifische Wachstumsrate µmax (III). Aufgrund von 

Limitation eines Substrates oder Inhibierung durch die Akkumulation von Stoffwechselpro-

dukten verzögert sich früher oder später das Wachstum (IV) und die Zellkonzentration 

erreicht einen stationären Zustand, in dem die Zunahme der Zellen dem Absterben der Zel-

len gleicht (V). Anschließend erfolgt die Absterbephase (VI) 

Die exponentielle Phase (III) lässt sich mit der algebraischen Gleichung 3-2 beschreiben. 

Durch Einsetzten von Gleichung 3-3 in Gleichung 3-1 kann Phase III und IV sowie nähe-

rungsweise Phase V in Form einer Differentialgleichung beschrieben werden. 

 

Zulaufverfahren 

Bioreaktoren mit Zulauf sind hinsichtlich ihrer Flüssigphase keine geschlossenen Systeme. 

Die Prozesse werden in der Regel mit einer relativ geringen Konzentration an Substraten 

gestartet und durch den Zulauf werden weitere Substrate zugeführt und somit je nach einge-

stelltem Volumenstrom die metabolische Aktivität der Zellen gesteuert. So kann 

beispielsweise die Wachstumsrate begrenzt und ein Überflussmetabolismus vermieden wer-

den. Eine solche Limitation kann sich ebenfalls positiv auf die Bildung eines Produkts und die 

durch den Prozess erzielte Ausbeute auswirken. Aus diesem Grund finden Zulaufverfahren 
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weite Verbreitung in der industriellen Biotechnologie. Gleichung 3-14 kann für Zulaufverfah-

ren (ohne Ablauf) zu Gleichung 3-16 beziehungsweise Gleichung 3-17 vereinfacht werden. 

Riein,iein
R

i
i

R
iR VrcV

dt
dV

c
dt
dc

V
dt

)cV(d
⋅+⋅=+=

⋅
&  

iiein,i
R

eini r)cc(
V
V

dt
dc +−=

&

                 

Gleichung 3-16 

 

Gleichung 3-17 

 

Aus Gleichung 3-17 lassen sich Gleichung 3-18 und Gleichung 3-19 für die Zellkonzentration 

sowie die Substratkonzentration ableiten. 

XX
R

einX cµc
V
V

dt
dc ⋅+=

&

 

XSSein,S
R

einS cq)cc(
V
V

dt
dc ⋅+−=

&

 

Gleichung 3-18 

 

Gleichung 3-19 

 

Unter der Annahme, dass das Reaktionsvolumen durch den Zulauf unwesentlich steigt sowie 

die Biomassekonzentration nicht nennenswert verdünnt wird und die Substratkonzentration 

sich nicht ändert, kann aus Gleichung 3-18 und Gleichung 3-19 ein von der Zeit allein ab-

hängiges Zulaufprofil berechnet werden, das eine näherungsweise konstante 

Wachstumsrate ermöglicht (Gleichung 3-20). 

tµ
S

S/XSein,S

0,X0,R
ein em

Y
µ

)cc(

cV
V ⋅⋅








+⋅

−
⋅

=&           Gleichung 3-20 

 

In der Praxis hat sich bewährt, eine Wachstumsrate µset mit dem Zulauf einzustellen, die 

deutlich geringer ist als die maximale Wachstumsrate. Die Substratkonzentration im Medium 

ist dabei praktisch Null. Trotz Ungenauigkeiten bei der Bestimmung von Konstanten in 

Gleichung 3-20 lässt sich eine robuste und gut reproduzierbare Prozessführung erreichen 

(Jenzsch et al. 2006). Es entsteht dabei ein sich selbst einstellendes System, dass ab einem 

gewissen Zeitpunkt immer dieselbe Konzentration und den selben physiologischen Zustand 

der enthaltenen Zellen erzielt. Dadurch lassen sich hohe Zelldichten erreichen und dabei 

Probleme wie eine frühe Sauerstofflimitation oder die Bildung unerwünschter Nebenprodukte 

minimieren. Unter Vernachlässigung des Erhaltungsstoffwechsels lässt sich Gleichung 3-20 

somit weiter vereinfachen zu Gleichung 3-21. 
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tµ

S/Xein,S
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=&             Gleichung 3-21 

 

3.4.3 Reale Rührkesselreaktoren im Labor- und Indus triemaßstab 

Rührkesselreaktoren in der Bioverfahrenstechnik sind in der Regel zylindrische Behälter aus 

Glas oder Edelstahl mit einem üblichen Höhe zu Durchmesser Verhältnis von 3:1. Die Behäl-

ter sind mit einer rotierenden Welle versehen, welche von oben oder unten mittels einer 

Wellendichtung in den Kessel eingeführt ist. Die Rührwelle ist je nach Einsatzbereich mit un-

terschiedlichen Rührertypen ausgestattet. Für die Kultivierung von prokaryotischen Zellen 

werden in der Regel drei 6-Blattscheibenrührer verwendet. Der Gaseintrag kann durch Ein-

leitung von steriler Luft (oder anderer Gase) über einen Gasverteiler direkt unterhalb des 

Rührorgans und anschließender Dispersion der Gasblasen durch die Rotation der Rührer 

erfolgen. Die Reaktoren sind üblicherweise mit Strömungsbrechern versehen zur Verbesse-

rung der Durchmischung. Mittels Wärmetauscher beziehungsweise eines Doppelmantels 

und einem Temperatursensor kann die Temperatur des Reaktors geregelt werden. Weitere 

wichtige Regelgrößen im Rahmen der Bioverfahrenstechnik sind der pH und die Gelöstsau-

erstoffkonzentration (pO2). Diese beiden Prozessvariablen werden häufig mittels Prozess-

elektroden gemessen. Der pH kann durch die automatische Zufuhr von saueren oder 

basischen Salzlösungen geregelt werden und der pO2 mittels Variation der Rührerdrehzahl 

und einem demzufolge sich verändernden kLa, wie in Kapitel 3.4.2 erläutert. Durch eine an-

geschlossene Abluftanalytik können Daten über die Konzentration von Sauerstoff und 

Kohlenstoffdioxid sowie anderen Komponenten im Abgas zur Ermittlung von Informationen 

über den metabolischen Zustand der Zellpopulation genutzt werden. 

Neben dem Satzverfahren ist eine häufig angewendete Betriebsmethode für Rührkesselre-

aktoren das in Kapitel 3.4.2 erläuterte Zulaufverfahren, mit dem hohe Zelldichten 

(> 100 g L-1) und gute Produktivitäten erreicht sowie unerwünschte Nebenproduktbildung 

vermieden werden können (Weuster-Botz et al. 2007). 

Das oben beschriebene Design eines Rührkesselreaktors kann abhängig vom Verwen-

dungszweck in vielen Formen variieren, insbesondere im großtechnischen Maßstab. Zudem 

gibt es noch eine Vielzahl grundsätzlich anderer Bauweisen von Bioreaktoren, die hier nicht 

näher erläutert werden (Chmiel 2006). 

Das Verhalten realer Rührkesselreaktoren kann insbesondere im größeren Maßstab von 

dem in Kapitel 3.4.2 beschriebenen idealen Rührkesselreaktor abweichen. Die Örtliche Un-

abhängigkeit von Prozessvariablen wie beispielsweise die Stoffkonzentration oder der Druck 

sind nicht immer gegeben (Fogler 2005). 
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3.4.4 Parallele Kultivierungstechniken 

Die Optimierung von Prozessbedingungen ist ein wesentlicher Bestandteil bei der Entwick-

lung von kommerziellen Bioprozessen. Neben der hohen Anzahl an Prozessvariablen wie 

zum Beispiel diverse Medienkomponenten kann der Einfluss verschiedener Prozessvariab-

len von anderen Variablen selbst in Form einer Interaktion abhängen. Dies stellt die Methode 

der Untersuchung von einer Variablen nach der anderen bei Konstanthalten aller anderen 

Variablen in Frage und ließe die Möglichkeiten der zu untersuchenden Prozesszustände ins 

Unermessliche steigen (Weuster-Botz 2000). Selbst eine Auswahl an Prozesszuständen ba-

sierend auf statistischer Versuchsplanung lässt sich nur unter hohem Zeit- und 

Kostenaufwand in üblichen Reaktoren im größeren Maßstab bewerkstelligen.  

Aus diesem Grunde haben sich im Rahmen der Bioverfahrenstechnik diverse parallele Kulti-

vierungstechniken in kleinen Reaktoren etabliert, von denen einige hier erläutert werden 

sollen. 

 

Schüttelkolben und weitere parallele Kultivierungss ysteme 

Schüttelkolben sind die am weitesten verbreiteten parallelen Reaktoren im Rahmen der Bio-

verfahrenstechnik insbesondere zur Durchführung von Satzverfahren und zeichnen sich 

durch ihre einfache Handhabung, die kostengünstige Anschaffung und die Möglichkeit der 

simultanen Inkubation und Durchmischung von mehreren Dutzend Ansätzen innerhalb eines 

Schüttelinkubators aus (Weuster-Botz 2000). Die Ausführung des Schüttelkolbens (Arbeits-

volumen, Geometrie, Material) sowie die Betriebsweise (Temperatur, Schüttelfrequenz, 

Füllvolumen, Art der Verschlusskappe) wird abhängig von der Fragestellung variiert (Betts 

und Baganz 2006). 

Es gibt zwar bereits Charakterisierungen der verfahrenstechnischen Eigenschaften von 

Schüttelkolben (Maier et al. 2004; Weuster-Botz 2006), jedoch kommt es aufgrund prozess-

technischer Einschränkungen wie einem geringen Sauerstoffeintrag durch die 

Oberflächenbegasung, der fehlenden Möglichkeit zur Gestaltung eines Zulaufprozesses so-

wie der Messung und Regelung des pH oder der Notwendigkeit einer manuellen 

Probenahme zu Schwierigkeiten bei der Übertragung der unkontrollierten Satzexperimente in 

kontrollierte Zulaufverfahren größeren Maßstabs (Hortsch und Weuster-Botz 2010a). 

Aus diesem Grund wurden parallele Systeme entwickelt, im Rahmen derer beispielsweise 

die Regelung des pH oder die Möglichkeit eines Zulaufs in das System des herkömmlichen 

Schüttelkolbens integriert wurde (Weuster-Botz et al. 2001; Betts und Baganz 2006). Die Pa-

rallelisierung solcher Systeme mit mehr als 16 Reaktoreinheiten gestaltet sich jedoch 

schwierig (Weuster-Botz et al. 2007). 
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Es existieren eine Vielzahl an anderen nicht gerührten Reaktoren im Milliliter- und Mikroli-

termaßstab (Kumar et al. 2004; Betts und Baganz 2006; Fernandes und Cabral 2006; 

Schapper et al. 2009) wie beispielsweise modifizierte Mikrotiterplatten oder miniaturisierte 

Blasensäulen. Die Systeme zeichnen sich durch verschiedenste Entwicklungsstufen bezüg-

lich der Regelungs- und Automatisierungsmöglichkeit aus. Häufig wird ein kleineres 

Reaktionsvolumen mit einer verminderten Übertragbarkeit in größere Maßstäbe erkauft. 

Nicht immer sind die entsprechenden Reaktoren jedoch dafür vorgesehen, die Ergebnisse 

direkt in größere Maßstäbe übertragen zu können. 

 

Miniaturisierte Rührkesselreaktoren 

Verschiedene Systeme miniaturisierter Rührkesselreaktoren wurden entwickelt, die tenden-

ziell eine verbesserte Übertragbarkeit der evaluierten Prozessbedingungen in größere 

Maßstäbe ermöglichen (Hortsch und Weuster-Botz 2010a). 

Hinsichtlich Automatisierung und Parallelisierung ist nach (Micheletti und Lye 2006) eines 

der fortgeschrittensten Systeme das in (Puskeiler und Weuster-Botz 2004; Puskeiler et al. 

2005a; Puskeiler et al. 2005b; Weuster-Botz et al. 2005) beschriebene parallele Rührkessel-

reaktorsystem, welches bereits im Rahmen mehrerer Studien verwendet beziehungsweise 

weiterentwickelt wurde (Knorr et al. 2007; Kusterer et al. 2008; Vester et al. 2009; Hortsch et 

al. 2010; Hortsch und Weuster-Botz 2010b; Hortsch et al. 2011; Hortsch und Weuster-Botz 

2011). Hinsichtlich der Möglichkeit zur Maßstabsvergrößerung wurden die Milliliter Rührkes-

selreaktoren ebenfalls bereits charakterisiert (Hortsch und Weuster-Botz 2010b). Dieses 

System wurde auch in dieser Arbeit verwendet und soll daher an dieser Stelle näher erläutert 

werden. 

     

Abbildung 3-10: 48 parallele Milliliter Rührkesselreaktoren nach (Kusterer et al. 2008). 
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Bis zu 48 Einweg-Reaktoren aus Polystyrol mit einem Nutzvolumen von 8 - 15 mL, die am 

Boden mit optischen chemischen Sensoren für pH und pO2 versehen sind, können in einem 

Bioreaktorblock parallel betrieben werden (Abbildung 3-10). Über die Reaktoren wird eine 

autoklavierbare Sterilgasabdeckung positioniert, die mit 48 auf Hohlachsen gelagerten Rühr-

organen versehen ist, welche über ein zentrales magnetisch-induktives Antriebsystem 

innerhalb des Reaktorblocks in eine Drehbewegung versetzt werden können 

(500 - 3000 U min-1). Durch genügend hohe Rotation der speziell entworfenen Rührorgane 

(~ 1800 U min-1) wird über die Hohlachse steriles Gas vom Kopfraum in die Medien einge-

bracht. Durch diese Form der Gasinduktion können kLa > 0,4 s-1 und somit vergleichbare 

beziehungsweise höhere Werte wie für Rührkesselreaktoren im Labor- und Industriemaßstab 

erreicht werden (Puskeiler et al. 2005a). Die Kopfräume aller Reaktoren werden integral über 

die Sterilgasabdeckung mit steriler Luft oder anderen Gasen versorgt, welches über die Öff-

nungen für Probenahme wieder austritt und so Kontaminationen über die Öffnungen 

vermeidet. Der Bioreaktorblock ist mit zwei Wärmetauschern versehen, mit Hilfe deren die 

Temperatur im Flüssigkeitsraum der Reaktoren geregelt und die Verdampfung im Kopfraum 

reduziert werden können. Des Weiteren ist der Bioreaktorblock mit einem System zur Rüh-

rerausfallerkennung versehen. Die an den Reaktorböden immobilisierten chemischen 

Sensoren für die Messung von pH und pO2 können mittels optosensorischer Einheiten, die 

unter den Reaktoren positioniert sind, mit einem Lichtblitz bei spezifischer Wellenlänge zur 

Fluoreszenz angeregt werden. Das Abklingverhalten des Fluoreszenzsignals steht in Bezie-

hung zum jeweiligen Analyten beziehungsweise dessen Konzentration. Mittels einer 

Einbindung in einen Laborautomaten (vergleiche Abbildung 3-10 und Abbildung 4-2) und die 

Verwendung einer Prozessleitsoftware kann das System beispielsweise hinsichtlich Daten-

aufzeichnung, Probenahme, pH Kontrolle sowie intermittierender Substratzufuhr 

automatisiert werden. 

 

Messung von pH und pO 2 in miniaturisierten Rührkesselreaktoren 

Anstatt von Prozesselektroden kommen in den hier verwendeten miniaturisierten Rührkes-

selreaktoren die bereits erwähnten nicht invasiven optischen Messverfahren für die 

Bestimmung des pO2 und des pH zum Einsatz, die im Folgenden näher erläutert werden. 

Die pO2-Messung beruht auf unterschiedliche Abklingzeiten eines Luminophores abhängig 

von der Sauerstoffkonzentration. Ein Luminophor aus dem pO2-Sensor wird durch einen 

Lichtpuls (505 nm) angeregt und das emittierte Fluoresenzsignal (580 nm) gemessen. Die 

Abklingzeit des emittierten Lichtsignals variiert dabei abhängig von der Sauerstoffkonzentra-

tion. Mittels einer Phasenmodulation wird die Abklingzeit in eine Phasenverschiebung 

umgerechnet. Bei niedrigen Sauerstoffkonzentrationen entstehen starke Phasenverschie-
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bungen. Je höher der pO2 in der Kultivierungslösung ist, desto stärker wird die Phasenver-

schiebung verringert (siehe Abbildung 3-11). Diese Phasenverschiebung wird mit einer 

Referenz, die durch die Messung eines LED-Pulses durch den Detektor generiert wird, ab-

geglichen. Auf diese Weise kann die Sauerstoffkonzentration für jeden Reaktor mehrmals 

pro Minute bestimmt und aufgezeichnet werden (Weuster-Botz et al. 2005). 
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Abbildung 3-11: Prinzip der pO2-Messung durch die Erfassung der Phasenverschiebung 
(Weuster-Botz et al. 2005). Niedrige pO2 führen zu starken (Φ2, gepunktete Linie), hohe pO2 zu 
geringen Phasenverschiebungen (Φ1, gestrichelte Linie) im Vergleich zum Referenzsignal 
(durchgezogene Linie).     

 

Die Messung des pH-Wertes wird nach der Methode des „Dual-Lifetime-Referencing“ (DLR) 

durchgeführt (Kocincová 2007; Kusterer 2007). Bei diesem Verfahren sind zwei verschiede-

ne Luminophore in die entsprechenden Sensoren eingelassen. Das eigentliche pH-sensitive 

Luminophor hat eine kurze Abklingzeit während das nicht-sensitive Referenz-Luminophor 

eine wesentlich längere Abklingzeit und folglich praktisch keine Abhängigkeit vom pH auf-

weist. Da beide Luminophore stark überlappende Absorptions- und Emissionsspektren 

haben, können sie bei einer Wellenlänge gemeinsam angeregt und das überlappende Fluo-

reszenzsignal bei einer anderen Wellenlänge ausgelesen werden. Das gemessene 

Antwortsignal hängt vom Verhältnis des variablen Indikator- und des konstanten Referenz-

signals ab. Abhängig von der Amplitude des Indikatorsignals verändert sich somit die 

Phasenverschiebung des Gesamtsignals, wie in Abbildung 3-12 skizziert ist. Anhand der 

zeitlich aufgelösten Phasenverschiebungen kann somit eine Korrelation zum pH-Wert erstellt 

werden, die einen sigmoidalen Verlauf hat. 
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Abbildung 3-12: Prinzip der pH-Messung nach der Dual-Lifetime-Referencing (DLR) Methode. 
Das variable Indikatorsignal (Φind, gestrichelte Linie) und das konstante Referenzsignal (Φref, 
durchgezogene Linie) produzieren mittels Superposition das eigentliche Messsignal (Φm, gepunk-
tete Linie). Die Abbildung zeigt ein Beispiel für einen ungequenchten (hohe Amplitude von Φind) 

und einen durch den Analyten gequenchten Zustand (geringe Amplitude von Φind). 
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4 Material und Methoden 

 

4.1 Mikroorganismen, Stammkulturherstellung, Vektor en und gen-
technische Arbeiten 

 

4.1.1 Cupriavidus necator 

Cupriavidus necator H16 PHB-4 (DSM 541;(Schlegel et al. 1970) und Cupriavidus necator 

H16 ∆phaC1 (Peplinski et al. 2010) wurden vom Kooperationspartner Evonik Degussa (Marl) 

bereitgestellt. Beide Mikroorganismen tragen den Vektor pBBR1MCS-2::meaBhcmA-hcmB 

(im Folgenden pBBR1MCS-2::HCM genannt). Das Plasmid basiert auf dem „broad-host-

range“ Vektor pBBR1MCS mit einer Kanamycin Resistenz (Kovach et al. 1995) und beinhal-

tet die Gene hcmA und hcmB von Aquincola tertiaricarbonis (auch als icmA und icmB 

bezeichnet;(Rohwerder et al. 2006; Reinecke et al. 2009), welche für die beiden Untereinhei-

ten der 2-Hydroxyisobutyryl-CoA Mutase kodieren. Des Weiteren enthält der Vektor ein Gen 

für eine zu einem MeaB-Protein homologe Proteinsequenz (Korotkova und Lidstrom 2004), 

durch dessen Expression die 2-Hydroxyisobuttersäure Produktion verbessert wird (Reinecke 

et al. 2011). Die Expression von meaB und hcmA erfolgt in Form eines Fusionsproteins. Die 

Gene sind über die Schnittstellen NsiI/SpeI und SpeI/SacI in die Plasmide kloniert. 

 

4.1.2 Escherichia coli 

Im  Laufe  dieses  Projekts wurden  unterschiedliche gentechnisch veränderte E. coli Stäm-

me basierend  auf  dem  Basisstamm Escherichia coli K-12 MG1655 (F- λ-) konstruiert und  

charakterisiert. Die gentechnischen Methoden umfassten die Deletion einzelner Gene, die 

stabile (chromosomale) Integration von rekombinanten Genen sowie die Überexpression 

verschiedener Gene mittels eines Plasmides. Die in dieser Arbeit verwendeten prinzipiellen 

Strategien zur Saccharoseaufnahme sowie die verfolgten Ansätze zur Verbesserung der 

Bernsteinsäureproduktion in gentechnisch veränderten E. coli Stämmen sind in Abbildung 

4-1 zusammengefasst. 
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Abbildung 4-1: Gentechnische Veränderungen im Rahmen dieses Projektes zur Erzeugung von 
Saccharose verwertenden E. coli Stämmen zur Bernsteinsäureproduktion (siehe Abbildung 3-1 
für Erläuterungen zu der Darstellung). Homologe Überexpressionen sind grün, heterologe Ex-
pressionen blau und inaktivierte Stoffwechselwege grau dargestellt. Gendeletionen sollen die 
Produktion von Lactat (∆ldhA), Ethanol (∆adhE) sowie Acetat (∆ack-pta) minimieren. Anapleroti-
sche Reaktionen sollen durch homologe Überexpressionen (pck, ppc, maeA oder maeB) oder die 
heterologe Überexpression einer Pyruvatcarboxylase (pyc) verstärkt werden. Die Integration ei-
nes Saccharoseaufnahme- und Verwertungsoperons (scrY, scrA, scrB und scrK oder cscA, cscB 
und cscK) soll die Verwendung des Zweifachzuckers ermöglichen (siehe Text für Details). Durch 
Inaktivierung von ptsG ist die Glucoseaufnahme und Verwertung beeinflusst. 
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Die vom Kooperationspartner Evonik Degussa durchgeführten Deletionen sowie die stabilen 

Integrationen verschiedener Gene führten zu gentechnisch veränderten E. coli Stämmen, die 

als Wirtsorganismen für die Transformation verschiedener Plasmide dienten und unter An-

gabe der im Text verwendeten Kurzbezeichnung in Tabelle 11-1 (Anhang) zusammengefasst 

sind. Die Eigenschaften der Wirtsorganismen sollen hier kurz erläutert werden. 

Als E.coli (wt) wird der verwendete Basisstamm Escherichia coli K-12 MG1655 bezeichnet, 

ein ausführlich charakterisierter und häufig eingesetzter Organismus für die Herstellung von 

Produkten aus nachwachsenden Rohstoffen (Lee et al. 2010). 

In E. coli ∆3 sind die  Gene  für die Lactatdehydrogenase (ldhA), die Alkoholdehydrogenase 

(adhE) sowie die Acetatkinase und Phosphotransacetylase (ack-pta) durch Deletionsmutati-

onen ausgeschaltet. 

E. coli ∆4∆ptsG::scr hat neben den oben genannten drei Deletionen zusätzlich eine Inaktivie-

rung der Methylmalonyl-CoA-Decarboxylase (ygfG, in Abbildung 4-1 nicht dargestellt). Ein 

Gen für das glucosespezifische Phosphotransferasesystem (ptsG) wurde per Insertion  

durch  ein  Saccharose Operon (scr) zur Verwertung des Zweifachzuckers ersetzt. Das Ope-

ron umfasst die Gene für ein saccharosespezifisches Phosphotransferasesystem (scrA), 

eine Saccharose-6-phosphat Invertase (scrB), eine Saccharose Permease (scrY) sowie eine 

Fructosekinase (scrK) aus Salmonella typhimurium (Schmid et al. 1982; Hardesty et al. 

1987; Schmid et al. 1988). Die stabile Integration des Saccharose Aufnahme- und Verwer-

tungsoperons erfolgte ohne Repressor (scrR). 

Die Transformation der Wirtsorganismen wurde entweder von dem Kooperationspartner 

Evonik Degussa durchgeführt oder erfolgte im Rahmen dieser Arbeit wie im Folgenden be-

schrieben. Alle transformierten Organismen und deren in der Arbeit verwendeten 

Kurzbezeichnungen sind in Tabelle 11-2 aufgelistet. Die verwendeten Vektoren mit den ent-

sprechenden kodierten Proteinen sind in Tabelle 11-3 zusammengefasst. Unabhängig von 

der Quelle wurde jeder transformierte E. coli mittels Polymerase-Kettenreaktion (PCR) auf 

das Vorhandensein der entsprechenden Plasmide überprüft. 

Einige E. coli Stämme wurden je mit einem Plasmid transformiert, das jeweils ein Gen für ein 

Enzym zur Verwirklichung oder Verbesserung einer anaplerotischen CO2-fixierenden Reakti-

on trägt. Eine höhere Produktivität sowie Ausbeute für Bernsteinsäure wird durch diese 

Überexpressionen angestrebt. Die homologen Enzyme Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase 

(pck), Phosphoenolpyruvatcarboxylase (ppc), zwei verschiede decarboxylierende Malatde-

hydrogenasen (maeA, maeB) sowie drei heterologe Pyruvatcarboxylasen wurden im 

Rahmen dieser Studie untersucht. Die Pyruvatcarboxylasen stammten aus Corynebacterium 

glutamicum (Peters-Wendisch et al. 1997; Peters-Wendisch et al. 1998), Lactococcus lactis 

(Sanchez et al. 2006) sowie Rhizobium etli (Jitrapakdee und Wallace 1999; Maurice et al. 
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2007; Jitrapakdee et al. 2008). Für die Expression dieser Gene wurde der Vektor pEC-

XC99E verwendet. Das Plasmid ist ein E. coli - Corynebacterium glutamicum Shuttle-Vektor 

mit einer Größe von 6956 bp (GenBank Nummer: AY219682) und basiert auf dem „medium 

copy number“ Plasmid pGA1 (Kirchner und Tauch 2003). Derauf dem Plasmid enthaltene  trc 

Promoter ähnelt dem tac Promoter und kann mit IPTG induziert werden (Brosius et al. 1985; 

Terpe 2006). Der Vektor vermittelt eine Chloramphenicol Resistenz. 

Neben der stabilen Integration eines Saccharose Aufnahme- und Verwertungsoperons wur-

de in einigen Stämmen die Saccharoseverwertung durch Transformation eines Plasmides 

mit den entsprechenden Genen ermöglicht. Zwei unterschiedliche Systeme zur Saccharo-

seaufnahme standen zur Verfügung. Neben dem bereits oben beschriebenen scr Operon 

aus Salmonella typhimurium (ohne Repressor) kam das csc Operon aus E. coli EC3132 zum 

Einsatz (Bockmann et al. 1992; Jahreis et al. 2002). Das Operon umfasst die Gene für einen 

Saccharose/H+ Symporter (cscB), eine Saccharose Invertase (cscA) sowie eine Fructoseki-

nase (cscK). Die Konstruktion dieses Vektors erfolgte ebenfalls ohne Repressor (cscR). Der 

pCOLADuet-1-Vektor wurde für die Expression der beiden Operons verwendet, welcher eine 

Kanamycin Resistenz vermittelt. 

 

4.1.3 Stammhaltung 

Zur Herstellung von Stammkulturen für Cupriavidus necator sowie E. coli wurden 50 mL LB-

Medium in einem 500 mL Schüttelkolben mit einer Kolonie des jeweiligen Stammes von ei-

ner LB-Agarplatte oder mit 50 µL einer früheren Stammkultur beimpft und über Nacht (15 h) 

im Schüttelinkubator kultiviert (37 °C, 250 U min -1). Ein Volumen von 40 mL dieser Kultur 

wurde zu 10 mL einer sterilen Glycerin/Wasser Mischung (0,8 gGlycerin gLösung
-1) gegeben. Die 

Suspension wurde in sterilen Eppendorf Reaktionsgefäßen aliquotiert und anschließend als 

Stammkultur bei -80 °C gelagert. 

 

4.1.4 Chemisch kompetente Zellen und Transformation  

Zur Herstellung chemisch kompetenter E. coli Zellen von E. coli wurden 100 mL LB-Medium 

in einem 500 mL Schüttelkolben mit 5 % (v/v) einer Übernachtkultur des jeweiligen Stammes 

beimpft und bis zu einer OD600 von 0,4 bis 0,6 im Schüttelinkubator kultiviert (37 °C, 

250 U min-1). Anschließend wurden die Zellen durch Zentrifugation (3220 g, 4 °C, 10 min) 

vom Medium getrennt, in 40 mL eisgekühltem TFB1-Puffer resuspendiert und 15 Minuten auf 

Eis inkubiert. Nach erneutem Separieren durch Zentrifugation (3220 g, 4 °C, 10 min) wurden 

die Zellen in 4 mL TFB2-Puffer resuspendiert und für weitere 15 Minuten auf Eis inkubiert. 
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Schließlich wurden die chemisch kompetenten Zellen in sterilen Eppendorf Reaktionsgefä-

ßen aliquotiert und bei -80 °C gelagert. 

Für die Transformation chemisch kompetenter E. coli Zellen wurde 1 µL der vom Kooperati-

onspartner bereitgestellten Plasmid Lösung zu 50 µL der frisch aufgetauten kompetenten 

Zellen gegeben. Die Lösung wurde kurz durchmischt und für 30 Minuten auf Eis inkubiert. 

Anschließend wurde ein kurzer Hitzeschock durchgeführt (42 °C, 90 s). Nach einer Zugabe 

von 600 µL sterilem LB-Medium wurde die Lösung 45-60 min inkubiert (37 °C, 200 U min -1). 

Es folgte ein Ausstrich von 100 µL der Kultur auf LB-Agarplatten mit dem entsprechenden 

Selektionsantibiotikum (50 µg mL-1). Die übrig bleibende Zellsuspension wurde durch kurze 

Zentrifugation (800 g, 1 min) und anschließendem Verwerfen des Überstands bis auf etwa 

100 µL sowie dem Resuspendieren der Zellen in der verbleibenden Flüssigkeit aufkonzent-

riert. Es erfolgte ein weiterer Ausstrich auf LB-Agarplatten mit dem entsprechenden 

Selektionsantibiotikum. Beide LB-Agarplatten wurden nach 25 stündiger Inkubation für die 

Wahl einer geeigneten transformierten Kolonie in Betracht gezogen. 

Die Co-Transformation mittels zweier Plasmide erfolgte nach einem leicht modifizierten Pro-

tokoll. Es wurden je 2 µL der Plasmid Lösungen zu 50 µL der frisch aufgetauten 

kompetenten Zellen gegeben. Die LB-Agarplatten wurden mit einer geringeren Konzentration 

beider Selektionsantibiotika hergestellt (je 15 µg mL-1). 

 

4.1.5 Nachweis der erfolgreichen Transformation dur ch PCR 

Mit einer sterilen Pipettenspitze wurde ein Teil einer Kolonie (beziehungsweise alternativ 

5 µL Stammkultur) aufgenommen und in 50 µL sterilem demineralisiertem Wasser suspen-

diert. Zur Freisetzung zellulärer DNA wurde der resultierende Ansatz für 5 Minuten bei 95 °C 

aufgeschlossen und die Zellbruchstücke in einer Zentrifuge (15000 g, 5 min) sedimentiert. 

Vom Überstand wurden 2 µL als DNA-Template in der durchgeführten PCR eingesetzt. 

Die einzelnen Komponenten der PCR sind in Tabelle 4-1 angegeben. Die Durchführung er-

folgte nach dem in Tabelle 4-2 angegebenen Protokoll. Alle verwendeten spezifischen 

Oligonukleotide (Primer) sind im Anhang angegeben.  
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Tabelle 4-1: Zusammensetzung der PCR-Ansätze. 

Komponente Konzentration Volumen, µL 

ThermoPol Reaktionspuffer 10x 2,0 

Primer I (fwd) 10 µM 1,0 

Primer II (rev) 10 µM 1,0 

dNTP-Mix 10 mM 0,4 

Demineralisiertes Wasser - 13,4 

DNA-Template - 2,0 

Taq DNA-Polymerase 5 U µL-1 0,2 

 

Tabelle 4-2: Verwendetes PCR-Protokoll. 

Schritt Bedingungen Zyklen 

Initiale Denaturierung 94 °C, 2 min 1x 

 Denaturierung 94 °C, 30 s  

 Primerhybridisierung 55-57 °C, 2 min 37x 

 Elongation 72 °C, 45-75 s  

Finale Elongation 72 °C, 10 min  1x 

 

Um die Größe der enthaltenen Amplifikate zu überprüfen, wurden die PCR-Produkte (20 µL) 

mit 5 µL Ladepuffer versetzt und auf Agarosegele (1-1,5% Agarose, 0,5 µg mL-1 Ethidi-

umbromid) geladen. Zur Bestimmung der Fragmentgrößen wurde zudem 1 µg eines DNA-

Standards aufgetragen. Die elektrophoretische Auftrennung der DNA erfolgte bei 120 V für 

75-120 Minuten in TEA Puffer. 

 

4.2  Parallele Kultivierungen im Millilitermaßstab 
Die parallele Kultivierung im Millilitermaßstab erfolgte in einem am Lehrstuhl für Bioverfah-

renstechnik entwickelten 48-fach Parallelbioreaktorsystem (siehe Abbildung 3-10 in Kapitel 

3.4.4). Der grundsätzliche Aufbau und die Funktionsweise werden im Folgenden erläutert. 

Die spezifischen Einstellungen und Vorgehensweisen für die Kultivierungen von Cupriavidus 

necator sowie E. coli werden in Kapitel 4.3 sowie Kapitel 4.4 beschrieben. 

Die Automatisierung der Bioprozesse erfolgte mit einem Laborroboter und dem in Abbildung 

4-2 dargestellten experimentellen Aufbau. 
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Abbildung 4-2: Experimenteller Aufbau des Parallelbioreaktors nach (Hortsch und Weuster-Botz 
2010a): Pipettierarm (1), Bioreaktorblock (2), Träger für Vorlagengefäße und Mikrotiterplatten (3), 
Roboterarm zum Transport von Mikrotiterplatten (4), Waschstation für Mikrotiterplatten (5) und 
Photometer für Mikrotiterplatten (6). 

 

4.2.1 Prozesskontrolle und -automatisierung 

Der Laborroboter und Peripheriegeräte wurden mit mehreren Programmen gesteuert 

(Abbildung 4-3). Die Prozessleitung und Kontrolle, beispielsweise die Verwaltung der Rühr-

erneustarts oder die pH Regelung, erfolgte mit dem Programm Fedbatch-XP. Für die direkte 

Steuerung des Laborroboters wurde das Programm Gemini, welches über die Schnittstelle 

FBXServer von Fedbatch-XP angesteuert wird, verwendet. 

Gemini erhält entweder regelmäßige Aufträge in Form von vordefinierten Skripten (zum Bei-

spiel zyklische Probenahmen) oder bekommt unregelmäßige Aufträge je nach Bedarf durch 

das ständige Erneuern und Beauftragen einer „Worklist“ (zum Beispiel Zudosierung von 

Substraten). Mit Hilfe des Pipettierarms mit acht Pipettiernadeln und dem Roboterarm zum 

Transport von Mikrotiterplatten ermöglicht das System die individuelle Substratzufuhr (einge-

stelltes Mindestvolumen: 10 µL) und Beprobung aller 48 Reaktoren. 
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Abbildung 4-3: Prozessleitsystem der Milliliter Rührkesselreaktoren. Roboter und Peripheriegerä-
te ( ) werden durch mehrere Softwares ( ) gesteuert beziehungsweise geregelt. Siehe Text für 
Details. 

 

Die Zelldichte konnte automatisch „at-line“ in Mikrotiterplatten durch Messung der optischen 

Dichte bei 600 nm (OD600) verfolgt werden. Hierfür wurden je 40 µL Zellsuspension aus den 

Reaktoren entnommen und 20 µL dieser Proben mit 180 µL Phosphat gepufferter Salzlösung 

(PBS) verdünnt. Die optische Dichte wurde mit einem Photometer für Mikrotiterplatten und 

einer passenden Software (Magellan) ermittelt. Mikrotiterplatten wurden mit Hilfe einer 

Waschstation gereinigt und während des Prozesses wieder verwendet. Durch Regression 

mit einem Polynom zweiten Grades konnte die ermittelte OD600 in Mikrotiterplatten in resultie-

rende Biotrockenmassekonzentrationen überführt werden (als Vergleich zum Litermaßstab). 

 

4.2.2 Parallele pH und pO 2 Messung sowie Regelung des pH 

Mit Hilfe von sechs optosensorischen Einheiten wurde der pH und pO2 aller 48 Reaktoren 

individuell gemessen. Die optosensorischen Einheiten verfügen jeweils über acht zur Fluo-

reszenz anregenden Lichtquellen und acht Detektoren für die pH Messung und 
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entsprechend acht zur Fluoreszenz anregenden Lichtquellen und acht Detektoren für die pO2 

Messung. 

Die Kontrolle des pH unter Verwendung von Fedbatch-XP erfolgte über die Dauer des Pro-

jektes mit unterschiedlichen Einstellungen des Reglers. Beste Ergebnisse wurden mit den in 

Tabelle 4-3 angegebenen Parametern erzielt. Ein Toleranzband („Deadband“) verursachte 

starke Schwingungen in der Regelgröße und wurde deshalb auf Null reduziert. Der differen-

zielle Term Td des Reglers könnte unvorhersehbare Auswirkungen haben aufgrund des 

sprunghaften Verlaufs des pH durch die intermittierende Zugabe des Korrekturmittels und 

wurde deshalb ebenfalls auf Null gesetzt. Eine Erläuterung der verschiedenen Einstellungs-

möglichkeiten des Reglers ist an anderer Stelle erläutert (Kusterer 2007). 

 

Tabelle 4-3: Parameter des Reglers zur pH Regelung in Fedbatch-XP. Die Zugabe der Korrek-
turmittel erfolgte intermittierend mit Volumina von mindestens 10 µL. 

P, % pH-1 100 

Deadband, pH 0 

Ti, s 4000 

Td, s 0 

AntiWindUp 5 

DOutMax, µL h-1 500 

ROutMax, µL h-1 500 

 

Für jede neue Charge Einweg-Reaktoren erfolgte eine Kalibrierung der pO2 und pH Senso-

ren. 

 

4.2.3 Kalibrierung der Sensoren 

Die Kalibrierung der Sauerstoffsensoren erfolgte durch eine Zweipunktbestimmung im ver-

wendeten Medium bei Betriebstemperatur. Der pO2 (% Sauerstoffsättigung) wird durch die 

Software Fedbatch-XP über eine empirische Gleichung (von der sogenannten Stern-Volmer-

Gleichung abgeleitet) mit dem Messsignal Φ korreliert: 
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Die Koeffizienten Φ0 und Φ100 (Einheit: Radiant, rad oder Grad, °) in Gleichung 4-1 wurden 

unter sauerstofffreien beziehungsweise sauerstoffgesättigten Bedingungen bestimmt. Sauer-

stofffreie Bedingungen wurden durch eine Begasung mit 4,8 L min-1 Stickstoff und einer 

Rührerdrehzahl von 2800 U min-1 realisiert. Sauerstoffgesättigte  Bedingungen wurden durch 

eine Begasung mit 4,8 L min-1 Luft und einer Rührerdrehzahl von 2800 U min-1 erreicht. Für 

beide Betriebszustände wurde eine Zeitspanne von 30 min für dass Erreichen eines konstan-

ten Messsignals vorgesehen. Der Mittelwert aus der Bestimmung in mehreren Reaktoren 

wurde für die Ermittlung von Φ0 und Φ100 verwendet. 

Abbildung 4-4 zeigt ein Beispiel für eine Bestimmung des pO2 nach Kalibrierung mit den Wer-

ten 22 für Φ100 und 50 für Φ0. Zur Überprüfung wurde die Sauerstoffkonzentration im Medium 

durch Reduktion des Sauerstoffgehaltes in der Gasphase von 20,95 % auf 0 % mit einer 

Gasmischstation variiert. Mittels Gleichung 4-2 kann jedem gemessenen Φ ein realer Wert 

der Sauerstoffkonzentration im Medium zugeordnet werden: 

95,20
100

CpO Gasphase,2O2 ⋅=                     Gleichung 4-2 

 

Aus Abbildung 4-4 wird deutlich, dass die Bestimmung der Sauerstoffkonzentration durch 

Fedbatch-XP mittels Gleichung 4-1 hinreichend genau mit der realen Sauerstoffkonzentrati-

on übereinstimmt. 
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Abbildung 4-4: Sauerstoffkonzentration (pO2) im Medium als Funktion des gemessenen Phasen-
winkels Φ durch Berechnung mit Gleichung 4-1 ( ) sowie durch Berechnung über die reale 
Konzentration in der Gasphase mit Gleichung 4-2 ( ). 
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Der Zusammenhang zwischen dem gemessenen Phasenwinkel Φ und dem resultierenden 

pH zeigt einen sigmoidalen Verlauf, der mit einer sogenannten Boltzmann-Funktion approxi-

miert wird. 

max
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Gleichung 4-3 

 

Die Bestimmung der vier Koeffizienten Φmin, Φmax, pH0 und dpH erfolgte durch Messung des 

Phasenwinkels Φ bei mindestens acht unterschiedlichen pH zwischen pH 5 und pH 8 im 

verwendeten Medium bei Betriebstemperatur. Unterschiedliche pH wurden mit NaOH und 

H2SO4 eingestellt. 

Die Rührkesselreaktoren wurden unter experimentellen Bedingungen betrieben und nach 

dem erreichen eines konstanten Messsignals (30 - 90 min) wurden die entsprechenden Wer-

te für Φ notiert. Der reale pH wurde anschließend mit einer Laborelektrode erneut genau 

bestimmt. Ein Tabellenkalkulationsprogramm wurde verwendet um Gleichung 4-3 durch Va-

riation von Φmin, Φmax, pH0 und dpH den ermittelten Wertepaaren (Φ, pH) mittels der Methode 

der kleinsten Quadrate anzupassen. 

 

4.2.4 Inbetriebnahme 

Vor Inbetriebnahme wurden die Reaktoren unter der Sterilbank aus der Sterilverpackung ent-

fernt, in den Bioreaktorblock gesteckt und mit Medium befüllt. Anschließend erfolgte 

gegebenenfalls bereits die Inokulation durch Zugabe der Zellsuspension. Die autoklavierte 

Sterilgasabdeckung wurde auf den Bioreaktorblock gesetzt und befestigt. Für die Inbetrieb-

nahme wurde der Bioreaktorblock auf den vorgesehenen Platz beim Pipettierroboter gesetzt 

und mit allen notwendigen Anschlüssen versehen (Kreislauf für Temperierung und Kopf-

raumkühlung, Antrieb, Gaszufuhr, Rührerausfallerkennung). Eine kontinuierliche Gaszufuhr 

im Kopfraum und der damit zusammenhängende Abluftstrom durch die Probenahmeöffnun-

gen der Sterilgasabdeckung vermieden Kontaminationen. Alternativ erfolgte die Inokulation 

nach Inbetriebnahme mit Hilfe einer Pipette durch die Öffnungen der Sterilgasabdeckung. 

 

 

 

 



52  Material und Methoden 

  

4.3 Kultivierung von Cupriavidus necator 

 

4.3.1 Medien 

Für die Kultivierung in Schüttelkolben wurde das in Tabelle 11-6 (siehe Anhang) angegebene 

Vorkulturmedium verwendet. Für die Kultivierung in Milliliter Rührkesselreaktoren sowie im 

Rührkesselreaktor im Litermaßstab kamen verschiedene Medien zum Einsatz, die in Tabelle 

11-7 (siehe Anhang)  zusammengefasst sind. 

Kombinierte Konzentrate der Spurenelemente (CuSO4 · 5 H2O, MnSO4 · H2O und 

ZnSO4 · 7 H2O) und Vitamine (Biotin, Thiaminhydrochlorid, Calciumpantothenat und Nicotin-

säure) sowie konzentrierte Lösungen von Vitamin B12 und Kanamycinsulfat wurden durch 

Filtration sterilisiert. Alle anderen definierten Medienbestandteile wurden einzeln als Kon-

zentrate durch Hitze sterilisiert. Sämtliche Bestandteile wurden anschließend aseptisch mit 

den sterilisierten Komplexbestandteilen vereint. 

 

4.3.2 Schüttelkolbenkulturen 

Kultivierungen im Schüttelkolben wurden für die Inokulation der Milliliter Rührkesselreaktoren 

und des Rührkesselreaktors im Litermaßstab verwendet. Zellen aus der Stammkultur wurden 

auf LB-Agarplatten ausgestrichen und für 72 h bei 30 °C inkubiert. Mit Hilfe einer Pipetten-

spitze wurde eine Kolonie vom Agar geerntet und 200 mL Vorkulturmedium in 1 L 

Schüttelkolben mit dieser Biomasse beimpft. Die Inkubation der Schüttelkolben erfolgte 

26 - 30 h bei 30 °C und 200 U min -1. 

 

4.3.3 Kultivierung in Milliliter Rührkesselreaktore n 

Das in Kapitel 4.2 beschriebene System zum Betrieb von Milliliter Rührkesselreaktoren wur-

de verwendet. Die grundsätzliche Vorgehensweise zur Inbetriebnahme der Milliliter 

Rührkesselreaktoren ist ebenfalls in Kapitel 4.2 beschrieben. 

Für die Untersuchung des Wachstums in Milliliter Rührkesselreaktoren (Kapitel 6.1) erfolgte 

die Inokulation durch Zugabe von 1 mL Vorkultur zu 10 mL Medium. Der pH wurde mit 0,5 M 

H2SO4 und 1 M NaOH auf 6,8 geregelt (sofern nicht anders angegeben) und die Reaktor-

temperatur auf 30 °C sowie der Kreislauf für den Ko ndensator auf 4 °C eingestellt. Wasser 

wurde in angepassten Mengen intermittierend zugeführt zum Ausgleich der Verdunstung. 
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Der Kopfraum aller 48 Reaktoren wurde mit insgesamt 2,4 L min-1 steriler Luft begast und die 

Rührer mit einer Drehzahl von 2800 U min-1 betrieben. 

Für die Untersuchung der Produktionsphase in Milliliter Rührkesselreaktoren (Kapitel 6.2) 

erfolgte zunächst eine Biomasseproduktion in bis zu zehn Schüttelkolbenkulturen. Die Zellen 

wurden durch Zentrifugation (4500 g, 20 min) vom Medium getrennt, in einem angemesse-

nen Volumen PBS gewaschen, ein weiteres Mal sedimentiert (4500 g, 10 min) und erneut in 

PBS zu Zellkonzentrationen um 100 g L-1 resuspendiert. Jeder Reaktor wurde mit 10 mL 

Medium befüllt und mit 1 mL der konzentrierten Zellsuspension inokuliert, so dass die Versu-

che mit Zelldichten von 8 - 12 g L-1 gestartet wurden. Anders als oben angegeben erfolgte die 

Regelung des pH mit 0,25 M H2SO4 sowie die Luftzufuhr mit 1,2 L min-1. Alle anderen Ein-

stellungen (pH Regelung, Temperatur, Rührerderehzahl) erfolgten wie für die Untersuchung 

der Wachstumsphase angegeben. Sofern in den Ergebnissen angegeben, erfolgte eine in-

termittierende Substratzufuhr von 500 g L-1 Fructoselösung mit einem minimalen 

Zugabevolumen von 10 µL. 

 

4.3.4 Kultivierung im Litermaßstab  

Die Mikroorganismen wurden in einem 7,5 L Rührkesselreaktor mit einem Startvolumen von 

2 L kultiviert. Der Reaktor war mit Sonden zur Messung von pH, pO2 und Temperatur  aus-

gestattet. Die Temperatur wurde auf 30 °C und der p H auf 6,8 geregelt. Die Regelung des 

pH erfolgte mit 1 M mit H2SO4 und 5 M NaOH beziehungsweise 12,5 % NH4OH (abhängig 

von der Betriebsweise wie im Folgenden erläutert). Der pO2 wurde mit der Variation der 

Rührerdrehzahl (400 - 1200 U min-1) bzw. des Luftvolumenstroms (2 - 8 L min-1) auf >30 % 

geregelt. Antischaum wurde bei Bedarf intermittierend manuell zugeführt („Delamex 180“, 

Bussetti & Co GmbH, Wien). Mit Hilfe einer Schlauchpumpe und einer Pumpenkennlinie 

konnten definierte Zulaufraten für Fructose (500 g L-1) eingestellt werden. 

Zwei verschiedene im Folgenden erläuterte Verfahren wurden zur Untersuchung der Pro-

duktbildung im Litermaßstab gegenübergestellt. 

Zweistufiges Verfahren: Ein anfängliches Volumen von 2 L Medium wurde mit 200 mL Vor-

kultur beimpft. Biomasse wurde im Satz- und anschließendem Zulaufverfahren produziert 

(pH Regelung mit NH4OH).  Die Biomasse wurde geerntet, wie für die Kultivierung in Milliliter 

Rührkesselreaktoren beschreiben vom Medium getrennt sowie gewaschen und in 2 L Pro-

duktionsmedium (ohne definierte Stickstoffquelle) resuspendiert. Das inokulierte Medium 

wurde zu einem Gesamtvolumen von 2,2 L mit demineralisiertem Wasser aufgefüllt. In der 

zweiten Kultivierungsstufe erfolgte die pH Regelung mit NaOH. Diese Prozedur war äquiva-

lent zu dem aussichtsreichsten Experiment in Milliliter Rührkesselreaktoren. 
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Einstufiges Verfahren: Die Inokulation und Biomasseproduktion erfolgte wie für das zweistu-

fige Verfahren beschrieben. Die Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure wurde durch das 

Versiegen der Stickstoffquelle eingeleitet. Die pH Kontrolle erfolgte deshalb während des 

gesamten Prozesses mit NaOH.  

 

4.4 Kultivierung von Escherichia coli 

4.4.1 Medien 

LB-Medium sowie die in Tabelle 11-8  (siehe Anhang) aufgelisteten Medien wurden für die 

Kultivierung von E. coli verwendet. Der Verwendungszweck der jeweiligen Medien ist in den 

Kapiteln 4.4.2-4.4.5 präzisiert. 

Zur Herstellung der in Tabelle 11-8 aufgelisteten Medien wurden Grundlösungen mit allen 

hitzestabilen Komponenten angesetzt, mit NaOH auf einen pH von 7 eingestellt und durch 

Hitze sterilisiert. Die Zugabe der Zucker Saccharose und Glucose erfolgte steril in Form von 

getrennt autoklavierten Lösungen. Die Spurenelementlösung, MEM Vitaminlösung, MgSO4, 

CaCl2, Biotin, IPTG sowie Antibiotika wurden in konzentrierten Stammlösungen angesetzt, 

durch Filtration sterilisiert (insofern nicht steril bezogen) und anschließend aseptisch zuge-

geben, so dass das Volumen auf das geplante Endvolumen anstieg. 

 

4.4.2 Schüttelkolbenkulturen 

LB-Medium (mit 50 mg L-1 Antibiotikum, sofern notwendig), das modifizierte mit MOPS gepuf-

ferte M9 Medium und das definierte Medium (Tabelle 11-8) wurden zur Untersuchung des 

Wachstumsverhaltens in Schüttelkolbenkulturen verwendet (Kapitel 7.2.1). Es wurden ent-

weder 50 mL Medium in 500 mL Schüttelkolben vorgelegt oder 100 mL in 1000 mL 

Schüttelkolben. Die Zugabe von IPTG erfolgte wie in den Ergebnissen angegeben. Die Kul-

turen wurden mit 1 ‰ (v/v) einer Stammkultur inokuliert und die Inkubation erfolgte bei 37 °C 

und 250 U min-1. 

Zur Bereitstellung von Biomasse für die Untersuchung von Enzymaktivitäten und Expression 

sowie zur weiteren anaeroben Kultivierung in Milliliter Rührkesselreaktoren kamen zwei un-

terschiedliche Verfahren zum Einsatz. Wenn im Rahmen des Experimentes nur Stämme 

genutzt wurden, die nicht mehr als ein Plasmid tragen, wurde ein einstufiges Kultivierungs-

verfahren in Schüttelkolben angewendet. Dazu wurden 100 mL modifiziertes M9 Medium mit 

MOPS und 0,5 mM IPTG in 1 L Schüttelkolben mit 100 µL einer Stammkultur des entspre-

chenden Stammes beimpft und bei 37 °C und 250 U min -1 in einem Schüttelinkubator für 21 
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h kultiviert. Aufgrund unterschiedlich langer Verzögerungsphasen sowie leicht unterschiedli-

chen Wachstumsraten der einzelnen Stämme unter induzierten Bedingungen wurden im 

Rahmen der Stammcharakterisierung der Saccharose verwertenden E. coli Stämmen zum 

Teil unterschiedliche Volumina (100 - 800 µL) für die Inokulation der Schüttelkolbenkulturen 

zur Biomasseherstellung gewählt, damit nach 21 h ähnliche Zelldichten in allen Kulturen er-

reicht wurden. 

Im Rahmen von Experimenten, bei denen auch Stämme untersucht wurden, die zwei Plas-

mide tragen, erfolgte die Biomasseproduktion in einer zweistufigen Vorkultur. Dazu wurde 50 

mL modifiziertes mit MOPS gepuffertes M9 Medium ohne IPTG mit 50 µL einer Stammkultur 

des entsprechenden Stammes beimpft und bei 37 °C un d 250 U min-1 in einem Schüttelinku-

bator über Nacht kultiviert. Am Folgetag wurden 20 mL der sich in der stationären Phase des 

Wachstums befindlichen Kultur in 80 mL frisches M9 Medium mit MOPS überimpft und für 

zwei Stunden bei reduzierter Temperatur und Schüttelfrequenz inkubiert (30 °C, 

200 U min-1). Daraufhin folgte eine Induktionsphase (6 Stunden, 30 °C, 200 U min -1), die 

durch Zugabe von 1 mM IPTG eingeleitet wurde. 

Die Herstellung der Vorkultur in Schüttelkolben für die weitere Kultivierung im Litermaßstab 

ist in Kapitel 4.4.5 erläutert. 

 

4.4.3 Kultivierung in Milliliter Rührkesselreaktore n 

Das in Kapitel 4.2 beschriebene System zum Betrieb von Milliliter Rührkesselreaktoren wur-

de verwendet. Die grundsätzliche Vorgehensweise zur Inbetriebnahme der Milliliter 

Rührkesselreaktoren ist ebenfalls in Kapitel 4.2 beschrieben. 

Biomasse wurde entsprechend Kapitel 4.4.2 hergestellt. Die Zellen wurden durch Zentrifuga-

tion (4500 g, 10 min) vom Medium getrennt, in einem angemessenen Volumen PBS 

gewaschen, ein weiteres Mal vom Medium separiert (4500 g, 10 min) und in komplexem M9 

Medium resuspendiert zu Zellkonzentrationen von etwa 30 bis 60 g L-1. Sofern ein zweistufi-

ges Verfahren für die Biomasseproduktion in Schüttelkolben angewendet wurde, entfiel der 

Waschschritt. Je 1 mL dieser konzentrierten Kultur wurde anschließend zu 9 mL komplexem 

M9 Medium in Milliliter Rührkesselreaktoren gegeben (resultierend in Zellkonzentration zwi-

schen 3 bis 6 g L-1). 

Der pH wurde mit 5 M NaOH auf 6,8 geregelt (sofern nicht anders angegeben) und die Re-

aktortemperatur auf 37 °C sowie der Kondensator auf  4-18 °C eingestellt. Wasser wurde in 

angemessenen Mengen intermittierend zum Ausgleich der Verdunstung zugeführt (50 µL h-1 

bei einer Kondensatortemperatur von 18 °C). Der Kop fraum aller 48 Reaktoren wurde mit 

insgesamt 1,2 L min-1 CO2 begast und die Rührer mit einer Drehzahl von 2800 U min-1 be-
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trieben (sofern nicht anders in den Ergebnissen angegeben), wodurch der pO2 auf einen 

Wert unterhalb der Nachweisgrenze der angewendeten Messtechnik fiel. Die Begasung der 

Medien wurde bereits mindestens 1 h vor Inokulation begonnen. Da sich durch die CO2-

Begasung der pH des Mediums stark verringerte, wurden zu Beginn des Versuches größere 

Mengen 5 M NaOH zugegeben (~ 180 µL), um den pH wieder auf 6,8 zu korrigieren. Eben-

falls wurden zu Beginn je Reaktor 2 µL eines Antischaummittels („Delamex 180“, Bussetti & 

Co GmbH, Wien) zugegeben. Sofern in den Ergebnissen angegeben, erfolgte eine intermit-

tierende Zufuhr von Substrat (Glucose oder Saccharose, 500 g L-1). Das minimale 

Zugabevolumen betrug 10 µL. 

 

4.4.4 Kultivierung in anaeroben Flaschen 

Als Vergleich zur Prozesscharakterisierung in Milliliter Rührkesselreaktoren wurden ebenfalls 

Satzversuche in anaeroben Flaschen durchgeführt. Die Vorbereitung der Biomasse erfolgte 

wie in Kapitel 4.4.3 beschrieben. Flaschen mit einem Volumen von 100 mL wurden mit 

45 mL komplexem mit MOPS gepuffertem M9 Medium befüllt, versiegelt und mindestens 1 h 

über eine Kanüle submers mit 0,4 L min-1 CO2 begast. Zusätzlich zur CO2-Begasung erfolge 

bei einigen Ansätzen die Zugabe von 10 g L-1 NaHCO3 (im Medium gelöst) beziehungsweise 

50 g L-1 CaCO3 (als feste Phase in Flaschen steril vorgelegt). Durch Zugabe von 5 mL kon-

zentrierter Zellsuspension wurden die Medien inokuliert. Die Kultivierung erfolgte bei 37 °C in 

einem Schüttelinkubator (140 U min-1). Proben wurden aseptisch mit Spritzen entnommen. 

Vergleichbare Bedingungen in Milliliter Rührkesselreaktoren wurden erzeugt, indem eben-

falls 10 g L-1 NaHCO3 (im Medium gelöst) oder 50 g L-1 CaCO3 (als feste Phase in Reaktoren 

steril vorgelegt) zugegeben wurden. Anders als in Kapitel 4.4.3 beschrieben, wurden in die-

sem Falle die Milliliter Rührkesselreaktoren nur ungefähr 1 h lang vor der Inokulation mit 

einer Rührerdrehzahl von 2800 U min-1 und einem Volumenstrom von 1,2 L min-1 mit CO2 

begast. Anschließend wurden anaerobe Bedingungen aufrecht erhalten bei einer Begasung 

von 0,48 L min-1 CO2 sowie einer Rührerdrehzahl von 1200 U min-1 (ohne Gasinduktion). 

 

4.4.5 Kultivierung im Litermaßstab  

Für Glucose verwertende E. coli Stämme erfolgte die Vorkultur in 100 mL LB-Medium in ei-

nem 1000 mL Schüttelkolben mit den entsprechenden Antibiotika (50 mg L-1) und einer 

Inkubationszeit von ungefähr 15 h. Die Vorkultur wurde mit 400 µL einer entsprechenden 

Stammkultur inokuliert. Für Saccharose verwertende E. coli Stämme erfolgte die Vorkultur in 

definiertem Medium (Tabelle 11-8) mit einer Inkubationszeit von 25-30 h und ansonsten wie 
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für Glucose verwertende E. coli Stämme beschrieben. Zur Reduzierung der Inkubationszeit 

wurde das Inokulationsvolumen der Vorkultur zum Teil auf 800 µL erhöht. 

Im Rahmen der reaktionstechnischen Untersuchungen zur Bernsteinsäureproduktion mit 

E. coli im Litermaßstab kamen verschiedene Verfahren zum Einsatz, deren Kultivierungsbe-

dingungen  jeweils in den Ergebnissen präzisiert sind. Die Mikroorganismen wurden in einem 

7,5 L Rührkesselreaktor mit einem Startvolumen von 2 L kultiviert. Der Reaktor war mit Son-

den zur Messung von pH, pO2 und Temperatur  ausgestattet. Die Temperatur wurde auf 

37 °C und der pH auf 7 geregelt. Antischaum wurde b ei Bedarf intermittierend manuell zuge-

führt („Delamex 180“, Bussetti & Co GmbH, Wien). Die Verfahren lassen sich in zwei 

Entwicklungsstufen einteilen: 

Kultivierung ohne einem exponentiellen Zulaufverfahren zur Biomasseproduktion: Der Reak-

tor wurde mit 2 L komplexem M9 Medium (Tabelle 11-8) befüllt und mit 100 mL Vorkultur 

inokuliert. Die Konzentration des Substrates lag bei 20 oder 40 g L-1, wie in den Ergebnissen 

jeweils angegeben. Der pO2 wurde mittels Variation der Rührerdrehzahl über 30 % gehalten 

oder die Rührerdrehzahl wurde bei 500 U min-1 konstant gehalten (wie in den Ergebnissen 

angegeben). Der Reaktor wurde während der aeroben Phase mit 2 L min-1 steriler Luft be-

gast und der pH wurde mit 5 M NaOH geregelt. Für die anaerobe Bernsteinsäureproduktion 

wurde der Reaktor mit 0,2 - 0,5 L min-1 CO2 bei einer Rührerdrehzahl von 200 - 600 U min-1 

begast. Die anaerobe Bernsteinsäureproduktion erfolgte entweder direkt im Anschluss der 

aeroben Kultur oder nach Ernte der Biomasse und Resuspendieren in 2 L frischem komple-

xen M9 Medium, wie in Kapitel 4.4.3 für die Bereitstellung von Zellen zur Kultivierung in 

Milliliter Rührkesselreaktoren beschreiben. 

Kultivierung mit einem exponentiellen Zulaufverfahren zur Biomasseproduktion: Der Reaktor 

wurde mit 2 L definiertem Medium (Tabelle 11-8) befüllt und mit 100 mL Vorkultur inokuliert. 

Die Kultivierung erfolgte anschließend in vier Phasen. Zunächst wurden die Zellen in einer 

Satzphase (I) bis zum Verbrauch der im Medium enthaltenen 5 g L-1 Substrat kultiviert. An-

schließend vermehrten sich die Zellen mit einer konstanten Wachstumsrate kleiner µmax 

(µ ≈ 0,15 h-1) mittels eines exponentiellen Zulaufprofils (II). Die Berechnung des Zulaufes er-

folgte nach Gleichung 3-21. In einer kurzen Übergangsphase (III) wurden die Zellen durch 

Verringerung der Rührerdrehzahl und des Luftvolumenstroms einer Sauerstofflimitation aus-

gesetzt. Die Abschätzung des Respiratorischen Quotienten (RQ) in Phase II und III erfolgte 

mittels Gleichung 3-13. In der anaeroben Phase (IV) begann die eigentliche Produktbildung 

unter Zufuhr von 0,5 L min-1 CO2. Der pH wurde in den ersten drei Phasen mit 12,5 % 

NH4OH und in der anaeroben Phase mit 5 M NaOH geregelt. Die Zugabe von Substrat in 

den letzten beiden Phasen erfolgte entweder in Form eines Pulses oder mit einer konstanten 
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Rate, wie in den Ergebnissen  jeweils angegeben. Tabelle 4-4 gibt eine Übersicht über die 

verwendeten Kultivierungsbedingungen während der vier Phasen. 

 

Tabelle 4-4: Verschiedene Phasen der Kultivierung im Litermaßstab. 

Phase Gasversorgung Substrat 
(-zulauf) 

Beendigungs-
kriterium 

Satzphase (I) 
Aerob, pO2  > 30 % 
bei 400 - 1200 U min-1, 
2 L min-1 Luft 

5 g L-1 zu  
Beginn 

Zuckerverbrauch, 
pO2-Anstieg 

Zulaufphase (II) 

aerob, pO2  > 30 % 
bei 400 - 1200 U min-1, 
2 - 8 L min-1 Luft, 
RQ ~ 1 molCO2 molO2

-1 

exponentieller 
Zulauf 

(µ ~ 0,15 h-1) 

Biotrockenmasse-
konzentration 
16 - 19 g L-1 

Übergangs-
phase (III) 

„mikroaerob“, pO2  ~ 0 % 
und RQ ~ 0,6 - 0,8 molCO2 molO2

-1 

bei 400 - 1000 U min-1, 
2 L min-1 Luft 

Wie in den 
Ergebnissen 

erläutert 
2 h 

Produktions-
phase (IV) 

anaerob, pO2  = 0 % bei 
1000 U min-1, 0,5 L min-1 CO2 

Wie in den 
Ergebnissen 

erläutert 
 

 

4.5 Analysemethoden 

4.5.1 Bestimmung der Zellkonzentration 

Die Zelldichte wurde durch die Bestimmung der optischen Dichte bei 600 nm (OD600) in an-

gemessen verdünnten Zellsuspensionen abgeschätzt. Die Suspensionen wurden mit PBS 

verdünnt und die OD600 wurde gegen PBS bestimmt. Die Absorption des Mediums selbst 

wurde von der ermittelten optischen Dichte subtrahiert. 

Im Litermaßstab wurden die Biotrockenmassekonzentrationen jeder Probe gravimetrisch be-

stimmt. Hierzu wurden 2 mL Eppendorfgefäße vorgetrocknet. Für jeden Messpunkt wurden 

im Doppelansatz je 2 mL Kultur in die Eppendorfgefäße gegeben, die Zellen durch Zentrifu-

gation (15000 g, 10 min) vom Überstand getrennt und der Überstand für weitere Analysen 

kühl gelagert. Die Gefäße mit den Zellpellets wurden bis zur Gewichtskonstanz getrocknet 

(80 °C, mindestens 48 h) und erneut gewogen. Die Ge wichtsdifferenz entsprach der Ge-

samttrockenmasse in 2 mL Volumen. Zur Bestimmung der Biotrockenmasse wurde die 

Trockenmasse des Mediums von den Trockenmassen jeder Probe subtrahiert. 

Zur Umrechnung der OD600 in die Biotrockenmasse wurden näherungsweise die Faktoren 0,5 

für Cupriavidus necator beziehungsweise 0,45 für E. coli angewendet, die zuvor experimen-



Material und Methoden  59 

  

tell bestimmt wurden. Hierbei ist allerdings zu beachten, dass der Umrechungsfaktor bei un-

terschiedlichen Stämmen sowie Kultivierungsbedingungen geringfügig variieren kann. 

Die Bestimmung der Zellkonzentration in Milliliter Rührkesselreaktoren ist in Kapitel 4.2.1 

beschrieben. 

 

4.5.2 Hochleistungsflüssigkeitschromatographie (HPL C) 

Die von den Zellen getrennten Überstande einer Probe wurden gefiltert (0,2 µm), gegebe-

nenfalls angemessen verdünnt und für die HPLC Analytik zur Bestimmung von organischen 

Säuren und Zuckern verwendet. 

Die Konzentrationen der Substanzen Fructose und 2-Hydroxyisobuttersäure wurden im 

Rahmen der Experimente mit Cupriavidus necator bestimmt. Hierbei kamen zwei äquivalente 

Verfahren Einsatz: 

- Reversed-Phase-Säule TSKgel ODS-100V als stationäre Phase, 2 mL L-1 Ameisen-

säure als mobile Phase, 0,6 mL min-1 Flussrate, 40 °C, 10 µL Injektionsvolumen  

- Aminex HPX-87H Säule 300 x 7,8 mm als stationäre Phase, 5 mM H2SO4 als mobile 

Phase, 0,7 mL min-1 Flussrate, 50 °C, 20 µL Injektionsvolumen  

Die getrennten Substanzen wurden mittels Brechungsindex detektiert und die Signale mit 

Hilfe von Proben bekannter Konzentration interpretiert. Die Ergebnisse beider Trennverfah-

ren waren zufriedenstellend deckungsgleich und die Analyse konnte mit einer 

Detektionsgrenze von 0,05 g L−1 für 2-Hydroxyisobuttersäure erfolgen. Für die 

2-Hydroxyisobuttersäure Analytik wurde das erst genannte Trennverfahren jedoch bevor-

zugt, da die Trennung von anderen Substanzen tendenziell schärfer war. 

Zur Bestimmung der Konzentrationen von Glucose, Bernsteinsäure, Lactat, Formiat, Acetat, 

Ethanol und Pyruvat wurde das oben erläuterte Verfahren mit der Aminex HPX-87H Säule 

sowie die Detektion mittels Brechungsindex verwendet. Sofern auch Saccharose als Sub-

strat verwendet wurde, erfolgte die Trennung für alle organischen Säuren ebenfalls wie 

bereits erläutert. Die Zucker Saccharose, Glucose und Fructose wurden in einer zweiten 

Routine bei einer reduzierten Temperatur von 40 °C zur Verringerung der sauren Hydrolyse 

der Saccharose getrennt. Die Messung wurde für Pyruvat mit einem UV-Detektor (210 nm) 

und für alle anderen Komponenten mittels Brechungsindex durchgeführt. Dabei wurde für die 

Fructosebestimmung aufgrund einer Signalüberschneidung im Brechungsindex Detektor die 

äquivalente Fläche von Pyruvat, die mittels der UV-Detektion unter Vernachlässigung des 

Fructosesignals bestimmt wurde, abgezogen. 
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4.5.3 Natriumdodecylsulfat-Polyacrylamidgelelektrop horese (SDS-PAGE) 

Die Proteinexpression in verschiedenen Stämmen von E. coli wurde mit SDS-PAGE (Natri-

umdodecylsulfat-Polyacrylamidgelelektrophorese) visuell analysiert. Die Gele bestanden aus 

einem dreiprozentigen Sammelgel und einem zehnprozentigem Trenngel (Laemmli 1970). 

Die Zusammensetzungen der Gele sowie der verwendeten Puffer befinden sich im Anhang. 

Ungefähr 1 mL Glasperlen (Ø 0.5 mm) wurden in 1,5 mL Eppendorfgefäße vorgelegt und 

1 mL einer Zellsuspensionen (OD600 ≈ 6) wurde hinzugegeben. Der Aufschluss erfolgte in 

einer Schwingmühle für 3 min bei 30 s-1. Die Zellextrakte wurden mit Laemmli-Puffer (5x) 

versetzt und vor dem Auftragen für 5 Minuten bei 95 °C inkubiert, um die enthaltenen Protei-

ne zu denaturieren. Die Gele wurden mit 15 - 30 µL Probenvolumen pro Tasche beladen und 

die Auftrennung der enthaltenen Proteine erfolgte anschließend im elektrischen Feld bei 30 

mA pro Gel für 50 - 60 Minuten. Anschließend wurden die Gele mit Coomassie-Brilliantblau 

gefärbt. Für die Abschätzung der Molekülgröße wurde ein Protein Standard verwendet. 

 

4.5.4 Enzymatische Aktivitätsbestimmungen 

Aktivitäten der Enzyme Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase, Phosphoenolpyruvatcarboxyla-

se, decarboxylierende Malatdehydrogenase sowie Pyruvatcarboxylase wurden im Rahmen 

der reaktionstechnischen Charakterisierung der Bernsteinsäureproduktion in E. coli analy-

siert.  

Da für (Peters-Wendisch et al. 1997) und mehrere andere Arbeitsgruppen keine verlässliche 

Messung der Pyruvatcarboxylase aus Corynebacterium glutamicum in zellfreien Extrakten 

möglich war, erfolgten im Rahmen dieser Arbeit alle Aktivitätsmessungen in Gegenwart von 

permeabilisierten Zellen, wie von (Osman et al. 1987) sowie (Blankschien et al. 2010) be-

schrieben. 

Die zu untersuchenden Zellsuspensionen wurden analog zu dem in Kapitel 4.4.2 beschrie-

benen Vorkulturprotokoll hergestellt. Ein geeigneter Anteil der Zellsuspension wurde durch 

Zentrifugation vom Medium getrennt, so dass das Resuspendieren der Zellen in 1 mL eine 

OD600 von 25 ergeben würde. Nach einem Waschschritt mit 100 mM Tris-HCl (4 °C, pH 8) 

und erneuter Zentrifugation wurde das Pellet in 200 µL PBS resuspendiert. Die Permeabili-

sierung erfolgte durch Zugabe von 15 µL Chloroform und anschließendem Mixen mit einem 

Vortexer für 15 Sekunden. Um die Reaktion zu stoppen wurde daraufhin 800 µL eisgekühltes 

PBS hinzugefügt, gemischt und die Suspension bis zur weiteren Verwendung auf Eis gela-

gert. Die Aktivitätsbestimmungen erfolgten nur mit frisch permeabilisierten Zellen. 
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Die Bestimmung der Aktivitäten erfolgte photometrisch mit den im Folgenden erläuterten Me-

thoden und die Aktivitäten wurden auf die Biotrockenmassekonzentration bezogen, die mit 

Hilfe der übrig gebliebenen Suspension der permeabilisierten Zellen analog zu Kapitel 4.5.1 

bestimmt wurde. Die spezifische Aktivität quantifiziert die Menge an umgesetztem Substrat 

pro Milligramm Biotrockenmasse und Minute (µmol mgBTM
-1 min-1 beziehungsweise 

U mgBTM
-1). Die sonst übliche Darstellung der spezifischen Aktivität bezogen auf die Gesamt-

proteinkonzentration wurde hier nicht als sinnvoll erachtet, da mit permeabilisierten Zellen 

gearbeitet wurde. Näherungsweise kann ein Proteingehalt von 0,5 g g-1 angenommen wer-

den (Blankschien et al. 2010). 

Die Berechnung der spezifischen Aktivität wurde mit Gleichung 4-4 durchgeführt. Die  in 

Gleichung 4-4 verwendete Extinktionsänderung entspricht der Differenz aus der Extinktion-

sänderung einer Messung mit dem jeweiligen primären Substrat sowie der 

Extinktionsänderung einer Messung ohne das Substrat. 

 

BTMVl
dt
dA

V
EA

Pr

T

X ⋅⋅⋅ε

⋅
=  

Gleichung 4-4 

XEA   spezifische Aktivität, µmol mgBTM
-1 min-1 

dt
dA

  Betrag der Extinktionsänderung, min-1 

TV   Gesamtvolumen (hier: 1000 µL) 

PrV   Probenvolumen (hier: 50 µL) 

ε   Molarer Extinktionskoeffizient, L mmol-1 cm-1 

l   Weglänge in der Küvette (hier: 1 cm) 

BTM   Biotrockenmasse der verwendeten permeabilisierten Zellen, gBTM L-1 

 

Pyruvatcarboxylase Aktivität 

Die Pyruvatcarboxylase katalysiert die Carboxylierung von Pyruvat zu Oxalacetat unter Ver-

wendung von ATP und CO2 (beziehungsweise HCO3
-) als Co-Substrate sowie unter Bildung 

von ADP und Phosphat (Pi). 

 

Pyruvat + CO2 + ATP � Oxalacetat + ADP + Pi 
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Eine Citrat Synthase gekoppelte Aktivitätsbestimmung nach (Payne und Morris 1969) wurde 

verwendet. Aus Pyruvat wird mittels der Pyruvatcarboxylase Oxalacetat gebildet. Die im 

Überfluss zugegebene Citrat Synthase katalysiert die Citratbildung aus Acetyl-CoA und Oxa-

lacetat. Das freiwerdende CoA reagiert stöchiometrisch mit zugesetztem 5,5'-Dithio-bis-2-

nitrobenzoesäure (DTNB) unter Bildung eines Produktes, dass bei einer Wellenlänge von 

412 nm quantifiziert werden kann. Der molare Extinktionskoeffizient des Reaktionsproduktes 

wurde mit einem Wert von 14,15 L mmol-1 cm-1 angenommen (Riener et al. 2002). 

Für die Messung der enzymatischen Aktivität bei Raumtemperatur wurde folgender Reakti-

onsansatz in einem Gesamtvolumen von 1000 µL demineralisiertem Wasser in einer Küvette 

hergestellt: 90 mM Tris-HCl (pH 8), 50 mM NaHCO3, 5 mM MgCl2, 0,1 mM Acetyl-CoA Natri-

umsalz, 5 mM Pyruvat Natriumsalz, 5 mM ATP Natriumsalz, 0,25 mM DTNB und 5 U mL-1 

Citrat Synthase. Um die Reaktion zu starten wurde zuletzt 50 µL Zellsuspension hinzugefügt 

und der gesamte Ansatz mit einer Pipette durchmischt. 

 

Phosphoenolpyruvatcarboxylase Aktivität 

Phosphoenolpyruvatcarboxylase katalysiert die die Carboxylierung von Phosphoenolpyruvat 

zu Oxalacetat mit CO2 (beziehungsweise HCO3
-) als Co-Substrat. 

 

Phosphoenolpyruvat + CO2 + H2O � Pi + Oxalacetat 

 

Die Extinktionsverminderung bei 340 nm in einer mit Malatdehydrogenase gekoppelten Akti-

vitätsbestimmung kann für die Quantifizierung von der Phosphoenolpyruvatcarboxylase 

Aktivität verwendet werden (Canovas und Kornberg 1966; Wohl und Markus 1972; Kim et al. 

2004). Oxalacetat wird aus Phosphoenolpyruvat mittels Phosphoenolpyruvatcarboxylase 

produziert. In der Gegenwart von Malatdehydrogenase im Überfluss wird Oxalacetat zu Ma-

lat reduziert und NADH wird zu NAD+ oxidiert, wodurch eine Extinktionsverminderung bei 

340 nm stattfindet. Der molare Extinktionskoeffizient von NADH bei 340 nm wurde mit einem 

Wert von 6,22 L mmol-1 cm-1 angenommen (Kim et al. 2004). 

Für die Messung der enzymatischen Aktivität bei Raumtemperatur wurde folgender Reakti-

onsansatz in einem Gesamtvolumen von 1000 µL demineralisiertem Wasser in einer Küvette 

hergestellt: 100 mM Tris-HCl (pH 8.5), 16 mM MgCl2, 35 mM NaHCO3, 0,25 mM NADH, 

5 mM Phosphoenolpyruvat Kaliumsalz und 4 U mL-1 Malatdehydrogenase. Um die Reaktion 

zu starten wurde zuletzt 50 µL Zellsuspension hinzugefügt und der gesamte Ansatz mit einer 

Pipette durchmischt. 
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Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase Aktivität 

Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase katalysiert ähnlich wie Phosphoenolpyruvatcarboxylase 

die Carboxylierung von Phosphoenolpyruvat zu Oxalacetat, jedoch unter der Bildung von 

ATP.  

 

Phosphoenolpyruvat + CO2 + ADP � ATP + Oxalacetat 

 

Die Bestimmung der Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase Aktivität wurde demzufolge analog 

zu der Bestimmung der Phosphoenolpyruvatcarboxylase Aktivität gestaltet. Der Reaktions-

ansatz enthielt zusätzlich 1 mM Dithiothreitol and 10 mM ADP Natriumsalz. 

 

Decarboxylierende Malatdehydrogenase  Aktivität 

Die Decarboxylierende Malatdehydrogenase katalysiert die Reaktion von Pyruvat zu Malat 

unter Fixierung von CO2 beziehungsweise umgekehrt. E. coli verfügt über eine 

NAD-abhängige Decarboxylierende Malatdehydrogenase (MaeA) sowie eine 

NADP-abhängige Decarboxylierende Malatdehydrogenase (MaeB). 

 

Pyruvat + CO2 + NAD(P)H � Malat + NAD(P)+ 

 

Eine direkte Quantifizierung der Aktivität nach (Spina et al. 1970) wurde angewendet. Der 

molare Extinktionskoeffizient von NADPH bei 340 nm wurde analog zu NADH mit einem 

Wert von 6,22 L mmol-1 cm-1 angenommen. 

Für die Messung der enzymatischen Aktivität bei Raumtemperatur wurde folgender Reakti-

onsansatz in einem Gesamtvolumen von 1000 µL demineralisiertem Wasser in einer Küvette 

hergestellt: 100 mM Tris-HCl (pH 7.4); 100 mM KCl; 10 mM L-Äpfelsäure, 1 mM MnCl2 und 

1 mM NAD+ oder NADP+ (abhängig von dem untersuchten Enzym). 

 

4.5.5 Abschätzung von Ausbeute sowie Produktivität 

Unter der volumetrischen Produktivität wurde im Rahmen dieser Arbeit der Quotient aus der 

Produktkonzentration und der verstrichenen Zeit der Produktionsphase verstanden. Volu-

menänderungen werden somit vernachlässigt. Für einen industriellen Prozess ist jedoch die 

Konzentration relevant, die in einer bestimmten Zeit erreicht wird und daher ist die hier ver-

wendete Definition der volumetrischen Produktivität anwendungsbezogen. Sie wird daher als 

anwendungsbezogene integrale volumetrische Produktivität QP
* bezeichnet. 
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Im Litermaßstab wurde die spezifische Produktivität integral berechnet unter Berücksichti-

gung der Volumeneffekte durch Betrachtung der Gesamtmasse M (g) von Zellen und 

Produkt (Gleichung 4-5 resultierend aus Gleichung 3-5). 

dt
dM

M
1

q P

X
P =  Gleichung 4-5 

 

Da beobachtet wurde, dass während der Produktionsphase im Litermaßstab die Zellmasse 

konstant bleibt, kann die Berechnung der spezifischen integralen Produktivität qp
* mit der aus 

Gleichung 4-5 resultierenden Gleichung 4-6 volumenunabhängig berechnet werden. 

12

1X

2X
1P2P

2X

*
P tt

)t(c
)t(c

)t(c)t(c

)t(c
1

q
−

−
=  

Mit: 

)t(V)t(c)t(V)t(c 22X11X ⋅=⋅    

Gleichung 4-6 

 

Aufgrund fehlender Daten über Zellkonzentration zu den Proben wurde die spezifische Pro-

duktivität in Milliliter Rührkesselreaktoren als der Quotient aus der Produktkonzentration und 

der verstrichenen Zeit der Produktionsphase sowie der Zellkonzentration zu Beginn des Ex-

periments definiert. 

Für die Bestimmung der integralen Ausbeute im Litermaßstab wurde das Volumen gravimet-

risch abgeschätzt und mit Hilfe der gemessenen Konzentrationen eine Massenbilanz zu den 

unterschiedlichen Zeitpunkten erstellt. Die Abschätzung des Volumens in Milliliter Rührkes-

selreaktoren erfolgte durch das Bilanzieren aller (durch Fedbatch-XP aufgezeichneten) 

zugegebenen und entnommenen Volumina seit Beginn des Experimentes. Die Ausbeuten 

sind in Kapitel 7 zur besseren Vergleichbarkeit der Produkte sowie Substrate auf die Kohlen-

stoffatome bezogen (molC molC-1). Bei der Verwendung von Saccharose als Substrat wurde 

gebildete Glucose sowie Fructose ebenfalls als noch vorhandenes Substrat definiert. Diese 

Anschauungsweise ist mit Hilfe von Subscripten bei der Darstellung von Ausbeuten deutlich 

gemacht (zum Beispiel: YP(Suc)/S(Scr,Glc,Frc)
* als integrale Bernsteinsäureausbeute ausgehend 

von dem Substrat Saccharose sowie dessen Spaltprodukte Glucose und Fructose). 

Alle Kennwerte beziehen sich auf die Produktionsphase. Die verstrichene Zeit sowie das 

verbrauchte Substrat während der Biomassebildungsphasen blieben unberücksichtigt. 
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5 Theoretische Betrachtungen zur Produktausbeute be i 
Escherichia coli 

Zur Bewertung eines neuen möglichen Syntheseweges für die Produktion eines Bioproduk-

tes ist es hilfreich, Informationen über die maximale Ausbeute zu kennen, die durch ein 

gegebenes Stoffwechselnetzwerk realisierbar ist. Diese im Folgenden genannte „maximale 

geschätzte in silico Ausbeute“ kann als die Menge an Produkt definiert werden, die durch ein 

gegebenes Stoffwechselnetzwerk bezogen auf ein Mol eines Substrates erzeugt werden 

kann (Hong et al. 2003). Die Berechnung dieser maximalen geschätzten in silico Ausbeute 

stellt ein einfaches Anwendungsbeispiel der Flussbilanzanalyse (Flux balance analysis, FBA) 

dar. Die einzelnen Schritte für eine Flussbilanzanalyse können wie folgt gegliedert werden 

(Raman und Chandra 2009): 

- Definition/Abstraktion des betrachteten Systems/Stoffwechselnetzwerkes 

- Mathematische Darstellung der Reaktionen sowie der Stoffe in einem Gleichungssys-

tem und Erstellung einer Massenbilanz im stationären Zustand 

- Festlegung von biologisch relevanten Randbedingung (beispielsweise maximale so-

wie minimale Grenzen der unbekannten Stoffflüsse/Reaktionen) 

- Festlegung eines Optimierungsziels  

- Berechnung einer (von vielen) optimalen Lösung mit einem Lineargleichungslöser 

 

In dem hier beschriebenen Anwendungsfall kommt es nicht auf die präzise Bestimmung be-

stimmter intrazellulärer Flüsse an, sondern allein auf das Ergebnis des Optimierungsziels 

(hier: Optimierung der Produktbildung ausgehend von einer mehr oder weniger willkürlich 

gewählten Aufnahmerate des Substrates). Zudem ist noch zu erwähnen, dass diese Betrach-

tungsweise ohne reale Messwerte durchgeführt wird und keine Aussage darüber getroffen 

werden kann, wie realistisch das Erreichen dieser maximalen geschätzten in silico Ausbeute 

ist. Mehrere Arbeitsgruppen haben im Rahmen der Bernsteinsäureproduktion bereits Analy-

sen dieser Art durchgeführt (Lee et al. 2002b; Hong et al. 2003; Cox et al. 2006; Wang et al. 

2006). 

Für die beschriebenen Schritte der Flussbilanzanalyse stehen eine Vielzahl an Programmen 

von unterschiedlichen Herstellen und Arbeitsgruppen zur Verfügung. Zwei unterschiedliche 

Programmkombinationen wurden hier verwendet. Matlab (Version 7.8.0.347 (R2009a), 

Mathworks) diente als Schnittstelle zur Verwendung sämtlicher Programme. 
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Zunächst wurde für die Berechnung der Bernsteinsäureausbeute das metabolische Modell 

iJR904 GSM/GPR verwendet, welches 931 Reaktionen und 625 Metabolite resultierend aus 

dem gesamten Genom von E.coli K 12 MG1655 berücksichtigt (Reed et al. 2003). Für die 

Analyse dieses Netzwerkes wurde die „Constrain-based reconstruction and analysis 

(COBRA) toolbox“ (Version 2.0, http://systemsbiology.ucsd.edu/Downloads/Cobra_Toolbox) 

verwendet, welche bereits die „SBML Toolbox“ (Version 3.1.2, 

http://sbml.org/Software/SBMLToolbox) zum Einlesen von Modellen im SBML Format sowie 

einen Lineargleichungslöser durch das „GLPK“ Programmpaket (GNU Linear Programming 

Kit, www.gnu.org/software/glpk) beinhaltet. 

Die Randbedingungen des Modells bezüglich Reversibilität der Reaktionen wurden beibehal-

ten. Gegebenenfalls voreingestellte untere positive Grenzen für Reaktionsraten, wie zum 

Beispiel „ATP maintenance requirement“ (ATPM), wurden auf Null reduziert. Die Aufnahme 

sämtlicher als Primärkohlenstoffquelle dienenden Substanzen bis auf Glucose wurde auf Null 

und die Glucoseaufnahme auf 1 mmol gBTM
-1 h-1 gesetzt. Das Optimierungsziel wurde von 

Maximierung der Biomassebildung zu Maximierung des Bernsteinsäureexports (EX_succ(e)) 

geändert. Detaillierte Beschreibungen zur Installation und Verwendung der COBRA Toolbox 

in Verbindung mit Matlab sind in (Becker et al. 2007) gegeben. 

Das Ergebnis der Berechnung mittels des genomweiten Modells wurde mit einem selbst er-

stellten Netzwerk verglichen, welches nur wenige Reaktionen im Zentralstoffwechsel 

berücksichtigt, die im Wesentlichen in Abbildung 3-1 dargestellt sind (im Folgenden „Zentral-

stoffwechsel“ genannt). Das Programm CellNetAnalyzer (Version 9.7, 

www.mpi-magdeburg.mpg.de/projects/cna/cna.html) zur strukturellen und funktionellen Ana-

lyse zellulärer Netzwerke wurde für die Erstellung des Modells verwendet (Klamt et al. 2007). 

Mit der Option „Flux optimization“ und dem in Matlab integrierten Lineargleichungslöser 

„linprog“ wurde der maximale Bernsteinsäureexport ausgehend von einer  Glucoseaufnahme 

von 1 mmol gBTM
-1 h-1 berechnet. Eine gemeinsame Bilanz der Redoxäquivalente 

NADH/NADPH sowie eine Netto-Produktion von ATP wurde vorausgesetzt. Für die Betrach-

tung weiterer Fallbeispiele, die im Rahmen der hier verwendeten gentechnischen 

Veränderungen sowie Prozessbedingungen für die Verbesserung der Bernsteinsäureproduk-

tion interessant sein könnten, wurde ebenfalls das vereinfachte Modell verwendet. Ähnliche 

Ergebnisse diesbezüglich wurden bereits von anderen Gruppen publiziert (Cox et al. 2006; 

Wang et al. 2006). Analoge Betrachtungen wurden anschließend für die Produktion von 

3-Hydroxyisobuttersäure vorgenommen.  

Die Berechnung der maximalen geschätzten in silico Ausbeuten erfolgte ausgehend von Glu-

cose als Substrat und nicht ausgehend von Saccharose. Für die stöchiometrische Bilanz 

spielt es eine Rolle, ob der Zucker mittels PTS aufgenommen und phosphoryliert oder durch 
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einen nicht phosphorylierenden Transporter aufgenommen wird. Mögliche Auswirkungen auf 

die maximale geschätzte in silico Ausbeute können auf unterschiedliche Aufnahmemecha-

nismen für Saccharose übertragen werden. 

 

Tabelle 5-1: Maximale geschätzte in silico Ausbeute von Bernsteinsäure ausgehend von Glucose 
als Substrat abhängig von verschiedenen Rahmenbedingungen. Das Modell für den Zentralstoff-
wechsel von E. coli ist in Abbildung 3-1 dargestellt. 

Modell iJR904 Zentral-
stoffwechsel 

Zentral-
stoffwechsel 

Zentral-
stoffwechsel 

Zentral-
stoffwechsel 

inaktivierte 
Reaktionen - - sucA/sucB, 

pdh 
sucA/sucB, 
pdh, aceA 

sucA/sucB, 
pdh, glk, pyc, 
maeA/maeB 

Maximale 
Ausbeute 
(mol mol-1) 

1,714 1,714 1,6 1 1,5 

 

Tabelle 5-1 zeigt die maximale geschätzte in silico Ausbeute von Bernsteinsäure ausgehend 

von Glucose als Substrat abhängig von verschiedenen Rahmenbedingungen. Bei Verwen-

dung des umfangreichen stöchiometrischen Modells iJR904 GSM/GPR wird eine maximale 

Ausbeute von 1,714 mol mol-1 Bernsteinsäure berechnet. Bei der Verwendung des gleichen 

stöchiometrischen Modells sowie äquivalenten mathematischen Werkzeugen wurde diese 

Ausbeute bereits von einer anderen Arbeitsgruppe berechnet (Wang et al. 2006). Andere 

Arbeitsgruppen kommen bei vereinfachten Betrachtungsweisen zu dem gleichen Ergebnis 

(Vemuri et al. 2002a; Cox et al. 2006). Mit dem hier erstellten vereinfachten Modell wird 

ebenfalls eine Ausbeute von 1,714 mol mol-1 berechnetet. 

Schätzt man die Ausbeute lediglich durch das Mengenverhältnis der Kohlenstoffatome in 

Substrat und Produkt ab, wäre die Kohlenstofffixierung vernachlässigt und die Ausbeute wä-

re mit 1,5 mol mol-1 deutlich unterschätzt. Andererseits würde durch die Annahme, dass die 

Umsetzung vollständig mittels CO2-fixierender Reaktionen stattfindet, die Ausbeute mit 

2 mol mol-1 deutlich überschätzt. Die hier verwendete Methode berücksichtigt andere durch 

das Stoffwechselnetzwerk gegebene Beschränkungen, wie beispielsweise die Bilanz der 

Redoxäquivalente, und erzeugt somit ein realistischeres Bild. Dabei ist es zunächst nicht re-

levant, ob ein umfangreiches stöchiometrisches Modell verwendet wurde oder ein 

vereinfachtes. 

Bei der Verwendung eines einfachen Modells verringert sich die maximale geschätzte in sili-

co Ausbeute, wenn weitere Beschränkungen berücksichtigt werden. Es ergibt sich 

beispielsweise eine Ausbeute von 1,6 mol mol-1, wenn Reaktionen nicht in die Berechnung 
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einbezogen sind, die während einer anaeroben Betriebsweise als inaktiv angenommen wer-

den (sucA/sucB und pdh inaktiv). Weiterhin ist typischerweise der sogenannte „Glyoxylat 

Bypass“ unter anaeroben Bedingungen nicht aktiv. Dies würde die Ausbeute auf 1 mol mol-1 

reduzieren (sucA/sucB, pdh und aceA inaktiv). Allerdings ist zu erwähnen, dass der Glyoxy-

lat Bypass sowie die Pyruvatdehydrogenase unter speziellen Betriebsbedingungen (zum 

Beispiel aerobes Wachstum und anschließende anaerobe Produktion) eine Aktivität beibe-

halten kann (Sanchez et al. 2006; Wang et al. 2011a) oder dass die Ausbeute aufgrund im 

vereinfachten Modell nicht berücksichtigter Reaktionen höher liegt. Diese beiden Fallbeispie-

le wurden auch bereits von einer anderen Arbeitsgruppe betrachtet (Cox et al. 2006). 

Die beschriebenen Betrachtungsweisen zeigen, dass die notwendige Bilanz der Redoxäqui-

valente bei unterschiedlichen Bedingungen zu unterschiedlichen maximalen geschätzten in 

silico Ausbeuten führen kann. Ein drittes Fallbeispiel zeigt noch einen weiteren Aspekt auf, 

der durch das Stoffwechselnetzwerk mit der maximalen geschätzten in silico Ausbeute zu-

sammenhängt. Wenn man einen anaeroben Prozess betrachtet (sucA/sucB und pdh inaktiv) 

mit einem Stamm, durch den Pyruvat über CO2-fixierende Reaktionen nur unzureichend in 

den TCA Zyklus eingebracht werden kann (pyc und maeA/maeB inaktiv) sowie zudem die 

Aufnahme des Zuckers nur über ein PTS erfolgt (glk inaktiv), so liegt die maximale geschätz-

te in silico Ausbeute bei 1,5 mol mol-1. Eine Inaktivierung des PTS kann eine Verbesserung 

der Bernsteinsäureproduktion verursachen und es gibt viele Spekulationen über regulatori-

sche Ursachen in diesem Zusammenhang (Chatterjee et al. 2001). Die hier durchgeführte 

Betrachtungsweise lässt zudem schließen, dass eine Zuckeraufnahme mit PTS unter spe-

ziellen Bedingungen allein aus stöchiometrischen Gründen unvorteilhaft sein könnte, da die 

intrazelluläre Konzentration des Intermediates PEP möglicherweise unerwünscht reduziert 

wird. Ähnliche Überlegungen wurden kürzlich für die Lysinproduktion mit Corynebacterium 

glutamicum publiziert (Ikeda et al. 2011). In (Lee et al. 2010) wird dagegen argumentiert, 

dass ein Saccharose Verwertungssystem, in dem der Zucker extrazellulär gespalten wird 

und die Monomere anschließend über PTS aufgenommen werden, vorteilhaft sein könnte, 

da der Pyruvat Pool erhöht wird. Für einen Bernsteinsäureproduzenten, der Pyruvat schlech-

ter in den TCA Zyklus einbringen kann als PEP, wäre dieser Effekt aber gerade nicht 

wünschenswert. Andere Saccharose Aufnahmesysteme, die weniger abhängig von der Re-

aktion PEP zu Pyruvat sind, wie zum Beispiel das scr oder csc Operon, könnten in diesem 

Fall vorteilhafter sein. 
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Tabelle 5-2: Maximale geschätzte in silico Ausbeute von 3-Hydroxyisobuttersäure ausgehend von 
Glucose als Substrat abhängig von verschiedenen Rahmenbedingungen. Das Modell für den 
Zentralstoffwechsel von E. coli ist in Abbildung 3-1 dargestellt. Die Modifizierungen der Modelle 
für die Produktion von 3-Hydroxyisobuttersäure sind im Text erläutert. 

Modell iJR904 Zentral-
stoffwechsel 

Zentral-
stoffwechsel 

Zentral-
stoffwechsel 

Zentral-
stoffwechsel 

inaktivierte 
Reaktionen - - sucA/sucB, 

pdh 
sucA/sucB, 
pdh, aceA frd  

Maximale 
Ausbeute 
(mol mol-1) 

1,333 1,333 1,143 0,5 1 

 

Tabelle 5-2 zeigt die maximale geschätzte in silico Ausbeute von 3-Hydroxyisobuttersäure 

ausgehend von Glucose als Substrat abhängig von verschiedenen Rahmenbedingungen. 

Hierfür wurde eine Reaktion, die Succinyl-CoA unter Verbrauch von 2 NAD(P)H zu 

3-Hydroxyisobuttersäure umwandelt (vergleiche Abbildung 3-8), in die Modelle eingefügt und 

das Optimierungsziel zu Maximierung der 3-Hydroxyisobuttersäure Produktion geändert. 

Aufgrund des höheren Bedarfs an Redoxäquivalenten für dieses Produkt sinkt die maximale 

geschätzte in silico Ausbeute auf 1,33 mol mol-1 (0,89 molC molC-1). Es ist folglich keine Net-

to CO2 Fixierung möglich, jedoch liegt diese maximale geschätzte in silico Ausbeute dennoch 

etwas höher als die maximale 2-Hydroxyisobuttersäure Ausbeute ausgehend von Fructose 

bei Verwendung des Stoffwechselweges zur PHB Produktion in Cupriavidus necator 

(0,67 molC molC-1). Analog zu den Überlegungen bezüglich der Bernsteinsäureproduktion 

sinkt die maximale geschätzte in silico Ausbeute bei Berücksichtigung anderer Beschrän-

kungen (sucA/sucB und pdh inaktiv oder sucA/sucB, pdh und aceA inaktiv). Eine weitere 

Überlegung stellt ein Fallbeispiel dar, in dem 3-Hydroxyisobuttersäure unter aeroben Bedin-

gungen produziert werden würde (frd inaktiv). 
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6 Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure mit gentec h-
nisch veränderten Cupriavidus necator H16 

Zielsetzung ist die reaktionstechnische Untersuchung der Produktion von 

2-Hydroxyisobuttersäure mit gentechnisch veränderten Cupriavidus necator H16. Die Ergeb-

nisse sind in diesem Kapitel dargestellt. 

 

6.1 Kultivierungen in verschiedenen Reaktoren 

Das Wachstum von Cupriavidus necator H16 in Milliliter Rührkesselreaktoren sowie im 2 L 

Rührkesselreaktor wurde miteinander verglichen. Tabelle 6-1 skizziert die Unterschiede aus-

gewählter untersuchter Medien. Die zu den Medien beobachteten Wachstumskinetiken sind 

in Abbildung 6-1 und Abbildung 6-2 dargestellt. 

 

Tabelle 6-1: Stickstoffhaltige Medienbestandteile der untersuchten Medien und die geschätzte 
Stickstoffkonzentration. Die genauen Medienzusammensetzungen des komplexen und definier-
ten Mediums sind in Tabelle 11-7 aufgelistet. 

 Stickstoffhaltige Medienbestandteile Stickstoffkonzentration (g L-1) 

komplexes 
Medium A 

3 g L-1 Hefeextrakt (~10,5 % N)                             
10 g L-1 50% Maisquellwasser (~ 0,5 · 7,4 % N)   
5 g L-1 (NH4)2SO4 

1,7 

komplexes 
Medium B 

3 g L-1 Hefeextrakt (~10,5 % N)                                  
10 g L-1 50% Maisquellwasser (~ 0,5 · 7,4 % N) 
8 g L-1 (NH4)2SO4 

2,4 

definiertes 
Medium 8 g L-1 (NH4)2SO4 1,7 

 

In Abbildung 6-1 lässt sich erkennen, dass die Kultivierung im komplexen Medium B zu den 

höchsten Zelldichten in Milliliter Rührkesselreaktoren führte. Die maximale Zelldichte im kom-

plexen Medium B war ungefähr um den Anteil höher, um den das Medium an Stickstoff 

gegenüber den anderen beiden untersuchten Medien reicher ist. Im definierten Medium war 

erwartungsgemäß eine etwas geringere Wachstumsrate zu beobachten. 
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Abbildung 6-1: Wachstumskinetiken von Cupriavidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-2::HCM in 
Milliliter Rührkesselreaktoren im Satzverfahren (30 °C, pH 6,8, 2800 U min -1, 50 mL min-1 Luft) 
mit verschiedenen Medien (vergleiche Tabelle 6-1): Das komplexe Medium A mit 1,7 g L-1 Stick-
stoff ( ), das komplexe Medium B mit 2,4 g L-1 Stickstoff ( ) sowie ein definiertes Medium mit 
1,7 g L-1 Stickstoff ( ) wurden verwendet. Fehlerbalken geben die Standardabweichung von 
sechs parallel durchgeführten Kultivierungen an. 
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Abbildung 6-2: Vergleich der Wachstumskinetiken von Cupriavidus necator H16 PHB-4 
pBBR1MCS-2::HCM in Milliliter Rührkesselreaktoren (schwarze Symbole) sowie im Labor Rühr-
kesselreaktor (weiße Symbole). Das komplexe Medium A mit 1,7 g L-1 Stickstoff (links), das 
komplexe Medium B mit 2,4 g L-1 Stickstoff (Mitte) sowie ein definiertes Medium mit 1,7 g L-1 
Stickstoff (rechts) wurden verwendet (vergleiche Tabelle 6-1 und Abbildung 6-1). Fehlerbalken 
geben die Standardabweichung von sechs parallel durchgeführten Kultivierungen an. 
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Abbildung 6-2 zeigt das Zellwachstum mit den drei Medien im Milliliter- und Litermaßstab im 

Vergleich. Es ist jeweils eine gute Übereinstimmung im Wachstum in den beiden Reaktions-

systemen während des Beginns der exponentiellen Wachstumsphasen sowie während der 

stationären Phasen zu beobachten. Da die Versuche im Litermaßstab auf 72 h angelegt wa-

ren und Proben manuell genommen wurden, sind wenige Daten der exponentiellen 

Wachstumsphase vorhanden. Aufgrund von mehreren Datenpunkten während der exponen-

tiellen Wachstumsphase im Litermaßstab konnten für das definierte Medium klarere 

Übereinstimmungen beobachtet werden. 

 

Diskussion 

Die Medien waren so erstellt, dass früher oder später eine Beschränkung des Wachstums 

aufgrund einer Stickstofflimitation erwartet wurde. Demzufolge waren die unterschiedlichen 

maximalen Zelldichten abhängig von der Stickstoffkonzentration in den verschiedenen Me-

dien ein schlüssiges Ergebnis.  

Aus den gezeigten Daten lässt sich schließen, dass das Wachstum Cupriavidus necator H16 

in Milliliter Rührkesselreaktoren sowie im 2 L Rührkesselreaktor vergleichbar gestaltet wer-

den kann. Es wird demzufolge angenommen, dass die Ergebnisse reaktionstechnischer 

Untersuchungen hinsichtlich der 2-Hydroxyisobuttersäure Bildung ebenso in den beiden Kul-

tivierungssystemen vergleichbar sind. 

 

6.2 Reaktionstechnische Untersuchungen zur Identifi zierung von 
wichtigen Prozessvariablen 

Für die Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure in rekombinanten Cupriavidus necator H16 

Stämmen sind im Rahmen des in dieser Arbeit verwendeten Ansatzes enzymatische Reakti-

onen notwendig, die auch am PHB Stoffwechsel dieser Bakterien beteiligt sind. Die 

Produktion von PHB ist bei nicht limitierten Bedingungen inhibiert und wird nur aktiviert, 

wenn die Verstoffwechselung von Acetyl-CoA im Zitronensäurezyklus durch die Abwesenheit 

bestimmter Nährstoffe wie beispielsweise Stickstoff oder Phosphor nicht möglich ist. Daher 

wurde angenommen, dass auch die Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure eine Abhängig-

keit von diesen beiden Medienbestandteilen aufweist. Folglich wurde zunächst die 

2-Hydroxyisobuttersäure Produktion verschiedener Cupriavidus necator H16 Stämme ab-

hängig von den Konzentrationen der Ammonium- und Phosphatquelle untersucht. 

Abbildung 6-3 zeigt die 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration nach 48 h Kultivierung in ei-

nem pH geregelten Satzexperiment in Milliliter Rührkesselreaktoren abhängig von 
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unterschiedlichen Cupriavidus necator H16 Stämmen sowie den Konzentrationen der defi-

nierten Stickstoff- und Phosphatquelle. 
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Abbildung 6-3: 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration im Überstand nach 48 h Kultivierung von 
Cupriavidus necator H16 ∆phaC1 pBBR1MCS-2::HCM (links) und Cupriavidus necator H16 PHB-
4 pBBR1MCS-2::HCM (rechts) in Milliliter Rührkesselreaktoren abhängig von verschiedenen 
Konzentrationen der Salze KH2PO4 sowie (NH4)2SO4 im Medium (30 °C, pH 6,8, 2800 U min -1, 
25 mL min-1 Luft, cX,0 ~ 8 g L-1). 

 

Wie in Abbildung 6-3 gezeigt ist, wurden nach einer 48-stündigen Kultivierung von Cupriavi-

dus necator H16 ∆phaC1 pBBR1MCS-2::HCM in unterschiedlichen Medien geringe 

2-Hydroxyisobuttersäure Konzentrationen in der Größenordnung von 0,1 bis 1,4 g L-1 ermit-

telt. Bei der Kultivierung von Cupriavidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-2::HCM unter 

vergleichbaren Bedingungen wurden zum Teil höhere Konzentrationen bis zu 4,5 g L-1 ge-

messen. Es ist eine deutliche Abhängigkeit der Produktion von der verwendeten 

Ammoniumsalzkonzentration zu erkennen. Die extrazelluläre 2-Hydroxyisobuttersäure Kon-

zentration nach 48 h war höher, sofern geringere (NH4)2SO4 Konzentrationen verwendet 

wurden. Mit dem in Abbildung 6-3 dargestellten Parallelexperiment konnte keine eindeutige 

Abhängigkeit der 2-Hydroxyisobuttersäure Produktion von der Phosphatsalzkonzentration 

festgestellt werden.  

Eine weitere Bedingung für eine effektive Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure stellte die  

Konstruktionsweise des Vektors mit dem Hilfsprotein MeaB dar. Die Transformation anderer 

Vektoren ohne MeaB führte zu einer deutlich niedrigeren Produktbildung (Daten nicht ge-

zeigt). 
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In den folgenden Versuchen wurde Cupriavidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-2::HCM, 

welcher die besten Eigenschaften in Bezug auf die 2-Hydroxyisobuttersäure Produktion auf-

wies, weiter charakterisiert. Da sich außerdem eine Stickstofflimitierung während der 

Produktionsphase als vorteilhaft erwies (vergleiche Abbildung 6-3), wurden zunächst weitere 

Versuche ohne (NH4)2SO4 im Produktionsmedium durchgeführt. Abbildung 6-4 zeigt die 

2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration nach 48 h Kultivierung in einem Parallelexperiment in 

Milliliter Rührkesselreaktoren abhängig von verschiedenen Sollwerten des kontrollierten pH, 

einer intermittierenden Zugabe von Fructose während des Versuches und der Variation der 

Zelldichte zu Beginn des Versuches. 
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Abbildung 6-4: 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration im Überstand nach 48 h Kultivierung von 
Cupriavidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-2::HCM in Milliliter Rührkesselreaktoren (30 °C, 
2800 U min-1, 25 mL min-1 Luft) abhängig von verschiedenen Prozessvariablen. Links: Satzkulti-
vierungen wurden mit einseitiger pH Regelung (1 M NaOH) bei unterschiedlichen Sollwerten 
durchgeführt (cX,0 ~ 12 g L-1). Mitte: Fructose (500 g L-1) wurde mit unterschiedlichen Raten ab 
8 h nach Inokulation zugeführt (pH 6,8, beidseitige Regelung, cX,0 ~ 12 g L-1). Rechts: Unter-
schiedliche Zellkonzentrationen zu Beginn des Versuches wurden im Satzverfahren untersucht 
(pH 6,8, beidseitige Regelung). Fehlerbalken geben die Standardabweichung von drei parallel 
durchgeführten Kultivierungen an. 

 

Die Variation verschiedener Sollwerte des pH zeigte, dass die Produktion von 

2-Hydroxyisobuttersäure im Bereich pH 6,4 - pH 7,2 nur leichte Unterschiede aufwies mit 
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Produktkonzentrationen zwischen 3,8 und 4,2 g L-1 (Abbildung 6-4 links) sowie dem Maxi-

mum bei pH 7,2. Keine pH Regelung resultierte bei einem anfänglichen pH von 6,8 in einer 

vergleichbar geringen Produktkonzentration von 2,6 g L-1 (Ergebnisse nicht gezeigt). Ein ho-

her Sollwert (hier pH 8) hatte ebenfalls eine geringe Produktkonzentration von 2 g L-1 nach 

48 h zur Folge.  

In Abbildung 6-5 ist beispielhaft ein typischer Verlauf des beidseitig geregelten pH (Sollwert 

6,8) für ein Satzverfahren dargestellt.  
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Abbildung 6-5: Verlauf des pH während einer Kultivierung von Cupriavidus necator H16 PHB-4 
pBBR1MCS-2::HCM in Milliliter Rührkesselreaktoren unter Satzbedingungen (vergleiche 
Abbildung 6-4, pH 6,8, cX,0 ~ 12 g L-1). Links ist der gesamte Verlauf dargestellt und rechts ein 
Ausschnitt zwischen 10 und 20 h.  

 

Während der überwiegenden Prozesszeit lagen die Abweichungen in der Regel deutlich un-

ter ± 0,2 pH. Zu Beginn des Prozesses (0 - 10 h) kam es zeitweise zu höheren 

Abweichungen. Der weitere Prozessverlauf war durch eine kontinuierliche Ansäuerung der 

Kultivierungslösung charakterisiert, die regelmäßig durch eine intermittierende Zufuhr von 

Base ausgeglichen wurde (Abbildung 6-6 rechts). Die Säurebildung kann in dieser Prozess-

zeit mit der Bildung von 2-Hydroxyisobuttersäure assoziiert werden. Ein Sprung des pH zu 

der Prozesszeit t = 22 h in Richtung eines höheren pH signalisierte das Versiegen der Koh-

lenstoffquelle bei Anwendung eines Satzverfahrens. Nach einer durch die Trägheit des 

Reglers verursachten kurzen Verzögerung wurde intermittierend Säure zugeführt, die zusätz-

lich die im weiteren Prozessverlauf beobachtete Basenbildung ausglich. 

Durch eine weitere Zufuhr von Fructose konnte die 2-Hydroxyisobuttersäure Bildung nach 

48 h deutlich gesteigert werden, wie in Abbildung 6-4 (Mitte) gezeigt ist. Mit einer Zulaufrate 
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von 30 µL h-1 einer 500 g L-1 Fructoselösung beginnend bei 8 h nach Prozessstart konnte 

eine 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration von 7,4 g L-1 nach 48 h erreicht werden. Es ließ 

sich beobachten, dass sich die 2-Hydroxyisobuttersäure Bildung innerhalb von 48 h mit stei-

gender Zulaufrate einem Maximum näherte. 

In den gemessenen Daten des pH und pO2 ließen sich unterschiedlichen Kultivierungsver-

läufe bei Satz- und Zulaufverfahren erkennen, wie in Abbildung 6-6 gezeigt ist. 
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Abbildung 6-6: Verlauf des pH sowie des pO2 zwischen 18 und 36 h während einer Kultivierung 
von Cupriavidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-2::HCM in Milliliter Rührkesselreaktoren (ver-
gleiche Abbildung 6-4, pH 6,8, cX,0 ~ 12 g L-1). Ein Experiment unter Satzbedingungen (—) sowie 
eines unter Zulaufbedingungen (—) sind dargestellt. Unter Zulaufbedingungen wurde 10 µL h-1 
Fructose (500 g L-1) ab 8 h nach Prozessstart intermittierend zugeführt. 

 

In Abbildung 6-5 und Abbildung 6-6 ist bei 22 h der charakteristische Sprung im pH zu er-

kennen, der auf das Ende der 2-Hydroxyisobuttersäure Produktion unter Satzbedingungen 

hindeutet. Verglichen zu Zulaufbedingungen mit einer Zufuhr von 10 µL h-1 einer 500 g L-1 

Fructoselösung beginnend bei 8 h nach Prozessstart (Abbildung 6-6) war dieser Sprung erst 

nach 26,7 h erkennbar. Einhergehend mit der stündlichen intermittierenden Zufuhr von 10 µL 

Fructoselösung ließen sich auch weitere charakteristische Sprünge im pH erkennen. Im pO2 

äußerte sich das Versiegen der Kohlenstoffquelle in einem Sprung von 85 % auf 100 %. 

Auch hier war dieser Sprung in Übereinstimmung mit den pH Messungen im Falle des Satz-

verfahrens deutlich früher. Im Falle des Zulaufverfahrens ließ sich zudem erneuter 

Sauerstoffverbrauch bei intermittierender Zufuhr von Substrat feststellen. 

Abbildung 6-4 (rechts) zeigt den Einfluss verschiedener Zelldichten zu Beginn des Versu-

ches. Höhere Zelldichten führten im Satzverfahren nicht zwingend zu einer höheren 
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2-Hydroxyisobuttersäure Bildung. Im dargestellten Experiment war unter Satzbedingungen 

ein Maximum bei cx,0 = 6 g L-1 zu erkennen. In Abbildung 6-7 ist beispielhaft die Fructose- 

und 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration zu verschiedenen Zeitpunkten in Reaktoren mit 

einer Zellkonzentration von cx,0 = 12 g L-1 sowie cx,0 = 6 g L-1 dargestellt. 
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Abbildung 6-7: Fructose- und 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration im Überstand zu unter-
schiedlichen Zeitpunkten bei einer Kultivierung von Cupriavidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-
2::HCM in Milliliter Rührkesselreaktoren unter Satzbedingungen abhängig von zwei verschiede-
nen Zellkonzentrationen (vergleiche Abbildung 6-4, pH 6,8). Die Fructose- ( ) und 
2-Hydroxyisobuttersäure Konzentrationen ( ) bei einer Biotrockenmassekonzentration von 
12 g L-1 zu Beginn des Versuches sowie die Fructose- ( ) und 2-Hydroxyisobuttersäure Kon-
zentrationen ( ) bei einer Biotrockenmassekonzentration von 6 g L-1 sind dargestellt. 
Fehlerbalken geben die Standardabweichung von drei parallel durchgeführten Kultivierungen an. 

 

Mit einer Zellkonzentration von cx,0 = 12 g L-1 wurde nach 24 h um den Faktor 1,2 mehr Pro-

dukt produziert im Vergleich zur geringeren Zellkonzentration (4,6 g L-1 gegenüber 3,8 g L-1). 

Jedoch war bei der höheren Zellkonzentration bereits nach 24 h der gesamte Zucker ver-

braucht. Unter Vernachlässigung der Volumeneffekte war der Zuckerverbrauch um den 

Faktor 1,4 höher. Bei der höheren Zellkonzentration war bereits nach 24 h der gesamte Zu-

cker verbraucht. Nach 48 h verringerte sich die 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration bei 

der höheren Zellkonzentration sogar geringfügig. Bei der geringeren Zellkonzentration wurde 

nach 48 h hingegen eine höhere Produktkonzentration als nach 24 h erzielt, welche die 

2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration bei der höheren Zellkonzentration überschritt 

(5,2 g L-1  gegenüber 3,9 g L-1). 
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Diskussion 

Beide in Abbildung 6-3 dargestellten Stämme tragen das Plasmid pBBR1MCS-2::HCM, wel-

ches die Gene für die zur Umsetzung von (R)-3-Hydroxybutyryl-CoA zu  2-Hydroxyisobutyryl-

CoA benötigte 2-Hydroxyisobutyryl-CoA Mutase in Cupriavidus necator H16 einbringt. Cupri-

avidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-2::HCM produzierte unter den experimentellen 

Bedingen bei geringen Stickstoffkonzentrationen deutlich mehr 2-Hydroxyisobuttersäure als 

Cupriavidus necator H16 ∆phaC1 pBBR1MCS-2::HCM. Dieses Ergebnis überrascht, da 

durch das Einbringen des gleichen Vektors mit den Genen für die 2-Hydroxyisobutyryl-CoA 

Mutase eine vergleichbare Aktivität des Enzyms erwartet werden könnte und auch berichtet 

wurde, dass sich beide Stämme im Bezug auf die Unfähigkeit zur PHB Akkumulation iden-

tisch verhalten (Peplinski et al. 2010). Die Bereitstellung des Intermediates 

(R)-3-Hydroxybutyryl-CoA zur weiteren Umsetzung zu 2-Hydroxyisobutyryl-CoA könnte al-

lerdings einen Aspekt darstellen, der in den beiden Stämmen unterschiedlich verläuft. Eine 

frühere Arbeit berichtet unter den in der Studie verwendeten experimentellen Bedingungen 

deutlich geringere Aktivitäten der β-Ketothiolase (PhaA) sowie der Acetoacetyl-CoA Reduk-

tase (PhaB) in Cupriavidus necator H16 PHB-4 verglichen zum Wildtyp Cupriavidus necator 

H16 (Schubert et al. 1988). Da es sich beim Stamm Cupriavidus necator H16 ∆phaC1 im 

Gegensatz zu der chemischen Mutante Cupriavidus necator H16 PHB-4 um einen Deleti-

onsstamm handelt, in dem ausschließlich das Gen phaC1 inaktiviert wurde, hätte erwartet 

werden können, dass in diesem Stamm die Aktivitäten von PhaA und PhaB verglichen zum 

Wildtyp nicht nennenswert verringert werden. Aus diesem Grund wurde vermutet, dass 

Cupriavidus necator H16 ∆phaC1 pBBR1MCS-2::HCM möglicherweise besser dazu in der 

Lage ist, 2-Hydroxyisobuttersäure zu produzieren. Jedoch wurden die Aktivitäten von PhaA 

und PhaB in Cupriavidus necator H16 ∆phaC1 bisher unter keinen Bedingungen ermittelt 

und es ist auch nicht auszuschließen, dass andere unbekannte Beeinflussungen des PHB 

Stoffwechsels in Cupriavidus necator H16 PHB-4 einen positiven Effekt auf die 

2-Hydroxyisobuttersäure Bildung aufweisen, da dieser Stamm bisher nicht komplett charak-

terisiert wurde (Peplinski et al. 2010). 

Die in Abbildung 6-3 dargestellten Ergebnisse zeigen außerdem, dass eine 

2-Hydroxyisobuttersäure Produktion am effizientesten unter Stickstofflimitierung stattfindet. 

Auf Basis von Messungen der Ammoniumkonzentrationen während des Experiments (Daten 

nicht gezeigt) wird vermutet, dass die Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure nur bei sehr 

geringen Stickstoffkonzentrationen beginnt. Eine geringere 2-Hydroxyisobuttersäure Produk-

tion bei höheren Ammoniumsalzkonzentrationen ist somit dadurch zu erklären, dass in den 

ersten Stunden des Versuches zunächst der Stickstoff metabolisiert wurde und anschließend 

weniger Zeit für die Produktion zur Verfügung stand. Im Gegensatz zur Stickstoffkonzentrati-

on konnte keine klare Abhängigkeit der 2-Hydroxyisobuttersäure Produktion zur 
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Phosphatsalzkonzentration beobachtet werden. Da die Zellen vor der Inokulation in PBS re-

suspendiert und auch komplexe Medienbestandteile verwendet wurden, ist es denkbar, dass 

sich während des gesamten Versuches unter keinen Bedingungen die erforderliche Phos-

phatlimitierung einstellte. 

Die drei untersuchten Variablen pH Sollwert, Zulaufrate sowie Zellkonzentration zeigen, dass 

die 2-Hydroxyisobuttersäure Produktion durch Änderung der verfahrenstechnischen Pro-

zessbedingungen deutlich beeinflusst werden kann (vergleiche Abbildung 6-4).  

Ein pH zwischen pH 6,8 und pH 7,2 scheint für die Produktion optimal zu sein und es lässt 

sich schließen, dass sich moderate pH Schwankungen nur wenig auf die Produktbildung 

auswirken. Keine pH Regelung ist nachteilig für den Prozess aufgrund der Ansäuerung durch 

die Produktbildung. Ein hoher Sollwert (hier pH 8) erwies sich ebenfalls als ungünstig. Hier-

bei wirkt sich nicht nur der hohe pH direkt nachteilig auf den Prozess aus, sondern es ist 

noch anzumerken, dass der pH höchstwahrscheinlich unzureichend kontrolliert wurde, da bei 

pH 8 die verwendete Messtechnik nur noch ungenau funktioniert (obere Messbereichsgren-

ze). Im neutralen Bereich war eine Regelung des pH überwiegend mit geringen 

Abweichungen vom Sollwert (± 0,2 pH) trotz Verwendung verhältnismäßig schwach gepuffer-

ter Medien möglich (vergleiche Abbildung 6-5). Zu Beginn des Prozesses (0 - 1 h) kam es 

zeitweise zu höheren Abweichungen, da die Sensoren bei Inbetriebnahme zunächst eine 

deutliche Verschiebung in Richtung niedrigerer pH aufweisen. Im anschließenden Verlauf 

(1 - 10 h) waren weiterhin Abweichungen zu beobachten, die vermutlich durch Stoffwechsel-

umstellungen sowie einer Schwingung, die durch suboptimale Reglereinstellungen 

verursacht wurde, zu begründen sind. Außerdem war ein Sprung in Richtung eines höheren 

pH im späteren Prozessverlauf (hier: t = 22 h) zu beobachten, der das Versiegen der Koh-

lenstoffquelle bei Anwendung eines Satzverfahrens und somit die Einstellung der 

Produktbildung signalisiert. 

Messungen der Fructosekonzentrationen nach 24 h sowie die Charakteristiken des pH Ver-

laufs zeigen, dass die Kohlenstoffquelle unter vorteilhaften Produktionsbedingungen im 

Satzverfahren bereits vor Prozessende zur Neige ging. Folglich konnte die Produktion von 

2-Hydroxyisobuttersäure durch die Applikation eines intermittierenden Zulaufs erhöht wer-

den. Da sich die 2-Hydroxyisobuttersäure Bildung nach 48 h mit steigender Zulaufrate einem 

Maximum nähert, kann angenommen werden, dass eine weitere Erhöhung der Zulaufrate 

ohne andere Veränderungen in den Prozessbedingungen zu keiner nennenswerten Produk-

tionsverbesserung führt. 

Bei den drei Variablen pH Sollwert, Zulaufrate sowie Zellkonzentration ist bereits eine Ab-

hängigkeit untereinander zu erwarten. Ein nachteiliger Effekt einer zu hohen 

Zellkonzentration auf die 2-Hydroxyisobuttersäure Produktion konnte hier nur im Satzverfah-
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ren beobachtet werden (vergleiche Abbildung 6-4). Da bei einer höheren Zellkonzentration 

von cx,0 = 12 g L-1 im Satzverfahren beispielsweise nach 24 h bereits der gesamte Zucker 

verbraucht war, verringerte sich sogar in den folgenden 24 h die 2-Hydroxyisobuttersäure 

Konzentration aufgrund von Verdünnungseffekten durch zu hoch eingeschätzten Verduns-

tungsausgleich sowie weiterer Zugabe von Korrekturmittel. In einer simultanen Optimierung 

der Prozessvariablen mit Hilfe einer statistischen oder stochasitischen Versuchsplanung 

würden sich höhere Zelldichten vermutlich positiv auf die 2-Hydroxyisobuttersäure Konzent-

ration auswirken, da durch ausreichende Substratversorgung beispielsweise eine frühzeitige 

Limitierung vermieden werden könnte. Naheliegend wäre auch die simultane Optimierung 

zweier Prozessgrößen, wie beispielsweise die Endkonzentration von 2-Hydroxy-

isobuttersäure nach 48 h sowie die Produktausbeute. In diesem Fall wäre es wiederum zu 

prüfen, ob höhere Zelldichten ausschließlich zu besseren Ergebnissen führen. 

Für das Erreichen einer höheren Produktkonzentration (>> 1 g L-1) waren mehrere aus-

schlaggebende Prozessvariablen von Relevanz. Zum einen war die Wahl eines geeigneten 

Wirtsorganismus offensichtlich von großer Bedeutung sowie die Art und Weise, wie der Ex-

pressionsvektor konstruiert wurde (Daten nicht gezeigt). Zum anderen hatten 

Kultivierungsbedingungen wie die Einstellung der Stickstofflimitation einen großen Einfluss 

auf die Produktbildung. Nur durch die richtige Kombination der Prozessvariablen konnte ein 

gutes Ergebnis erzielt werden, was eine höhere Anzahl an Experimenten voraussetzte, die 

mit dem Parallelbioreaktorsystem zeiteffizient durchgeführt werden konnten. In dieser Phase 

der Entwicklung wurden Suchmethoden in Verbindung mit begründeten Vermutungen ange-

wendet. Für weitere Optimierungen wären methodische Herangehensweisen hilfreich,  wie 

zum Beispiel die Erstellung von experimentellen Plänen mittels statischer oder stochasti-

scher Methoden (Weuster-Botz 2000; Link und Weuster-Botz 2006), metabolische Analysen 

(Link und Weuster-Botz 2007; Link et al. 2010) für die Identifizierung limitierender enzymati-

scher Schritte sowie andere modellgestützte Prozessoptimierungen. 

 

6.3 Übertragung der Erkenntnisse in den Litermaßsta b 

Zwei in Kapitel 4.3.4 beschriebene Prozessvarianten wurden zunächst im Hinblick auf die 

Biomasse- und Produktbildung mit dem Stamm Cupriavidus necator H16 PHB-4 

pBBR1MCS-2::HCM im Litermaßstab miteinander verglichen. Die Produktion von 

2-Hydroxyisobuttersäure wurde durch das Aufbrauchen der vorgelegten Stickstoffkomponen-

ten im Medium oder durch das Ernten und Resuspendieren der Bakterien in einem frischen 

Medium ohne Stickstoffquelle ausgelöst. Abbildung 6-8 zeigt ein Ergebnis für einen zweistu-

figen Prozess. Da bei den bisher dargestellten Ergebnissen im Millilitermaßstab nur die 
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Produktbildung untersucht wurde und die Biomasse zuvor in Schüttelkolben erzeugt wurde, 

stellt der zweistufige Prozess im Litermaßstab eine Betriebsweise dar, die dem experimentel-

len Vorgehen im Millilitermaßstab am nächsten kommt. 
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Abbildung 6-8: Verlauf der Fructose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), und 2-Hydroxyisobuttersäure 
Konzentration ( ) im Zulaufverfahren mit Cupriavidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-2::HCM: 
Wachstum und darauf folgende Produktion in einer zweiten Kultivierung. Während der Zellan-
zucht wurden 500 g L-1 Fructose ab 18 h mit einer Rate von 31,1 mL h-1 und ab 19,6 h mit einer 
Rate von 40 mL h-1 bis zum Ende der Kultivierung zugeführt. Während der Produktbildung wurde 
der Zulauf ab 5,7 h mit einer Rate von 5,2 mL h -1  gestartet. 

 

In dem zweistufigen Prozess aus Abbildung 6-8 wurde nach 21 h eine Zelldichte von 

26,8 g L-1 erreicht. Die extrazelluläre 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration war unterhalb 

der Nachweisgrenze. Die Biomasse wurde geerntet und ein Teil dessen in ein neues Medi-

um ohne definierte Stickstoffquelle überführt. Die Produktionsphase wurde äquivalent zu 

dem Versuchsaufbau mit dem besten Resultat in Milliliter Rührkesselreaktoren gestaltet. Es 

ist zu beobachten, dass die Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure nicht unmittelbar nach 

Beginn der zweiten Phase einsetzt. Die vergleichbar hohe Fructoseaufnahme zu Beginn so-

wie die leichte Biomassezunahme von 18,4 auf 21,4 g L-1 deuten darauf hin, dass durch die 

Verwendung von Komplexbestandteilen im Produktionsmedium zunächst keine limitierenden 

Bedingungen vorlagen und der Stoffwechsel für die Biomassebildung noch intakt war. Durch 

die Zufuhr einer 500 g L-1 Fructoselösung nach 5,7 h mit einer Rate von 5,2 mL h-1 wurde die 

anfangs hohe Fructoseaufnahme überkompensiert und es war im weiteren Verlauf des Pro-

zesses eine Zunahme der Fructosekonzentration zu beobachten.  

Zwei Stunden nach Beginn der zweiten Phase konnten 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentra-

tionen oberhalb der Nachweisgrenze gemessen werden. Im weiteren Verlauf des Prozesses 
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wurde 2-Hydroxyisobuttersäure zunächst mit einer näherungsweise konstanten Produktivität 

von 0,15 g L-1 h-1 erzeugt. Die Produktbildung verringerte sich jedoch deutlich im späteren 

Verlauf des Prozesses und kam nach 44 h anscheinend komplett zum Erliegen. Nach insge-

samt 49 h wurde eine 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration von 6,4 g L-1 gemessen. 
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Abbildung 6-9: Verlauf der Fructose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), und 2-Hydroxyisobuttersäure 
Konzentration ( ) im Zulaufverfahren mit Cupriavidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-2::HCM: 
Wachstums- und Produktionsphase in einer Kultivierung kombiniert. Zwischen 19,7 h und 49,3 h 
wurde 500 g L-1 Fructose mit Zulaufraten zwischen 6,6 und 8,6 L h-1 zugeführt. 

 

Abbildung 6-9 zeigt ein typisches Ergebnis für die Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure in 

einem einstufigen Prozess. Nach 19 h wurde eine Zelldichte von 16,3 g L-1 erreicht. Inner-

halb dieser Zeit konnte keine 2-Hydroxyisobuttersäure extrazellulär nachgewiesen werden. 

Messungen der Stickstoffkonzentration (Daten nicht gezeigt) legen nahe, dass nach 19 h das 

Zellwachstum aufgrund von Stickstofflimitierung endete. Die Produktion von 

2-Hydroxyisobuttersäure erfolgte anschließend bis zum Ende des Experiments mit einer an-

nähernd linearen Produktivität von 0,1 g L-1 h-1 bis hin zu einer Konzentration von 5,4 g L-1 

nach 72,1 h. Zur Vermeidung einer Primärsubstratlimitation wurde nach 20 h Fructose 

(500 g L-1) mit einer Rate zwischen 6,6 bis 8,6 mL h-1 zugeführt. Kurz nach Eintreten der sta-

tionären Phase sowie dem damit einhergehenden Beginn der 2-Hydroxyisobuttersäure 

Produktion war die Fructoseaufnahme zunächst noch vergleichsweise hoch. Die Zufuhr von 

Fructose überkompensierte jedoch die mit der Zeit geringer werdende Fructoseaufnahme, 

was zu einem erneuten Anstieg der Fructosekonzentration führte, bis der Zulauf nach 49 h 

abgebrochen wurde. Die Fructosekonzentration verringerte sich erneut mit relativ niedriger 

Rate bis zum Ende des Prozesses. 
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In einer weiteren Kultivierung wurde die 2-Hydroxyisobuttersäure Produktion in einem einstu-

figen Verfahren in einem definierten Medium untersucht. Das Verfahren war analog zu dem 

in Abbildung 6-9 dargestellten Versuch. Die Ergebnisse sind in Abbildung 6-10 dargestellt. 
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Abbildung 6-10: Verlauf der Fructose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), und 2-Hydroxyisobuttersäure 
Konzentration ( ) im Zulaufverfahren mit Cupriavidus necator H16 PHB-4 pBBR1MCS-2::HCM: 
2-Hydroxyisobuttersäure Produktion mit einem definierten Medium (Wachstums- und Produkti-
onsphase in einer Kultivierung kombiniert). Zwischen 18 h und 45,8 h wurde 500 g L-1 Fructose 
mit einer Zulaufrate von 5,3 L h-1 zugeführt. 

 

Nach 20,4 h wurde eine Zelldichte von 11 g L-1 erreicht. Es trat anschließend eine Stickstoff-

limitation ein, wodurch die Zellmasse nicht weiter zunahm. Zwischen 18 h und 45,8 h wurden 

500 g L-1 Fructose mit Zulaufraten zwischen 5,3 und 5,4 L h-1 zugeführt zur Vermeidung einer 

Primärsubstratlimitation. Insgesamt wurde in diesem Versuch nur wenig 

2-Hydroxyisobuttersäure produziert mit einer maximalen Konzentration von 1,6 g L-1. Zudem 

wurde die Produktbildung im späteren Verlauf der Kultivierung erneut merklich verzögert. 

Produktbildung trat nur zwischen 20 h und 46 h nach Kultivierungsstart auf. Aufgrund der 

nahezu gleich bleibenden Fructosekonzentration nach Abstellen des Zulaufs kann geschlos-

sen werden, dass der Kohlenstoff nicht weiter umgesetzt wurde. 

 

Diskussion 

Zusammenfassend konnte mit den Versuchen im Litermaßstab gezeigt werden, dass die im 

Millilitermaßstab gewonnenen Erkenntnisse erfolgreich in den größeren Maßstab übertragen 

werden konnten. Die maximale Produktkonzentration von 6,4 g L-1 im zweistufigen Verfahren 

mit einem komplexen Medium entspricht nicht exakt der maximal erreichten Produktkonzent-
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ration von 7,4 g L-1, die nach einer vergleichbaren Zeit im Millilitermaßstab erreicht wurde. 

Zudem konnte 2-Hydroxyisobuttersäure bis zu einer Konzentration von 5,4 g L-1 in einem 

einstufigen Verfahren erzeugt werden. Die etwas geringere Produktkonzentration im einstufi-

gen Verfahren kann hauptsächlich mit der geringeren Zellkonzentration begründet werden, 

die zu Beginn der Produktionsphase vorlag. Für beide Prozesse kann während der Zeit-

spanne, in der die 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration linear ansteigt, eine spezifische 

Produktivität von 0,005 - 0,006 g L-1 h-1 abgeschätzt werden. Aufgrund der höheren Stick-

stoffkonzentration zu Beginn im einstufigen Verfahren wuchsen die Zellen vergleichsweise 

langsamer. Ein Zulaufverfahren, in dem neben der Kohlenstoffquelle zudem die Stickstoff-

quelle zeitweise zugeführt wird, könnte den gesamten Prozess noch weiter verbessern. Im 

einstufigen Verfahren wurde im Gegensatz zum zweistufigen Verfahren keine Verringerung 

der Produktbildung gegen Ende des Prozesses beobachtet. Weitere Untersuchungen wären 

nötig um zu klären, welche Einflussfaktoren zu einer Verringerung der Produktbildung führen 

könnten. Vermutlich spielen andere noch nicht identifizierte Medienkomponenten eine Rolle, 

die im Verlauf des Prozesses verbraucht werden und somit zu einer zunehmend geringer 

werdenden Produktivität führen, wie es in dem Versuch mit dem definierten Medium beo-

bachtet (vergleiche Abbildung 6-10). Das Produkt selbst hingegen könnte einen hemmenden 

Effekt auf die Produktbildung haben. 

Allgemein betrachtet bieten beide Prozessvarianten Vor- sowie Nachteile im Hinblick auf die 

industrielle Anwendung. In einem zweistufigen Verfahren würden voraussichtlich in der Pro-

duktionsphase weniger Medienkomponenten benötigt, wodurch eine einfachere und 

kostengünstigere Aufreinigung erreicht werden könnte. Die Prozesskontrolle könnte zudem 

einfacher sein, da Wachstums- und Produktbildungsphase voneinander entkoppelt sind. An-

dererseits haben weniger Prozessstufen einen direkten positiven Einfluss auf die Fixkosten 

des Prozesses. Aus dieser Sicht wäre ein einstufiges Verfahren zu bevorzugen. 

Für ein neues potentielles Intermediat der chemischen Industrie wie beispielsweise Bern-

steinsäure werden diverse Vorraussetzungen angegeben, die für eine wirtschaftliche 

Produktion erfüllt sein müssen. Verschiedene Veröffentlichungen schätzen die Produktivität 

mit 1,8 - 5 g L-1 h-1, die Endkonzentration mit 80 - 150 g L-1 sowie die Ausbeute mit 0,88 g g-1 

als minimal zu erreichende Ziele ab (McKinlay et al. 2007; Yu et al. 2011). Obwohl die Leis-

tung des Prozesses zur Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure mittels Cupriavidus necator 

diese Ziele noch nicht erreicht, kann dieser durchaus mit anderen Prozessen für die Produk-

tion sehr ähnlicher organischer Säuren in einer frühen Entwicklungsstufe verglichen werden. 

Für die Produktion von (R)-3-Hydroxybuttersäure sowie (S)-3-Hydroxybuttersäure wurden 

bisher beispielsweise ähnliche Produktivitäten erreicht. Die höchsten Konzentrationen in ei-

nem geregelten reaktionstechnischen Ansatz für diese beiden Produkte betrugen 12 (Liu et 

al. 2007) beziehungsweise 10,3 g L-1 (Lee et al. 2008). 
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Insgesamt bietet die Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure mit Cupriavidus necator so-

wohl Chancen als auch Grenzen. Einerseits wurde der genutzte PHB Stoffwechselweg 

schon intensiv untersucht. Cupriavidus necator H16 ist ein Modellorganismus zur Herstellung 

von PHB und gentechnische Methoden sowie Erfahrung im Umgang mit diesem Mikroorga-

nismus sind verfügbar. Mit Glucose verwertenden Mutanten von Cupriavidus necator H16  

(“Alcaligenes eutrophus NCIMB 11599”,(Kim et al. 1994) wurden im Labor bei optimierten 

Kultivierungen bereits sehr hohe PHB Konzentrationen von bis zu 180 g L-1 mit Produktivitä-

ten von 3,75 g L-1 h-1 erreicht (Ryu et al. 1999). Hierbei waren keine weiteren gentechnischen 

Veränderungen notwendig. Die PHB Synthese ist nicht wachstumsassoziiert und wird durch 

verfahrenstechnische Bedingungen, sprich einer Nährstofflimitation, „induziert“ (Khanna und 

Srivastava 2005). Der Stoffwechselweg ist somit äußerst effektiv und leicht kontrollierbar. Die 

2-Hydroxyisobuttersäure Produktion wird in diesem Projekt durch nur eine weitere gentech-

nische Veränderung einer zur PHB Bildung unfähigen Cupriavidus necator H16 Mutante 

erreicht. Die bereits erörterte verringerte Aktivität von PhaA und PhaB in Cupriavidus necator 

H16 PHB-4 (Schubert et al. 1988), die möglicherweise zu einer geringeren Bereitstellung von 

(R)-3-hydroxybutyryl-CoA führt, ist ein unerwünschter Nebeneffekt dieser Veränderung. Mög-

licherweise sind andere Wirtsorganismen noch besser geeignet für die Produktion von 

2-Hydroxyisobuttersäure, obwohl sich eine Mutante mit einer präzisen Deletion von phaC1 

hier sogar als schlechter herausstellte. Insgesamt lässt sich aber annehmen, dass abgese-

hen von der einen gentechnischen Veränderung und einem möglicherweise toxischen oder 

inhibierenden Effekt des Produktes einer hohen Produktivität beziehungsweise Produktkon-

zentration nichts entgegensteht. Zudem sind viele Cupriavidus necator H16 Stämme auch 

ohne PHB Bildung in einfachen Salzmedien bis zu hohen Zelldichten kultivierbar (Kim et al. 

1994). 

Andererseits stellt die durch CO2 Bildung verursachte geringe theoretische Ausbeute bezo-

gen auf die Kohlenstoffmoleküle (0,67 molC molC-1) die Wirtschaftlichkeit des Prozesses in 

Frage. Ob eine geringe Ausbeute jedoch ein Ausschlusskriterium für einen Prozess darstellt, 

kann zur gegenwärtigen Zeit nicht abschließend bewertet werden. Beispielsweise durch In-

tegration eines Prozesses in einen größeren Anlagenverbund und die Ermöglichung der 

Nutzung von nachwachsenden Rohstoffen der sogenannten zweiten Generation, die in Zu-

kunft voraussichtlich günstiger und leichter verfügbar werden, ist die isoliert betrachtete 

Ausbeute des einzelnen Prozesses in ganzheitlicher Betrachtung der Wirtschaftlichkeit mög-

licherweise von geringerer Relevanz. 
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7 Produktion von Bernsteinsäure mit gentechnisch ve r-
änderten Escherichia coli 

Das folgende Kapitel stellt die durchgeführten reaktionstechnischen Charakterisierungen von 

Prozessen zur Bildung des Vorläufermetabolites Bernsteinsäure mit gentechnisch veränder-

ten E. coli Stämmen als Basis für die mikrobielle Herstellung von 3-Hydroxyisobuttersäure 

dar. 

 

7.1 Charakterisierung und Optimierung der Bernstein säurepro-
duktion aus Glucose  

7.1.1 Parallele Kultivierungen in verschiedenen Rea ktoren 

Für die anaerobe Kultivierung von E. coli zur Bernsteinsäureproduktion im Parallelansatz 

könnten geschüttelte Flaschen sowie Milliliter Rührkesselreaktoren zum Einsatz kommen. 

Abbildung 7-1 stellt Ergebnisse von anaeroben Kultivierungen in geschüttelten Flaschen und 

Milliliter Rührkesselreaktoren unter vergleichbaren Bedingungen gegenüber.  

    
Zeit, h

0 6 12 18 24 30 36 42 48

B
er

ns
te

in
sä

ur
e,

 g
 L

-1

0

2

4

6

8

10

12

14

Zeit, h

0 6 12 18 24 30 36 42 48
0

2

4

6

8

10

12

14

 

Abbildung 7-1: Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg in geschüttelten Flaschen (links) 
und Milliliter Rührkesselreaktoren (rechts) in komplexem M9 Medium mit MOPS und 0,5 mM 
IPTG (37 °C, pH 0 = 6,3 - 6,7 (abhängig von der Darreichungsform des Co-Substrates, ohne Kon-
trolle), cX,0 ~ 6,5 g L-1). Die Versorgung mit CO2 erfolgte in beiden Kultivierungssystemen 
diskontinuierlich vor Inokulation wie in Kapitel 4.4.4 beschrieben. Reaktoren beziehungsweise 
geschüttelte Flaschen wurden entweder ausschließlich durch Begasung vor Inokulation mit CO2 
versorgt ( ) oder durch Begasung vor Inokulation sowie die Zugabe von 10 g L-1 NaHCO3 ( ) be-
ziehungsweise 50 g L-1 CaCO3 ( ). Fehlerbalken geben die Standardabweichung von drei 
parallel durchgeführten Kultivierungen an. 
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In geschüttelten Flaschen wurde eine maximale Bernsteinsäurekonzentration von 12,6 g L-1 

nach 48 h erreicht bei zusätzlicher Zugabe von 50 g L-1 CaCO3. Insgesamt ist ein Sätti-

gungsverlauf der Bernsteinsäurekonzentration in allen Ansätzen erkennbar. Abhängig von 

der Darreichungsform des Co-Substrates CO2 wurden unterschiedlich hohe Konzentrationen 

an Bernsteinsäure gemessen. Qualitativ ist der Verlauf der Bernsteinsäurekonzentrationen in 

Milliliter Rührkesselreaktoren mit den Daten aus den geschüttelten Flaschen vergleichbar. 

Tendenziell wurden in Milliliter Rührkesselreaktoren leicht geringere Konzentrationen erreicht 

und die Produktion von Bernsteinsäure kam bereits nach 24 h zum Erliegen mit einer maxi-

malen Konzentration von 10,6 g L-1. 

 

Diskussion 

Zur Untersuchung der Bernsteinsäurebildung unter anaeroben Bedingungen mit E. coli wer-

den die Zellen häufig zunächst in Schüttelkolben aerob kultiviert und anschließend in 

geschlossene Flaschen für die anaerobe Produktionsphase überführt (Vemuri et al. 2002a; 

Wu et al. 2009; Wang et al. 2010). Die anaerobe Kultivierung in Flaschen ist arbeitsaufwen-

dig und nur bedingt parallelisierbar. Prinzipiell sind auch Milliliter Rührkesselreaktoren für die 

anaerobe Kultivierung einsetzbar, wie in Abbildung 7-1 gezeigt ist. Insbesondere die anaero-

be Kultivierung von fakultativ anaeroben E. coli ist in Milliliter Rührkesselreaktoren durch die 

Begasung des Kopfraumes mit CO2 oder N2 leicht realisierbar. Bei einem fakultativ anaero-

ben Organismus muss beispielsweise nicht darauf geachtet werden, dass dieser während 

der Inokulationsprozedur nicht mit Sauerstoff in Kontakt kommt. Dieser Aspekt erleichtert die 

experimentelle Vorgehensweise erheblich. 

Aus Abbildung 7-1 kann zudem geschlossen werden, dass die Ergebnisse aus den anaero-

ben Flaschen und den Milliliter Rührkesselreaktoren vergleichbar sind. Die 

Produktkonzentrationen in Milliliter Rührkesselreaktoren waren vermutlich deshalb etwas ge-

ringer, weil Co-Substrat über die Gasphase verloren gehen konnte. Bei den geschlossenen 

Flaschen ist dies nicht der Fall. Die durch den Stoffwechsel gebildeten zusätzlichen Gase 

erzeugten zudem einen Überdruck, der die CO2 Löslichkeit verbesserte. Die Produktkonzent-

rationen verringerten sich in Milliliter Rührkesselreaktoren nach 48 h sogar geringfügig, 

vermutlich verursacht durch einen etwas zu hoch eingestellten Verdunstungsausgleich. Prin-

zipiell sind Milliliter Rührkesselreaktoren folglich für die Untersuchung der anaeroben 

Produktionsphase von E. coli ∆3 pyc_Cg geeignet. 

Der Sättigungsverlauf der Bernsteinsäurekonzentrationen ist in diesem Experiment auf die 

Anwendung eines Satzverfahrens sowohl in Bezug auf das Substrat Glucose als auch das 

Co-Substrat CO2 zurückzuführen. Bei höherer Co-Substratversorgung wurden tendenziell 

höhere Bernsteinsäurekonzentrationen erreicht. Die unterschiedliche Pufferung durch die 
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Darreichungsformen des Co-Substrates spielte zudem eine Rolle, da der pH in diesem Expe-

riment nicht geregelt wurde. 

Die häufig angewendete Methode der Zugabe von schlecht löslichen Carbonaten wie MgCO3 

oder das hier verwendete CaCO3 dient zwei Zwecken (Blankschien et al. 2010): Zum Einen 

soll eine ausreichende Versorgung des Co-Substrates CO2 gewährleistet werden und zum 

Anderen wird eine hohe Pufferwirkung erreicht. Jedoch sind die Prozessgrößen pH und 

CO2-Transport dennoch über kurz oder lang instationär und zudem wird dem System eine 

weitere (feste) Phase beigefügt. Beide erläuterte Zwecke werden bei der Anwendung von 

Milliliter Rührkesselreaktoren überflüssig, da bei einer 48fachen parallelen Kultivierung eine 

pH Regelung sowie eine kontinuierliche Versorgung von CO2 durch Submersbegasung mög-

lich ist. Diese in Milliliter Rührkesselreaktoren realisierbaren Prozessbedingungen liegen 

näher an Prozessbedingungen im größeren Maßstab. Demzufolge wurden Milliliter Rührkes-

selreaktoren den geschüttelten Flaschen für die Untersuchung der anaeroben 

Produktionsphase von E. coli ∆3 pyc_Cg vorgezogen. In allen folgenden Versuchen wurden 

Milliliter Rührkesselreaktoren mit Submersbegasung betrieben (2800 U min-1 sowie 1,2 L 

min-1 CO2 Kopfraumbegasung). Eine Begasung mit Stickstoff und geringeren CO2 Anteilen 

wäre vermutlich ebenso denkbar, jedoch könnte die Bereitstellung des Co-Substrates als 

Folge dessen ein limitierender Schritt werden. Die Begasung mit reinem CO2 stellt das Co-

Substrat dagegen im Überschuss bereit. 

 

7.1.2 Bernsteinsäureproduktion mit unterschiedlich modifizierten Escheri-
chia coli 

Zur Verbesserung der anaeroben Bernsteinsäureproduktion wurden in E. coli ∆3 pyc_Cg 

Stoffwechselwege zur Produktion der Nebenprodukte Lactat, Acetat und Ethanol durch die 

Inaktivierung von ldhA, adhE sowie ack-pta blockiert. Des Weiteren sollte die Überexpressi-

on einer Pyruvatcarboxylase aus Corynebacterium glutamicum einen höheren Fluss in 

Richtung des reduktiven Citratzyklus fördern. Für eine erste Bewertung der verschiedenen 

gentechnischen Veränderungen wurde E. coli ∆3 pyc_Cg mit E. coli ∆3 (ohne Überexpressi-

on der Pyruvatcarboxylase) sowie E.coli K-12 MG1655 (Wildtyp) in einer anaeroben 

Kultivierung in Milliliter Rührkesselreaktoren verglichen. 



90  Produktion von Bernsteinsäure 

  

 

P
ro

du
kt

e,
 g

 L
-1

0

5

10

15

20

25

G
lu

co
se

, g
 L

-1

0

5

10

15

20

25

30

35

40

∆3 pyc_Cg

∆3W
ildtyp

∆3 pyc_Cg

∆3W
ildtyp

 

Abbildung 7-2: Verbleibende Glucosekonzentrationen ( ) sowie die Konzentrationen der Produk-
te Bernsteinsäure ( ), Lactat ( ), Formiat ( ), Acetat  ( ),Ethanol ( ) und Pyruvat ( ) nach 
24 h anaerober Kultivierung von E. coli (Wildtyp), E. coli ∆3 sowie E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter 
Rührkesselreaktoren in komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, pH 6,8, 2800 U min -1, 
25 mL min-1 CO2, cX,0 ~ 4 g L-1). Nach 6,2 h anaerober Kultivierung wurde den Milliliter Rührkes-
selreaktoren Glucose (500 g L-1) mit einer Rate von 30 µL h-1 zugegeben. Fehlerbalken geben die 
Standardabweichung von vier parallel durchgeführten Kultivierungen an. 

 

Abbildung 7-5 zeigt die verbleibende Glucosekonzentrationen sowie Produktkonzentrationen 

nach 24 h anaerober Kultivierung von E. coli (Wildtyp), E. coli ∆3 sowie E. coli ∆3 pyc_Cg in 

Milliliter Rührkesselreaktoren. In der Kultivierung des Wildtyps wurde die vorgelegte Glucose 

(20 g L-1) sowie das zugefügte Substrat in 24 h vollständig verbraucht. In der Kultivierung von  

E. coli ∆3 konnte eine vergleichbar hohe Konzentration von 35,5 g L-1 Glucose nach 24 h 

festgestellt werden. Mit einer verbleibenden Glucosekonzentration von 19,9 g L-1 war der 

Glucoseverbrauch von E. coli ∆3 pyc_Cg geringer als im Falle vom Wildtyp. Das Produkt-

spektrum des Wildtyps entspricht dem einer gemischten Säuregärung mit dem Hauptprodukt 

Lactat (16,2 g L-1), höheren Konzentrationen an Formiat (6,6 g L-1) und Acetat (6 g L-1), sowie 

geringeren Konzentrationen an Bernsteinsäure (3,6 g L-1) und Ethanol (1,6 g L-1) nach 24 h. 

Bei der Kultivierung von E. coli ∆3 konnte nur eine sehr geringe Produktbildung beobachtet 

werden mit Konzentrationen unter 2 g L-1 im Falle aller analysierten Substanzen. Eine deut-

lich erhöhte Bernsteinsäurebildung (11,5 g L-1) konnte bei der Kultivierung von E. coli ∆3 

pyc_Cg nach 24 h festgestellt werden. Es kam zudem zu einer Akkumulation des für die ge-

mischte Säuregärung ungewöhnlichen Produktes Pyruvat (7,7 g L-1). Andere analysierte 

Substanzen wurden vergleichbar mit der Kultivierung von E. coli ∆3 in geringen Konzentrati-

onen gemessen. 
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Diskussion 

Mit E.coli K-12 MG1655 wurde trotz eines hohen Substratverbrauches vergleichbar wenig 

Bernsteinsäure gebildet. Dieses Ergebnis ist typisch für eine gemischte Säuregärung durch 

E. coli, bei der die Hauptprodukte in der Regel Acetat, Ethanol, Lactat und Formiat sind und 

nur geringe Konzentrationen an Bernsteinsäure auftreten (Clark 1989). In der hier gewählten 

Darstellungsweise (Massenkonzentrationen) erscheinen die Bildung von Ethanol gering und 

die von Lactat vergleichbar hoch. Bei der Betrachtung der molaren Konzentrationen ergibt 

sich jedoch ein anderes Verhältnis, bei dem die Bernsteinsäurekonzentration deutlich am 

geringsten ist (Daten nicht gezeigt). Das genaue Verhältnis der Produktbildungen kann stark 

vom Stamm und den Wachstumsbedingungen abhängen (Blackwood et al. 1956; Chatterjee 

et al. 2001). In diesem Experiment war das Verhältnis der Produktbildungen zueinander zu-

dem über die Zeit nicht konstant (Daten nicht gezeigt). Eine geringe Ethanolkonzentration 

kann durch Verdunstung aufgrund der kontinuierlichen Begasung erklärt werden. 

Die Inaktivierung von ldhA, adhE sowie ack-pta in E. coli ∆3 hatte verglichen mit dem Wildtyp 

einen sehr geringen Glucoseverbrauch zur Folge. Es konnte keine nennenswerte Bildung 

sämtlicher analysierter Produkte inklusive Bernsteinsäure festgestellt werden. Prinzipiell 

kann die Durchführung gentechnischer Veränderungen unerwartete sowie unerwünschte 

Folgen haben wie die hier beobachtete deutliche Reduzierung der Glucoseaufnahme. E. coli 

NZN111, eine Mutante von E. coli W1485 mit Inaktivierungen von pflB sowie ldhA kann unter 

anaeroben Bedingungen ebenso wenig wie E. coli ∆3 die Nebenprodukte Acetat, Ethanol, 

und Lactat bilden. Für E. coli NZN111 wird berichtet, dass unter anaeroben Bedingungen 

Glucose nur geringfügig oder gar nicht für das Wachstum beziehungsweise die Bernstein-

säureproduktion umgesetzt werden kann (Donnelly et al. 1998; Chatterjee et al. 2001; 

Vemuri et al. 2002a; Wu et al. 2009). Nur mit weiteren gentechnischen Veränderungen 

(Chatterjee et al. 2001; Hong und Lee 2002) oder speziellen Wachstumsbedingungen (Wu et 

al. 2009) wird eine deutlich verbesserte Bernsteinsäurebildung erreicht. Allein eine Inaktivie-

rung von ack-pta in E. coli MG1655 kann bereits zu einer deutlichen Reduzierung der 

Wachstumsrate sowohl unter aeroben als auch anaeroben Bedingungen führen (Diaz-Ricci 

et al. 1991; Dedhia et al. 1994).  

Eine Ursache der geringen Glucoseverwertung mit E. coli ∆3 ist vermutlich eine unter den 

gewählten experimentellen Bedingungen eingeschränkte Möglichkeit der Speisung des Cit-

ratzyklus. Da E. coli ∆3 aufgrund der Deletionen von ldhA und adhE unter anaeroben 

Bedingungen in der Möglichkeit zur Oxidation von NADH eingeschränkt ist, könnte ein Man-

gel an NAD+ und damit eine verringerte glykolytische Aktivität für die deutlich langsamere 

Verwertung von Glucose und die dadurch resultierende geringe Produktbildung verantwort-

lich sein. Diese Annahme wird durch die Tatsache untermauert, dass eine Überexpression 
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der Pyruvatcarboxylase aus Corynebacterium glutamicum in E. coli ∆3 pyc_Cg schließlich zu 

einer deutlich erhöhten Bernsteinsäurebildung führt. Eine hohe Aktivität der Pyruvatcarboxy-

lase bedeutet eine stärkere Speisung des Citratzyklus durch die Bereitstellung von  

Oxalacetat. Bei dessen folgender Umwandlung zu Succinat unter anaeroben Bedingungen 

werden pro Mol Succinat zwei Mol NAD+ gebildet. Diese  Regeneration des Reduktionsäqui-

valents kann ohne eine Überexpression der Pyruvatcarboxylase scheinbar nur in geringerem 

Ausmaß stattfinden. Die Überexpression von Enzymen für andere anaplerotische Reaktio-

nen kann zu einer ähnlichen Verbesserung der Bernsteinsäurebildung führen, was bereits in 

zahlreichen Studien gezeigt wurde (vergleiche Kapitel 3.2.2).  

Die bei E. coli ∆3 pyc_Cg durchgeführten gentechnischen Veränderungen hatten wie geplant 

eine Verbesserung der Bernsteinsäureproduktion zur Folge. Die Bildung der Nebenprodukte 

Lactat, Acetat und Ethanol wurde wie erwartet durch Inaktivierung von ldhA, adhE sowie 

ack-pta minimiert. Allerdings werden geringe Konzentrationen dieser Säuren trotz entspre-

chender Knockouts in zahlreichen Publikationen erwähnt (Donnelly et al. 1998; Sanchez et 

al. 2005b). Lactat kann beispielsweise ebenfalls über eine Reaktionskette gebildet werden, 

bei der die Methylglyoxal Synthase (mgsA) beteiligt ist und Pyruvat könnte über die Pyruva-

toxidase (poxB) zu Acetat umgesetzt werden (Jantama et al. 2008). 

Neben der Bernsteinsäurebildung kam es in dem in Abbildung 7-2 gezeigten Versuch im Fall 

von E. coli ∆3 pyc_Cg zudem zu einer unerwünschten Pyruvatakkumulation. Bei der ge-

mischten Säuregärung mit E. coli wird dieses Produkt typischerweise nicht erwähnt, jedoch 

berichten zahlreiche Studien im Zusammenhang der anaeroben Kultivierung gentechnisch 

veränderter E. coli ebenfalls von einer Pyruvatbildung (Diaz-Ricci et al. 1991; Vemuri et al. 

2002b; Martinez et al. 2010). 

 

7.1.3 Identifizierung von wichtigen Prozessvariable n 

Anfangsbiomassekonzentration 

Abbildung 7-3 zeigt die reaktionstechnische Charakterisierung einer anaeroben Kultivierung 

von E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter Rührkesselreaktoren abhängig von verschiedenen Biotro-

ckenmassekonzentrationen zu Beginn des Versuches. 
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Abbildung 7-3: Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter Rührkesselreaktoren in 
komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, pH  7, 2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2) abhängig 
von verschiedenen Biotrockenmassekonzentrationen zu Beginn des Versuches. Die Bernstein-
säurekonzentration, die Pyruvatkonzentration, die spezifische Produktivität sowie die 
Produktausbeute nach 20 h Kultivierung sind dargestellt. Nach 8 h anaerober Kultivierung wurde 
den Milliliter Rührkesselreaktoren Glucose (500 g L-1) mit einer Rate von 30 µL h-1 zugegeben. 
Fehlerbalken geben die Standardabweichung von vier parallel durchgeführten Kultivierungen an. 

 

Die Bernsteinsäurekonzentration nach 20 h stieg erwartungsgemäß mit zunehmender An-

impfzelldichte bis 18,8 g L-1 bei einer Biotrockenmassekonzentration von 9,4 g L-1. Bei einer 

geringen Biotrockenmassekonzentration von 1,6 g L-1 war die spezifische Produktivität mit 

0,2 g g-1 h-1 am höchsten. Die spezifische Produktivität nahm zunächst mit steigender Biotro-

ckenmassekonzentration nur geringfügig ab. Bei der höchsten Biotrockenmasse-

konzentration war jedoch eine deutliche Verringerung der spezifischen Produktivität auf 

0,1 g g-1 h-1 zu erkennen. Die Pyruvatkonzentration nach 20 h stieg ebenfalls mit zunehmen-

der Biotrockenmassekonzentration zunächst stetig an. Nur bei der höchsten 

Biotrockenmassekonzentration ist dieser Anstieg nicht mehr erkennbar. Die Produktausbeu-

ten lagen mit 0,45 - 0,55 molC molC-1 für jede Biotrockenmassekonzentration in einer 
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vergleichbaren Größenordnung. Nur eine geringe Steigerung der Produktausbeute mit zu-

nehmender Biotrockenmassekonzentration ist zu erkennen. 

 

Diskussion 

Die Akkumulation von Nebenprodukten oder das Versiegen von Medienkomponenten kön-

nen beispielsweise dazu führen, dass die spezifische Produktivität mit zunehmender 

Zellkonzentration im Verlauf des Prozesses sinkt. Bei einer Biotrockenmassekonzentration 

von 1,6 - 4,7 g L-1 konnte jedoch keine signifikante Verringerung der spezifischen Produktivi-

tät innerhalb von 20 h bei den untersuchten Bedingungen festgestellt werden. Anhand des 

Titrationsprofils des Korrekturmittels (Daten nicht gezeigt) für eine Biotrockenmassekonzent-

ration von 9,4 g L-1 konnte festgestellt werden, das bei den vorliegenden Bedingungen nach 

20 h bereits die gesamte Glucose verbraucht wurde, was vermutlich eine wesentliche Ursa-

che für die deutlich geringere spezifische Produktivität darstellt. Vermutlich wäre die 

spezifische Produktivität ohne Glucoselimitation nicht so stark beeinträchtigt worden. Die Bil-

dung von Pyruvat stieg analog zur Bernsteinsäurebildung bis hin zu einer 

Biotrockenmassekonzentration von 4,7 g L-1 stetig an. Es ist anzunehmen, dass bei einer 

Biotrockenmassekonzentration von 9,4 g L-1 Pyruvat wieder zur Bernsteinsäureproduktion 

aufgenommen wurde, wodurch auch eine leicht höhere Produktausbeute zu erklären ist. 

Für die Gestaltung weiterer Versuche ist es hilfreich abschätzen zu können, ab welcher Bio-

massekonzentration die spezifische Produktivität nach einer gegebenen Zeit unter anfänglich 

gewählten Referenzbedingungen sinkt. Dies war bei dem in Abbildung 7-3 gezeigten Expe-

riment bei Biomassekonzentrationen über 4,2 g L-1 der Fall. Für folgende Versuche wurde 

daher eine Biotrockenmassekonzentration zu Beginn des Versuches von 3 - 4 g L-1 als sinn-

voll erachtet. Diese Zellkonzentration reicht voraussichtlich aus um signifikante Unterschiede 

in der Bernsteinsäurekonzentration abhängig von den untersuchten Prozessvariablen zu er-

kennen. Bei höheren Zellkonzentrationen könnte sich ein zum Probenahmezeitpunkt bereits 

eintretender Sättigungsverlauf der Bernsteinsäurekonzentration nachteilig auf die Auswer-

tung der Experimente auswirken. Zur Verhinderung einer Limitierung des Substrates 

Glucose wurde zudem abhängig von der untersuchten Prozessvariable die Startzeit des in-

termittierenden Zulaufs nach Ermessen variiert. Wenn es für eine Verbesserung der 

Interpretationsfähigkeit der einzelnen Versuche sinnvoll erschien, wurden zudem mehrere 

Proben zu unterschiedlichen Zeitpunkten untersucht (in der Regel nach 6 h, 24 h und 48 h). 
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Vorkultivierung in Schüttelkolben 

Für Kultivierungen in Milliliter Rührkesselreaktoren sollte im Rahmen dieser Arbeit überwie-

gend ein standardisiertes Verfahren für die Biomassebildung zum Einsatz kommen, um 

zunächst die Änderung von Prozessvariablen der anaeroben Phase charakterisieren zu kön-

nen. Welchen Effekt ein alternatives Verfahren zur Biomassebildung in Schüttelkolben auf 

die Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg haben kann, ist in Abbildung 7-4 darge-

stellt. 
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Abbildung 7-4: Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter Rührkesselreaktoren in 
komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, pH 6,8,  2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2, 
cX,0 ~ 3,7 g L-1) abhängig von zwei verschiedenen Biomassebildungsverfahren. Die Zellen wur-
den zuvor entweder wie in Kapitel 4.4.2 beschrieben kultiviert (A) oder mit einem alternativen 
Verfahren wie im Text erläutert (B). Die Bernsteinsäurekonzentrationen, die Pyruvatkonzentrati-
on, die spezifischen Produktivitäten sowie die Produktausbeuten nach 6 h ( ), 24 h ( ) und 48 h 
( ) Versuchszeit sind dargestellt. Nach 6,2 h anaerober Kultivierung wurde den Milliliter Rühr-
kesselreaktoren Glucose (500 g L-1) mit einer Rate von 30 µL h-1 zugegeben. Fehlerbalken geben 
die Standardabweichung von vier parallel durchgeführten Kultivierungen an.  

 

Für den Fall A wurde E. coli ∆3 pyc_Cg in einem einstufigen Verfahren 21 h lang im komple-

xen mit MOPS gepufferten M9 Medium und einer Induktion mit 0,5 mM IPTG kultiviert, wie in 
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Kapitel 4.4.2 beschrieben. Im alternativen Fall B wurden die Zellen zunächst 15 h lang in 

komplexem mit MOPS gepuffertem M9 Medium ohne Zugabe von IPTG kultiviert. Anschlie-

ßend wurden die Zellen im Verhältnis 1:1 mit frischem Medium verdünnt und die Induktion 

erfolgte mit 0,5 mM IPTG. Die Zellen wurden für weitere 3 h kultiviert. Dieses Verfahren äh-

nelte dem in Kapitel 4.4.2 beschriebenen Biomassebildungsverfahren für E. coli Stämme, die 

zwei Plasmide tragen. Die Zellernte beider Kultivierungen sowie die Inokulation der Milliliter 

Rührkesselreaktoren erfolgte gleichzeitig wie in Kapitel 4.4.3 beschrieben. 

Im Falle des einstufigen Verfahrens zur Biomassebildung wurde nach 48 h eine Bernstein-

säurekonzentration von 16,3 g L-1 erzeugt. Bei Nutzung des alternativen Verfahrens lag die 

Bernsteinsäurekonzentration nach 48 h mit 24,4 g L-1 deutlich höher. Entsprechendes ist bei 

den spezifischen Produktivitäten zu beobachten, die sich zwar mit der Zeit verringerten, bei 

Nutzung des alternativen Verfahrens jedoch vergleichsweise deutlich höher lagen. Die Re-

duzierung der spezifischen Produktivität mit der Zeit war beim alternativen Verfahren zur 

Biomassebildung stärker. Im Falle des einstufigen Verfahrens zur Biomassebildung wurden 

Pyruvatkonzentrationen bis zu 10,5 g L-1 beobachtet, während bei Nutzung des alternativen 

Verfahrens die Pyruvatkonzentration mit 3,6 g L-1 nach 48 deutlich niedriger lag. Die Pro-

duktausbeuten verhielten sich zeitlich invariant mit Werten um 0,46 - 0,52 molC molC-1 für 

das einstufige Verfahren zur Biomassebildung und 0,59 - 0,67 molC molC-1 für das alternati-

ve Verfahren. 

 

Diskussion 

Mehrere Studien zeigen, dass in zweistufigen Kultivierungsprozessen zur Produktion von 

Bernsteinsäure mit E. coli insbesondere unterschiedliche Prozessvariablen aus der vorange-

henden aeroben Wachstumsphase die Bernsteinsäurebildung in der darauffolgenden 

anaeroben Phase beeinflussen (Vemuri et al. 2002b; Wu et al. 2009; Jiang et al. 2010; Mar-

tinez et al. 2010). In diesem Experiment wurden zwei unterschiedliche Verfahren zur 

Biomasseherstellung und Induktion im Schüttelkolben gegenübergestellt. Das alternative 

Verfahren (Fall B) stellte sich gegenüber dem in Kapitel 4.4.3 beschrieben und in dieser Ar-

beit überwiegend genutzten Verfahren als besser hinsichtlich der Bernsteinsäurebildung 

heraus. Verschiedene Effekte könnten diese Beobachtung verursacht haben. Da im Falle 

des einstufigen Verfahrens vergleichbar hohe Mengen an Pyruvat gebildet wurden, könnte 

eine ungünstige Expression der Pyruvatcarboxylase eine Ursache für die vergleichbar gerin-

ge Bernsteinsäurebildung gewesen sein. Eine Bestimmung der Pyruvatcarboxylase Aktivität 

in den jeweiligen Zellen am Ende des Versuches (Daten nicht gezeigt) ergab jedoch, dass 

diese bei den einstufig kultivierten Zellen sogar geringfügig höher lag. Die Aktivität des re-
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kombinanten Enzyms allein scheint folglich nicht die Ursache der unterschiedlichen reakti-

onstechnischen Eigenschaften sein.  

Verglichen zu dem einstufigen Verfahren wurde unter Verwendung des zweistufigen Verfah-

rens zur Biomasseherstellung und Induktion in Schüttelkolben auch geringfügig mehr 

Glucose während der anschließenden Produktbildungsphase aufgenommen (Daten nicht 

gezeigt). Die höhere Ausbeute und eine geringere Akkumulation des Intermediates Pyruvat 

zeigen jedoch, dass zudem ein effektiverer Umsatz des Substrates zu Bernsteinsäure erfolg-

te. Als Ursache dafür ist der physiologische Zustand der Zellen insgesamt durch die 

Bedingungen am Ende der Schüttelkolbenkultivierung anzunehmen. Neben der Speisung 

des Citratzyklus durch die Umwandlung von Pyruvat zu Oxalacetat mittels Pyruvatcarboxyla-

se ist beispielsweise eine Isocitrat Lyase (aceA) Aktivität für eine optimale 

Bernsteinsäureproduktion erforderlich (Cox et al. 2006; Sanchez et al. 2006). Normalerweise 

ist Isocitrat Lyase unter anaeroben Bedingungen aufgrund des Repressors iclR inaktiv. Bei 

vorangehender aerober Kultivierung kann unter günstigen Bedingungen jedoch eine Aktivität 

beibehalten werden (Vemuri et al. 2002b; Sanchez et al. 2006; Wang et al. 2011a).  

Aus dem Experiment lässt sich schließen, dass die Durchführungsweise der Schüttelkolben-

kultivierungen zur Biomassebildung einen entscheidenden Einfluss auf die anschließende 

Bernsteinsäurebildung haben kann. Obwohl sich bei vergleichender Betrachtung das einstu-

fige Kultivierungsverfahren als weniger geeignet für eine optimale Bernsteinsäurebildung 

herausstellte, wurde dieses zur Reduzierung des experimentellen Aufwandes für folgende 

Versuche angewendet. Ein weiteres Experiment (Daten nicht gezeigt) identifizierte bei Ver-

wendung des einstufigen Kultivierungsverfahrens eine Kultivierungszeit von 21 h als optimal 

für die anschließende Bernsteinsäurebildung mit E. coli ∆3 pyc_Cg. Kürzere oder längere 

Kultivierungszeiten führten zu deutlich schlechteren spezifischen Produktivitäten. Dieser wei-

tere Aspekt deutet darauf hin, dass die quantitative Vergleichbarkeit von Daten 

verschiedener Experimente beeinträchtigt sein könnte, da geringe Variation der vorangehen-

den Biomassebildung im Schüttelkolben bereits deutliche Auswirkungen auf die 

anschließende Bernsteinsäurebildung haben könnten. Folglich wurden bei Kultivierungen in 

Milliliter Rührkesselreaktoren ausschließlich Daten aus einem Parallelexperiment quantitativ 

miteinander verglichen. 

 

pH im Medium 

Milliliter Rührkesselreaktoren wurden im Rahmen dieses Projektes verwendet, um die Bern-

steinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg abhängig von verschiedenen pH-Sollwerten 

unter prozessrelevanten Bedingungen zu bestimmen. 
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Abbildung 7-5: Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter Rührkesselreaktoren in 
komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, 2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2, cX,0 ~ 3,5 g L-1) 
abhängig von verschiedenen geregelten pH. Die Bernsteinsäurekonzentrationen, die spezifischen 
Produktivitäten sowie die Produktausbeuten nach 6 h ( ), 23,9 h ( ) und 48,4 h ( ) Versuchs-
zeit sind dargestellt. Nach 11,9 h anaerober Kultivierung wurde den Milliliter Rührkesselreaktoren 
Glucose (500 g L-1) mit einer Rate von 30 µL h-1 zugegeben. Fehlerbalken geben die Standard-
abweichung von vier parallel durchgeführten Kultivierungen an. 

 

Abbildung 7-5 zeigt die Bernsteinsäurekonzentrationen, die spezifischen Produktivitäten so-

wie die Produktausbeuten zu verschiedenen Prozesszeiten einer anaeroben Kultivierung von 

E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter Rührkesselreaktoren abhängig vom eingestellten pH Sollwert. 

Mit zunehmender Prozesszeit waren größere Unterschiede in der Bernsteinsäureproduktion 

zu erkennen. Während sich die Bernsteinsäurekonzentrationen und spezifischen Produktivi-

täten nach 6 h Prozesszeit bei einem geregelten pH zwischen 6,2 und 6,8 noch ähnelten, 

war nach 48 h Prozesszeit eine maximale Bernsteinsäurekonzentration beziehungsweise 

spezifische Produktivität bei pH 6,8 zu beobachten. Schon nach 6 h Prozesszeit waren die 

spezifischen Produktivitäten und Bernsteinsäurekonzentrationen bei Sollwerten über pH 6,8 

deutlich geringer. Die Produktausbeuten lagen unabhängig vom pH und der Prozesszeit in 

einer ähnlichen Größenordnung. Bei einem hohen pH von 7,2 schienen die Produktausbeu-



Produktion von Bernsteinsäure  99 

  

ten tendenziell zu jeder Prozesszeit etwas geringer zu sein, während bei einem sehr niedri-

gen pH von 6,2 die Produktausbeute zu Beginn des Prozesses noch vergleichbar hoch war 

und anschließend abzunehmen schien.  

 

Diskussion 

Bei der Produktion von organischen Säuren mit Mikroorganismen kann der pH des Mediums 

und dessen Regelung einen entschiedenen Einfluss auf die Effizienz des Prozesses haben, 

nicht zuletzt, weil durch den pH der Anteil an freien Säuren bestimmt wird, die einen starken 

Einfluss auf den Stoffwechsel des Mikroorganismus haben können (Russell und Diez-

Gonzalez 1997; Demler und Weuster-Botz 2011). Im Rahmen der Bernsteinsäureproduktion 

wurde der Einfluss des pH in mehreren Studien für E. coli (Agarwal et al. 2006; Lu et al. 

2009c) sowie für andere Mikroorganismen (Samuelov et al. 1991; Van der Werf et al. 1997; 

Isar et al. 2006b) bereits untersucht. 

Es konnte ein pH Optimum für die Bernsteinsäureproduktion ermittelt werden, welches mit 

pH 6,8 in einem Bereich liegt, der für das Wachstum von E. coli ebenfalls optimal ist. Als Ur-

sache für das Beobachten eines pH Optimums können mehrere vom pH beeinflusste 

Mechanismen in Betracht gezogen werden, die zum Teil eine zueinander gegenläufige Wir-

kung auf die Bernsteinsäurebildung haben könnten. Da der zellinterne pH von E. coli 

(7,0 - 8,0) keine signifikanten Änderungen abhängig vom äußeren pH aufweist (Olsen et al. 

2002), könnte ein zu geringer pH des Mediums beispielsweise zu einem starken pH Gradien-

ten führen, der belastend auf den Stoffwechsel wirkt. Eine hohe Zugabe an Korrekturmittel 

aufgrund eines hohen pH Sollwertes führt wiederum zu einer hohen Ionenstärke, welche die 

Bernsteinsäureproduktion negativ beeinflussen könnte (Lu et al. 2009c). Die Verfügbarkeit 

des Co-Substrates CO2 ist im Rahmen des hier zur Anwendung gebrachten Prozesses eben-

falls stark vom pH beeinflusst. Der Transport und die Bereitstellung von CO2 für 

anaplerotische CO2 fixierende Reaktionen im Rahmen der anaeroben Bernsteinsäureproduk-

tion wurde bereits in einigen Studien untersucht und modelliert (Song et al. 2007; Lu et al. 

2009b; Xi et al. 2011). Die Gesamtkonzentration von CO2 und Hydrogencarbonat im Medium 

steigt mit dem pH stark an (Xi et al. 2011), was eine CO2 Fixierung tendenziell begünstigen 

würde. Die Aktivitäten der CO2 fixierenden Enzyme sind jedoch wiederum gegebenenfalls bei 

einem niedrigeren pH deutlich höher (Samuelov et al. 1991). 

In einer Studie über die anaerobe Bernsteinsäurebildung mit E. coli AFP111 wurde ein opti-

maler pH von 6,4 identifiziert (Lu et al. 2009c). In der hier durchgeführten Studie erschienen 

niedrigere pH Werte zunächst auch geeignet. Erst im späteren Verlauf des Prozesses ver-

besserte sich die Bernsteinsäurebildung bei pH Werten um 6,8. 
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Sofern sich die Zielgröße (Bernsteinsäurekonzentration) stärker abhängig vom pH 

(pH 7,0 - pH 7,2) änderte, nahm ebenfalls die Reproduzierbarkeit der Daten ab, was durch 

höhere Standardabweichungen in Abbildung 7-5 zu erkennen ist. Dies kann mit einer leicht 

fehlerbehafteten Einstellung des pH Sollwertes durch die angewendete Messtechnik in den 

Milliliter Rührkesselreaktoren begründet werden. Für weitere Versuche in Milliliter Rührkes-

selreaktoren wurde der optimale pH von 6,8 als Sollwert verwendet. 

 

Bernsteinsäureproduktion mit verschiedenen Substrat en 

Die Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter Rührkesselreaktoren wurde 

unter Verwendung verschiedener Kohlenstoffquellen sowohl in der aeroben Biomassebil-

dungsphase als auch in der anaeroben Produktionsphase untersucht. Tabelle 3-4 in Kapitel 

3.2.2 gibt einen Überblick über relevante Eigenschaften aller verwendeten Substrate. 
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Abbildung 7-6: Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter Rührkesselreaktoren 
im komplexen M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, pH 6 ,8, 2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2, 
cX,0 ~ 3,9 g L-1) unter Verwendung verschiedener Kohlenstoffquellen in der Produktionsphase. Die 
Bernsteinsäurekonzentrationen und die spezifischen Produktivitäten nach 6 h ( ), 24,3 h ( ) 
und 48,8 h ( ) Versuchszeit sind dargestellt. Das Experiment erfolgte im Satzverfahren mit einer 
Konzentration von 0,67 molC L-1 Substrat (entsprechend 20 g L-1 Glucose). Fehlerbalken geben 
die Standardabweichung von drei parallel durchgeführten Kultivierungen an. 
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Abbildung 7-6 zeigt die Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter Rührkes-

selreaktoren unter Verwendung verschiedener Kohlenstoffquellen in der anaeroben 

Produktionsphase zu verschiedenen Prozesszeiten. Unter Verwendung von Glucose als 

Substrat konnte im Satzverfahren 9,1 g L-1 Bernsteinsäure nach 48,8 h erzeugt werden. Die 

Verwendung von Fructose resultierte in einer Bernsteinsäurekonzentration von 7,6 g L-1. Mit 

keinem anderen untersuchten Substrat wurde eine Bernsteinsäurekonzentration über 3 g L-1 

erzeugt.  

In einem weiteren Experiment wurde die Bernsteinsäureproduktion abhängig von verschie-

denen Kohlenstoffquellen in der vorangegangenen Biomassebildungsphase untersucht. 

E. coli ∆3 pyc_Cg wurde unter Einsatz verschiedener Substrate in Schüttelkolben für 21 h 

kultiviert. Die Zellen wurden wie in Kapitel 4.4.3 beschrieben geerntet und anschließend un-

ter anaeroben Bedingungen in Milliliter Rührkesselreaktoren mit Glucose als Substrat 

kultiviert. Der Verlauf des Wachstums war für alle verwendeten Substrate bis auf Glycerin 

vergleichbar (Daten nicht gezeigt). Unter Verwendung von Glycerin wurde eine geringfügig 

höhere Zelldichte erreicht. Die Bernsteinsäurekonzentrationen, die spezifischen Produktivitä-

ten sowie die Produktausbeuten nach verschiedenen Prozesszeiten der anaeroben 

Produktionsphase sind in Abbildung 7-7 dargestellt.  

Nach 48,4 h Prozesszeit wurden unter Verwendung von Glucose, Glycerin, Pyruvat sowie 

Malat in der Wachstumsphase vergleichbare Produktkonzentrationen zwischen 17,2 und 

19,4 g L-1 erreicht. Demzufolge waren die spezifischen Produktivitäten nach 48,4 h Prozess-

zeit ebenfalls vergleichbar. Unter Einsatz von Gluconsäure als Substrat in der 

Wachstumsphase wurde eine deutlich schlechtere spezifische Produktivität mit 

0,058 g g-1 h-1 verglichen zu 0,106 - 0,118 g g-1 h-1 erzielt. Es konnten unter Verwendung von 

den Intermediaten der Bernsteinsäuresynthese Malat und Pyruvat vergleichbar hohe Pro-

duktausbeuten bis zu 0,89 - 0,92 molC molC-1 nach 24 h Prozesszeit erreicht werden. Die 

Produktausbeuten der anaeroben Bernsteinsäurebildung mit Glucose bei Wachstum auf den 

anderen drei Substraten lag deutlich niedriger um 0,7 molC molC-1 (Glycerin) beziehungs-

weise 0,53 - 0,57 molC molC-1 (Gluconsäure, Glucose) nach 24 h Prozesszeit. 
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Abbildung 7-7: Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg in Milliliter Rührkesselreaktoren in 
komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, pH 6,8,  2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2, 
cX,0 ~ 3,5 g L-1) abhängig von verschiedenen Kohlenstoffquellen in der vorangegangenen Bio-
massebildungsphase. Die Bernsteinsäurekonzentrationen, die spezifischen Produktivitäten sowie 
die Produktausbeuten nach 6 h ( ), 24 h ( ) und 48,4 h ( ) Versuchszeit sind dargestellt. Die 
Biomassebildung erfolgte unter Verwendung von jeweils 0,67 molC L-1 Glucose, Gluconsäure 
oder Glycerin (entsprechend 20 g L-1 Glucose) beziehungsweise 0,17 molC L-1 Pyruvat oder Ma-
lat (entsprechend 5 g L-1 Glucose). Nach 24 h anaerober Kultivierung wurde den Milliliter 
Rührkesselreaktoren Glucose (500 g L-1) mit einer Rate von 30 µL h-1 zugegeben. Fehlerbalken 
geben die Standardabweichung von vier parallel durchgeführten Kultivierungen an. 

 

Diskussion 

Unter Verwendung verschiedener Kohlenstoffquellen in der anaeroben Produktionsphase 

(siehe Abbildung 7-6) wurden verglichen zu dem Substraten Glucose sowie Fructose mit al-

len anderen untersuchten Substraten nur sehr geringe Bernsteinsäurekonzentration erzeugt. 

Da dieser Versuch im Satzverfahren stattfand, ist die Ursache entweder eine sehr geringe 

Produktausbeute beziehungsweise Produktivität oder eine komplette Blockierung der Ver-

wertung des entsprechenden Substrates unter den hier verwendeten experimentellen 
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Bedingungen. Die Gendeletionen in ldhA, adhE sowie ack-pta in E. coli ∆3 pyc_Cg könnten 

zur Folge haben, dass ein anderes Verhältnis für den Kofaktorbedarf die Nutzbarkeit anderer 

Substrate einschränkt. Für die Fermentation von Xylose wird beispielsweise mehr ATP auf-

grund eines anderen Transportmechanismus benötigt. Eine Inaktivierung in ack-pta kann die 

anaerobe Verwertung von Xylose in E. coli blockieren, da kein ATP durch die Acetatbildung 

gewonnen werden kann (Hasona et al. 2004). Neben den in Tabelle 3-4 genannten Eigen-

schaften spielen andere Einflussgrößen ebenfalls eine Rolle. Für die Fermentation von 

Glycerin mit E. coli sind beispielsweise gegebenenfalls spezielle verfahrenstechnische Be-

dingungen notwendig (Dharmadi et al. 2006; Durnin et al. 2009). 

Die Umsetzung von Fructose zu Bernsteinsäure war nur unwesentlich weniger effektiv im 

Vergleich zu Glucose. Dieses Resultat motiviert dazu, Saccharose als Substrat für die Bern-

steinsäureproduktion in Erwägung zu ziehen. Ohne weitere gentechnische Veränderungen 

ist E. coli K 12 allerdings nicht in der Lage, Saccharose zu verwerten (Lee et al. 2010). 

Der Einsatz unterschiedlicher Substrate während der Biomassebildung kann ebenfalls eine 

Auswirkung auf die anschließende anaerobe Bernsteinsäurebildung haben. Aerobes Zell-

wachstum mit Glycerin, Pyruvat oder Malat kann zu erhöhten Aktivitäten von Enzymen 

führen, welche die Bernsteinsäureproduktion begünstigen (Wu et al. 2009). Die Verwendung 

von Gluconsäure und Glycerin kann zudem deutlich erhöhte Aktivitäten von Enzymen des 

Citratzyklus bewirken (Peng und Shimizu 2003). In dem hier durchgeführten Experiment 

(siehe Abbildung 7-7) führte jedoch kein untersuchtes Substrat zu Produktkonzentrationen, 

welche die Bernsteinsäurebildung unter Verwendung von Glucose in der vorangegangenen 

Biomassebildungsphase übersteigen. In den meisten untersuchten Fällen lag die Bernstein-

säurebildung in einer vergleichbaren Größenordnung. Nur im Falle von Biomassebildung mit 

Gluconsäure erfolgte in der anschließenden Produktionsphase eine deutlich geringere Bern-

steinsäurebildung. Bei Betrachtung der Produktausbeuten sind jedoch wie beschrieben 

deutliche Unterschiede erkennbar.  

Aus dem gezeigten Experiment lässt sich schließen, dass die Verwendung unterschiedlicher 

Substrate in der Wachstumsphase den physiologischen Zustand von E. coli ∆3 pyc_Cg stark 

beeinflussen kann, was ein unterschiedliches Verhalten in Bezug auf die Bernsteinsäurepro-

duktion in der anschließenden anaeroben Phase haben kann. Allerdings konnte hier kein 

Substrat für die Wachstumsphase identifiziert werden, welches hinsichtlich der Bernsteinsäu-

reproduktion zu einem besseren Ergebnis führt als das Substrat Glucose. In einer Studie von 

(Wu et al. 2007) hatte beispielsweise die Zufuhr von Acetat während der aeroben Kultivie-

rung von E. coli NZN111 eine verbesserte Bernsteinsäureproduktion in einer anschließenden 

anaeroben Phase unter Verwendung von Glucose zur Folge. Die reaktionstechnische Cha-
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rakterisierung der Biomassebildungsphase sollte demzufolge gegenüber der eigentlichen 

Produktionsphase nicht unterschätzt werden. 

 

7.1.4 Reaktionstechnische Untersuchungen zur Bernst einsäureproduktion im 
Satz- und Zulaufverfahren 

Ziel der im folgenden Kapitel dargestellten Untersuchungen war das Entwickeln eines Bio-

prozesses zur Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg im Litermaßstab. 

 

Bernsteinsäureproduktion mit geringen Zelldichten 

Ein häufig angewandtes Prinzip zur Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ist die Unterteilung 

der Kultivierung in eine aerobe Biomassebildungsphase und eine anaerobe Produktbil-

dungsphase (siehe Kapitel 3.2.1). Dieses Konzept wurde auch für die 

Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 pyc_Cg im 2 L Rührkesselreaktor vorgesehen. Erste 

reaktionstechnische Eigenschaften einer solchen Kultivierung in einem zweistufigen Verfah-

ren sind in Abbildung 7-8 dargestellt. 
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Abbildung 7-8: Kultivierung von E. coli ∆3 pyc_Cg im Litermaßstab in zwei Stufen: Verlauf der 
Glucose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), Bernsteinsäure- ( ) und Pyruvatkonzentration ( ). Zunächst 
wurden die Zellen in einer Satzphase (I) in komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG kultiviert. 
Die Zellen wurden anschließend vom Medium getrennt und in frisches komplexes M9 Medium mit 
IPTG resuspendiert für die zweite Phase (II) unter Produktionsbedingungen (37 °C, pH 7, 200 U 
min-1, 0,2 L min-1 CO2).  
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E. coli ∆3 pyc_Cg zeigte ein exponentielles Wachstum in der Satzphase und erreichte eine 

Zelldichte von 3,9 g L-1 nach 9,7 h. Es wurden 13,6 g L-1 Glucose verbraucht. Vergleichbare 

Kultivierungen (Ergebnisse nicht gezeigt) ergaben, dass mit E. coli ∆3 pyc_Cg auch bei einer 

länger andauernden Satzphase Zelldichten erreicht wurden, die deutlich unter 10 g L-1 lagen. 

In dem hier gezeigten Experiment wurden die Zellen aus Zeitgründen bereits bei einer Zell-

dichte von 3,9 g L-1 geerntet.  

 

Tabelle 7-1: Bernsteinsäurekonzentration cSuc, anwendungsbezogene integrale volumetrische 
Produktivität QP

*, integrale spezifische Produktivität qp
*, sowie integrale Ausbeute YP(Suc)/S(Glc)

* zu 
ausgewählten Zeitpunkten nach Beginn der Produktionsphase der Kultivierung von E. coli ∆3 
pyc_Cg im Litermaßstab (vergleiche Abbildung 7-8). 

 13 h 21,5 h 44,5 h 62,9 h 

cSuc, g L-1 1,4 2,1 4,2 5,9 

QP
*, g L-1 h-1 0,08 0,08 0,09 0,09 

qp
*, g g-1 h-1 0,031 0,029 0,037 0,038 

YP(Suc)/S(Glc)
*, molC molC-1 0,41 0,31 0,34 0,38 

 

Während der anaeroben Phase in der zweiten Stufe wurde Bernsteinsäure mit  näherungs-

weise konstanten Produktivitäten um 0,08 - 0,09 g L-1 h-1 beziehungsweise 

0,031 - 0,038 g g-1 h-1 erzeugt, wie aus Tabelle 7-1 zu entnehmen ist. Eine maximale Bern-

steinsäurekonzentration von 5,9 g L-1 konnte nach 62,9 h erreicht werden. Die 

Produktausbeute war mit 0,38 molC molC-1 gegen Ende des Prozesses vergleichsweise 

niedrig. Es war zudem eine Pyruvatproduktion bis hin zu einer Konzentration um 3,1 g L-1 

nach 62,9 h zu beobachten. Andere analysierte organische Säuren wurden in Konzentratio-

nen unter 1 g L-1 erzeugt (Daten nicht gezeigt). 

Mögliche Einflüsse der aeroben Biomassebildungsphase auf die anschießende Produktbil-

dungsphase wurden in einem weiteren in Abbildung 7-9 dargestellten Experiment näher 

untersucht. 
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Abbildung 7-9: Aerobe Biomassebildung von E. coli ∆3 pyc_Cg im Litermaßstab im Satz- und 
anschließenden Zulaufverfahren (links): Glucose- ( ) und Biotrockenmassekonzentration ( ). Die 
Zellen wurden in komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG kultiviert. Ein Teil der Zellen wurde 
nach 10,1 h aus dem Reaktor entnommen. Die weitere Kultivierung erfolgte unter Zulaufbedin-
gungen mit einer konstanten Rate von 14,1 mL h-1 (500 g L-1 Glucose). Nach 23,6 h wurde eine 
weitere Probe aus dem Reaktor entnommen. Die Bernsteinsäurebildung (rechts) der nach 10,1 h 
( ) beziehungsweise 23,5 h ( ) geernteten Zellen erfolgte in Milliliter Rührkesselreaktoren in 
komplexem M9 Medium mit MOPS und 0,5 mM IPTG (37 °C , pH0 = 6,6-6,8 (ohne Kontrolle), 
2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2, cX,0 ~ 4 g L-1 ). Zeitgleich zum anaeroben Kultivierungsstart der 
Zellen aus dem Litermaßstab wurden jeweils Medien mit Zellen aus Schüttelkolben beimpft, die 
zuvor wie in Kapitel 4.4.2 beschrieben kultiviert wurden ( , ). Nach 24 h anaerober Kultivierung 
wurde den Milliliter Rührkesselreaktoren Glucose (500 g L-1) mit einer Rate von 30 µL h-1 zuge-
geben. Fehlerbalken geben die Standardabweichung von drei parallel durchgeführten 
Kultivierungen an. 

 

Aus Abbildung 7-9 ist ersichtlich, dass sich die Bernsteinsäureproduktion mit E. coli ∆3 

pyc_Cg in Milliliter Rührkesselreaktoren abhängig von unterschiedlichen Biomassebildungs-

verfahren deutlich unterscheidet. Sofern die Zellen aus einer Kultivierung in Schüttelkolben 

mit dem in Kapitel 4.4.2 beschrieben Verfahren stammten, wurde während der anschließen-

den anaeroben Kultivierung in den ersten Stunden Bernsteinsäure mit einer vergleichbar 

hohen Rate gebildet. Da in dem gezeigten Experiment keine pH Kontrolle angewandt wurde, 

kam es bei 5,5 g L-1 Bernsteinsäure zu einem Stopp der Produktbildung. Obwohl die beiden 

dargestellten Kultivierungen der Zellen aus den Schüttelkolben nicht zeitgleich starteten, ist 

ein sehr ähnlicher zeitlicher Verlauf der Bernsteinsäurebildung zu beobachten. Dieses Er-

gebnis entspricht den Erwartungen, da die beiden Kultivierungen gleich gestaltet wurden und 
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nur als Referenz für die beiden Probenahmezeitpunkte für die Zellen aus der Kultivierung im 

Litermaßstab dienten. 

Die Zellen aus der Kultivierung im Litermaßstab zeigten nicht nur eine wesentlich niedrigere 

Produktbildungsrate verglichen zu den Zellen aus den Schüttelkolbenkultivierungen, sondern 

abhängig von der Erntezeit aus dem Rührkesselreaktor im Litermaßstab verlief die Produkt-

bildung zudem deutlich unterschiedlich. Die niedrigere Produktbildungsrate wurde bei den 

Zellen beobachtet, die später aus dem Rührkesselreaktor im Litermaßstab geerntet wurden. 

Eine Ursache des in Abbildung 7-9 gezeigten Unterschiedes hinsichtlich der anaeroben 

Bernsteinsäurebildung von Zellen aus unterschiedlichen Kultivierungssystemen kann eine 

unterschiedliche Sauerstoffversorgung während der Biomassebildungsphase sein. Für eine 

erste Charakterisierung der Bernsteinsäureproduktion abhängig von der Sauerstoffversor-

gung wurde E. coli ∆3 pyc_Cg bei konstanter Rührerdrehzahl im Litermaßstab kultiviert. 

Zellen wurden zu verschiedenen Zeitpunkten geerntet und in Milliliter Rührkesselreaktoren 

unter anaeroben Bedingungen kultiviert (vergleiche Abbildung 7-10). 
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Abbildung 7-10: Aerobe Biomassebildung von E. coli ∆3 pyc_Cg im Litermaßstab im Satzverfah-
ren mit konstanter Rührerdrehzahl (links): Verlauf der Glucose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), 
Bernsteinsäure- ( ) und Pyruvatkonzentration ( ) sowie des pO2 (—). Die Zellen wurden in kom-
plexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG bei konstanter Rührerdrehzahl (500 U min-1) kultiviert. Ein 
Teil der Zellen wurde jeweils nach 6, 9, 12 und 15 h entnommen. Die Bernsteinsäurebildung er-
folgte in Milliliter Rührkesselreaktoren in komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, pH  7, 
2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2, cX,0 ~ 3,5 g L-1). Rechts dargestellt sind die Bernsteinsäurekon-
zentrationen ( ), die Produktausbeuten ( ) sowie die spezifischen Produktivitäten ( ) nach 
jeweils 20 h Kultivierung. Nach 12 h anaerober Kultivierung wurde den Milliliter Rührkesselreakto-
ren Glucose (500 g L-1) mit einer Rate von 30 µL h-1 zugegeben. Fehlerbalken geben die 
Standardabweichung von vier parallel durchgeführten Kultivierungen an. 
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In den ersten sechs Stunden war eine geringe Biomassebildung und Substrataufnahme zu 

beobachten, die auf den üblichen Mechanismus des beginnenden exponentiellen Wachs-

tums hindeutet. Dieses Verhalten ist mit den Beobachtungen aus Abbildung 7-8 vergleichbar. 

Der pO2 wurde während der aeroben Phase nicht geregelt und erreichte nach rund 5,5 h die 

untere Nachweisgrenze. Die Biomassebildung ließ sich anschließend erwartungsgemäß 

nicht mehr mit einem exponentiellen Verhalten beschreiben. Zudem war insbesondere die 

Bildung von Bernsteinsäure sowie Pyruvat zu beobachten mit Konzentrationen von 1,3 g L-1 

beziehungsweise 8,1 g L-1 nach bereits 12 h. 

In der anschließenden anaeroben Produktbildungsphase zeigt sich eine starke Abhängigkeit 

der spezifischen Produktivität von der Länge der aeroben Kultivierung beziehungsweise der 

Länge der sauerstoffarmen Bedingungen. Zellen, die schon nach 6 h geerntet wurden (bei 

Eintreten der Sauerstofflimitation), zeigten in der anschließenden anaeroben Phase eine re-

lativ hohe Produktivität von 0,184 g g-1 h-1 auf. Aufgrund der Zellernte und dem 

Volumenverlust kam es zunächst zu einem erneuten Anstieg des pO2 im Litermaßstab. Eine 

längerfristige Sauerstofflimitation führte zunächst zu einer weiteren Produktivitätserhöhung 

(Zellernte nach 9 h) bis hin zu 0,232 g g-1 h-1. Bei noch längerer Kultivierung unter sauer-

stoffarmen Bedingungen (Zellernte nach 12 h und 15 h) verringerte sich wiederum die 

Produktivität während der anschließenden anaeroben Phase auf 0,171g g-1 h-1 beziehungs-

weise 0,125 g g-1 h-1. Zellen, die nach 9 h geerntet wurden, hatten nach 20 h anaerober 

Kultivierung bereits die vorgelegten 20 g L-1 sowie die zusätzlich zugeführte Glucose ver-

braucht (Daten nicht gezeigt). Auch die Produktausbeute zeigt einen ähnlichen Trend, wie für 

die Produktivität beschrieben ist. Ein Maximum von 0,54 molC molC-1 konnte bei den nach 

9 h geernteten Zellen beobachtet werden.  

Das in Abbildung 7-8 dargestellte experimentelle Verfahren wurde anschließend im Hinblick 

auf die neu gewonnenen Erkenntnisse bezüglich des positiven Einflusses einer Sauerstoffli-

mitation variiert. Die aerobe Biomassebildungsphase erfolgte nun bei konstanter 

Rührerdrehzahl, was zu einer Sauerstofflimitation 5 - 6 h nach Prozessstart führen sollte. Ein 

typisches Ergebnis mit dem veränderten Verfahren ist in Abbildung 7-11 dargestellt. Es wur-

de eine aerobe Kultivierungszeit von 12 h gewählt, die über dem identifizierten Optimum von 

9 h liegt (vergleiche Abbildung 7-10), da es zunächst das Ziel war, einen Effekt der Sauer-

stofflimitation zu identifizieren. Gegenüber dem in Abbildung 7-8 dargestellten Experiment 

wurden zudem die anaeroben Kultivierungsbedingungen im Hinblick auf Substratkonzentra-

tion und Zulauf sowie die Rührerdrehzahl angepasst. 
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Abbildung 7-11: Kultivierung von E. coli ∆3 pyc_Cg im Litermaßstab in zwei Stufen: Verlauf der 
Glucose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), Bernsteinsäure- ( ) und Pyruvatkonzentration ( ). Zunächst 
wurden die Zellen in einer Satzphase (I) in komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG bei konstan-
ter Rührerdrehzahl (500 U min-1) kultiviert. Der pO2 wurde während der aeroben Phase nicht 
geregelt und verlief nach ca. 5,5 h gegen 0 % (vergleiche Abbildung 7-10). Die Zellen wurden 
anschließend vom Medium getrennt und in frischem komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG 
resuspendiert für die zweite Phase (II) unter Produktionsbedingungen (37 °C, pH 7, 600 U min -1, 
0,2 L min-1 CO2). In der anaeroben Phase wurde zwischen 26,1 h und 39 h Glucose (500 g L-1) 
mit einer Rate von 4,3 mL h-1 zugeführt. 

 

In der aeroben Biomassebildungsphase wurde nach 12 h eine Biomassekonzentration von 

2,9 g L-1 erzeugt. Es wurden zudem Konzentrationen von 1,3 g L-1 Bernsteinsäure und 

7,8 g L-1 Pyruvat gemessen. Diese Beobachtungen sind mit dem in Abbildung 7-10 darge-

stellten Experiment vergleichbar.  

 

Tabelle 7-2: Bernsteinsäurekonzentration cSuc, anwendungsbezogene integrale volumetrische 
Produktivität QP

*, integrale spezifische Produktivität qp
*, sowie integrale Ausbeute YP(Suc)/S(Glc)

* zu 
ausgewählten Zeitpunkten nach Beginn der Produktionsphase der Kultivierung von E. coli ∆3 
pyc_Cg im Litermaßstab (vergleiche Abbildung 7-11). 

 12,8 h 23,5 h 41,4 h 

cSuc, g L-1 3,2 7,2 11,3 

QP
*, g L-1 h-1 0,23 0,3 0,27 

qp
*, g g-1 h-1 0,11 0,156 0,128 

YP(Suc)/S(Glc)
*, molC molC-1 0,34 0,58 0,61 
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In der Produktionsphase wurde Bernsteinsäure mit einer näherungsweise konstanten Pro-

duktivität erzeugt (vergleiche Abbildung 7-11 und Tabelle 7-2). Die Konzentration sowie die 

Produktivität lagen gegen Ende des Prozesses nach 41,4 h bei 11,3 g L-1 beziehungsweise 

0,27 g L h-1. Die spezifische Produktivität lag zu jedem betrachteten Berechnungszeitpunkt 

deutlich über 0,1 g g-1 h-1 und stieg zeitweise auf bis zu 0,156 g g-1 h-1. Pyruvat wurde zudem 

näherungsweise mit einer konstanten Rate erzeugt bis zu einer Konzentration von 8,1 g L-1 

gegen Ende des Prozesses. Andere analysierte organische Säuren wurden in Konzentratio-

nen um 1 g L-1 oder geringer gebildet (Daten nicht gezeigt). 

Zur Vereinfachung der Prozessführung sollte anschließend untersucht werden, ob die beiden 

Prozessphasen auch in einer Kultivierungsstufe ohne Medienwechsel zusammengefasst 

werden können. 
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Abbildung 7-12: Kultivierung von E. coli ∆3 pyc_Cg im Litermaßstab in zwei Phasen: Verlauf der 
Glucose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), Bernsteinsäure- ( ) und Pyruvatkonzentration ( ). Zunächst 
wurden die Zellen in einer Satzphase (I) in komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG bei konstan-
ter Rührerdrehzahl (500 U min-1) kultiviert. Der pO2 wurde während der aeroben Phase nicht 
geregelt und verlief nach ca. 5 h gegen 0 % (vergleiche Abbildung 7-10). Nach 12 h erfolgte die 
zweite Phase (II) unter Produktionsbedingungen (37 °C, pH 7, 600 U min -1, 0,2 L min-1 CO2). In 
der anaeroben Phase wurde zwischen 34,7 h und 52 h Glucose (500 g L-1) mit einer Rate von 
4 mL h-1 zugeführt. 

 

In der aeroben Biomassebildungsphase lag nach 11,9 h eine Biomassekonzentration von 

4,1 g L-1 vor. Es wurden zudem Konzentrationen von 1,7 g L-1 Bernsteinsäure und 12,1 g L-1 

Pyruvat gemessen. 
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Tabelle 7-3: Bernsteinsäurekonzentration cSuc, anwendungsbezogene integrale volumetrische 
Produktivität QP

*, integrale spezifische Produktivität qp
*, sowie integrale Ausbeute YP(Suc)/S(Glc)

* zu 
ausgewählten Zeitpunkten nach Beginn der Produktionsphase der Kultivierung von E. coli ∆3 
pyc_Cg im Litermaßstab (vergleiche Abbildung 7-12). 

 13,7 h 23,5 h 42,8 h 

cSuc, g L-1 4,2 6,1 8,9 

QP
*, g L-1 h-1 0,19 0,19 0,17 

qp
*, g g-1 h-1 0,051 0,044 0,042 

YP(Suc)/S(Glc)
*, molC molC-1 0,44 0,45 0,49 

 

In der Produktbildungsphase wurde Bernsteinsäure mit einer annähernd konstanten Produk-

tivität erzeugt (vergleiche Abbildung 7-12 und Tabelle 7-3). Die Konzentration sowie 

Produktivität lag gegen Ende des Prozesses nach 42,8 h bei 8,9 g L-1 beziehungsweise 

0,17 g L h-1. Die spezifische Produktivität gegen Ende des Prozesses war mit 0,042 g g-1 h-1 

gegenüber dem in Abbildung 7-8 dargestellten Experiment ohne Sauerstofflimitation in der 

Wachstumsphase nur geringfügig höher und die Produktausbeute des Prozesses war mit 

0,49 molC molC-1 besser als im Experiment ohne Sauerstofflimitation, jedoch niedriger als im 

zweistufigen Verfahren. Während der anaeroben Phase stieg die Pyruvatkonzentration von 

12,1 g L-1 auf 15,1 g L-1 an. Im Vergleich zum zweistufigen Verfahren war die Pyruvatproduk-

tion folglich geringer. Andere gemessene organische Säuren wurden in Konzentrationen um 

1 g L-1 oder geringer erzeugt (Daten nicht gezeigt). 

 

Diskussion 

E. coli  SBS550MG (pHL413), ein auf E. coli K12 MG1655 basierender Stamm mit Inaktivie-

rungen in adhE, ldhA, iclR und ack-pta sowie einer Überexpression der Pyruvatcarboxylase 

aus Lactococcus lactis (Sanchez et al. 2005b) ist mit dem hier verwendeten E. coli ∆3 

pyc_Cg bis auf die Inaktivierung von iclR, den Ursprung der Pyruvatcarboxylase und dem 

verwendeten Vektor zur Expression nahezu identisch. Zudem wurde gezeigt, dass ohne die 

Inaktivierung von iclR die Bernsteinsäureproduktion nicht unbedingt negativ beeinflusst wird 

(Sanchez et al. 2005b; Sanchez et al. 2006). Die Eigenschaften von E. coli SBS550MG 

(pHL413) sowie E. coli ∆3 pyc_Cg sollten im Hinblick auf ihren genetischen Hintergrund 

demzufolge vergleichbar sein. In einer Kultivierung im Litermaßstab wurde mit E. coli  

SBS550MG (pHL413) eine Konzentration von 40 g L-1 Bernsteinsäure erzeugt mit einer Pro-

duktivität von ca. 0,42 g L-1 h-1, einer spezifischen Produktivität von 0,075 g g-1 h-1 und einer 

Produktausbeute von 1 molC molC-1. Zu Beginn konnte sogar eine höhere volumetrische und 

spezifische Produktivität sowie Produktausbeute von bis zu 1,18 g L-1 h-1, 0,211 g g-1 h-1 so-
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wie 1,01 molC molC-1 erreicht werden (Sanchez et al. 2005b). Diese Ziele sollten zunächst 

mit E. coli ∆3 pyc_Cg ebenfalls erreicht werden. 

Wie in mehreren anderen Arbeiten (Vemuri et al. 2002a; Vemuri et al. 2002b; Jiang et al. 

2010; Wang et al. 2011a) wurde auch hier ein Kultivierungsverfahren gewählt, das in eine 

aerobe Wachstumsphase und eine anaeroben Produktbildungsphase unterteilt ist. In 

(Sanchez et al. 2005b) wurde allerdings im Litermaßstab ausschließlich die Produktionspha-

se untersucht. Der Reaktor wurde mit einer hohen Zelldichte beimpft und von Beginn an 

anaerob betrieben. Die Zellen wurden zuvor in Schüttelkolben kultiviert. Für die Anwendung 

in einem industriellen Prozess wurde diese Verfahrensweise nicht als sinnvoll erachtet. Bei-

de Prozessschritte wurden in einem Reaktionsgefäß im Litermaßstab durchgeführt 

(vergleiche Abbildung 7-8). Die erreichten Produktkonzentrationen, Produktivitäten und Aus-

beuten waren jedoch in einem ersten Experiment (siehe Tabelle 7-1) verglichen zu oben 

angegebenen Daten aus (Sanchez et al. 2005b) deutlich schlechter.  

Zunächst sollten mögliche Ursachen der geringen spezifischen Produktivität näher unter-

sucht werden. Hierbei war es unklar, ob die Ursache bei ungünstig gewählten 

Kultivierungsbedingungen während der anaeroben Phase im Litermaßstab lag, oder ob der 

bereitgestellte Biokatalysator aus der Wachstumsphase bereits ungünstige Eigenschaften 

aufwies. Zur Prüfung der letzteren Annahme wurde die Bernsteinsäurebildung von E. coli ∆3 

pyc_Cg abhängig von unterschiedlichen Biomassebildungsverfahren unter vergleichbaren 

Bedingungen in Milliliter Rührkesselreaktoren untersucht (vergleiche Abbildung 7-9). Aus den 

gezeigten Daten kann geschlossen werden, dass ein wesentlicher Grund für eine geringe 

spezifische Produktivität im Litermaßstab das Herstellungsverfahren des Biokatalysators 

war. Zellen aus aeroben Schüttelkolbenkulturen stellten in dem gezeigten Experiment einen 

deutlich besseren Biokatalysator für die anaerobe Bernsteinsäureproduktion dar als Zellen 

aus aeroben Kultivierungen im 2 L Rührkesselreaktor, was vermutlich einen wesentlichen 

Grund für die deutlich besseren reaktionstechnischen Daten hinsichtlich der anaeroben 

Bernsteinsäureproduktion mit E. coli  SBS550MG (pHL413) aus (Sanchez et al. 2005b) dar-

stellt.  

Ein unterschiedliches physiologisches Verhalten der Zellen aus Schüttelkolben und Rühr-

kesselreaktor ist wenig überraschend, da sich diese beiden Reaktionssysteme grundsätzlich 

unterscheiden (Büchs 2001). Im Rahmen dieses Projektes stellte sich nun die Frage, welche 

Prozesseigenschaften in Schüttelkolben ausschlaggebend für eine verbesserte Bernstein-

säureproduktion der Zellen waren. Die Analyse von organischen Säuren in Überständen aus 

Schüttelkolbenkultivierungen, die nach Kapitel 4.4.2 durchgeführt wurden, ergab gegen Ende 

der Kultivierungen Bernsteinsäure in Konzentrationen um 1,3 g L-1 und Essigsäure in Kon-

zentrationen um 3 g L-1 (Daten nicht gezeigt). Zunächst ist eine Essigsäurebildung in E. coli 
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∆3 pyc_Cg überraschend, da der ack-pta Weg zur Produktion von Essigsäure inaktiviert ist. 

Jedoch ist die Bildung von Essigsäure zudem über poxB möglich (De Mey et al. 2007; Jan-

tama et al. 2008). Neben dem Auftreten eines Überflussmetabolismus könnte die hier 

beobachtete Metabolitbildung auch durch eine Sauerstofflimitierung zustande gekommen 

sein (Xu et al. 1999a; De Mey et al. 2007), die während einer Schüttelkolbenkultivierung bei 

höheren Zelldichten häufig auftritt (Büchs 2001). Der Übergang von aeroben zu anaeroben 

Bedingungen kann die Genexpression und somit den Metabolismus von E. coli deutlich be-

einflussen, insbesondere mittels der globalen Regulatoren FNR und ArcA (Salmon et al. 

2003; Salmon et al. 2005). Es wurde bereits gezeigt, dass mikroaerobe Bedingungen einen 

starken regulatorischen Einfluss auf den Stoffwechsel von E. coli haben (Peng und Shimizu 

2003; Partridge et al. 2007). Folglich wurde vermutet, dass Sauerstoff limitierende Bedin-

gungen in der Wachstumsphase die Bernsteinsäurebildung in der anschließenden 

Produktionsphase begünstigen könnten. 

Diese Annahme konnte auch in einem Versuch bestätigt werden, in dem gezeigt wurde, dass 

die Bernsteinsäureproduktion von E. coli ∆3 pyc_Cg deutlich gesteigert werden kann, wenn 

diese während einer aeroben Kultivierung im Rührkesselreaktor durch das Konstanthalten 

der Rührerdrehzahl einer Sauerstofflimitation ausgesetzt wurden (vergleiche Abbildung 

7-10). Durch die geänderten Bedingungen in der aeroben Phase konnte in einer anschlie-

ßenden anaeroben Produktbildungsphase in Milliliter Rührkesselreaktoren eine spezifische 

Produktivität von bis zu 0,232 g g-1 h-1 erreicht werden. Da die Zellen während der 20 h anae-

rober Kultivierung bereits die vorgelegten 20 g L-1 sowie die zusätzlich zugeführte Glucose 

verbraucht hatten, ist anzunehmen, dass die Bernsteinsäurekonzentration beziehungsweise 

die spezifische Produktivität ohne Glucoselimitation sogar noch höher gewesen wäre.  

Erwartungsgemäß konnte ebenso im 2 L Rührkesselreaktor eine deutlich bessere Bernstein-

säureproduktion unter anaeroben Bedingungen erreicht werden, sofern die Zellen zuvor 

einer Sauerstofflimitation ausgesetzt waren, wie in Abbildung 7-11 und Tabelle 7-2 darge-

stellt ist. Verglichen zu dem Experiment ohne Sauerstofflimitation in der Wachstumsphase 

(vergleiche Abbildung 7-8 und Tabelle 7-1) ist eine deutliche Steigerung der Bernsteinsäure-

bildung festzustellen. Die spezifische Produktivität konnte mit dem veränderten Verfahren um 

mehr als das Doppelte erhöht werden. Die Produktausbeute gegen Ende des Prozesses 

wurde mit 0,61 molC molC-1 ebenfalls deutlich erhöht. Gegenüber dem in Abbildung 7-8 dar-

gestellten Experiment wurden zwar auch die anaeroben Kultivierungsbedingungen 

angepasst, aber in Verbindung mit dem in Abbildung 7-10 dargestellten Experiment kann die 

verbesserte Bernsteinsäureproduktion klar mit der vorangehenden Sauerstofflimitation in der 

Biomassebildungsphase in Verbindung gebracht werden. Aus dem in Abbildung 7-9 darge-

stellten Experiment wird jedoch zudem deutlich, dass bei ausreichender 

Sauerstoffversorgung offensichtlich auch andere Einflussgrößen den physiologischen Zu-
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stand der Zellen aus dem Rührkesselreaktor im Litermaßstab und somit die anschließende 

Eignung zur anaeroben Bernsteinsäureproduktion bestimmen. Mehrere Studien zeigen ver-

schiedene reaktionstechnische Aspekte in der voran geschalteten Wachstumsphase auf, die 

einen entscheidenden Einfluss auf die anschließende Produktion besitzen, wie zum Beispiel 

die Wachstumsrate (Jiang et al. 2010), die Verwendung von Co-Substraten (Wu et al. 2009) 

oder ganz allgemein Durchführungskriterien einer Kultivierung (Vemuri et al. 2002a; Vemuri 

et al. 2002b). Förderliche mikroaerobe Bedingungen wurden bisher beispielsweise im Rah-

men der Bernsteinsäureproduktion mit E. coli unter Nutzung von Glycerin als Substrat 

gezeigt (Durnin et al. 2009).  

Eine verfahrenstechnische Vereinfachung stellt die Durchführung beider Kultivierungsphasen 

in einem Prozessschritt dar, wie in Abbildung 7-12 und Tabelle 7-3 gezeigt ist. Erwartungs-

gemäß konnten im Vergleich zu den vorher durchgeführten Versuchen mit 

Sauerstofflimitierung (Abbildung 7-10 und Abbildung 7-11) qualitativ ähnliche Beobachtun-

gen für die aerobe Biomassebildungsphase gemacht werden. Nach gleicher Zeit kam es 

jedoch zu einer höheren Bildung von Biomasse sowie Metaboliten, was vermutlich durch ei-

ne kürzere Verzögerungsphase oder eine höhere Zelldichte im Inokulum zu Beginn des 

Prozesses zu erklären ist. Dies wurde auch in einer früheren Verringerung des pO2 deutlich 

(Daten nicht gezeigt). Gegenüber dem zweistufigen Prozess zeigte der einstufige Prozess 

nachteilige Charakteristiken im Hinblick auf die anaerobe Bernsteinsäureproduktion auf. Die 

spezifische Produktivität war im einstufigen Prozess wesentlich geringer als im zweistufigen 

Prozess, jedoch noch immer höher als im zweistufigen Prozess ohne Sauerstofflimitierung in 

der aeroben Wachstumsphase. Zum einen können eine zu hohe Pyruvatakkumulation und 

andere Nebenprodukte aus der aeroben Phase für eine anschließende geringere Bernstein-

säureproduktion verantwortlich gewesen sein. Die Pyruvatproduktion während der 

anaeroben Phase war im Vergleich zum zweistufigen Verfahren zwar geringer, jedoch lag 

bereits aus der aeroben Phase des einstufigen Verfahrens eine relativ hohe Konzentration 

vor. Möglicherweise reagiert der Stoffwechsel jedoch auch äußerst sensibel auf die Zeit-

spanne der Sauerstoff limitierenden Phase und/oder das Verhältnis aus Zelldichte 

beziehungsweise Sauerstoffbedarf zu Sauerstoffbereitstellung. Diese Aspekte waren in bei-

den gezeigten Kultivierungen möglicherweise leicht unterschiedlich. Dennoch konnte im 

einstufigen Prozess mit Sauerstofflimitation in der Wachstumsphase eine höhere Bernstein-

säurebildung erzielt werden als im zweistufigen Prozess ohne Sauerstofflimitation in der 

Wachstumsphase. 

Alle bisher gezeigten Verfahren weisen den Nachteil auf, dass in der aeroben Biomassebil-

dungsphase nicht genügend Biomasse erzeugt werden kann. Ein typisches Problem bei der 

Kultivierung von E. coli unter Satzbedingungen bei hohen Glucosekonzentration ist der so-

genannte Überflussmetabolismus (Xu et al. 1999a; Xu et al. 1999b; Lara et al. 2008), der zu 
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einer Akkumulation von Nebenprodukten wie Acetat führen kann, wodurch unter anderem 

das weitere Wachstum der Mikroorganismen beeinträchtigt wird (Veit et al. 2007). Obwohl in 

dem hier untersuchten Stamm E. coli ∆3 pyc_Cg der bevorzugte Weg für die Acetatprodukti-

on inaktiviert ist, könnten ähnliche Effekte beziehungsweise andere Nebenprodukte dazu 

führen, dass das exponentielle Wachstum im Satzverfahren bei schon relativ geringen Zell-

dichten verhindert wird. Für eine weitere Erhöhung der volumetrischen Produktivität sollte ein 

Verfahren mit einem exponentiellen Zulaufprofil zur Erhöhung der Biomassekonzentration in 

der Wachstumsphase angewendet werden. Das in Kapitel 4.4.5 beschriebene Verfahren er-

laubt eine robuste Kontrolle des Wachstumsprozesses mit reproduzierbaren Ergebnissen 

(Jenzsch et al. 2006). 

 

Exponentielles Zulaufverfahren zur Biomasseprodukti on 

Zur erneuten Quantifizierung des Effektes einer Sauerstofflimitation sollten die Zellen nach 

Erreichen einer genügend hohen Biomassenkonzentration unterschiedlich lange unter sau-

erstoffarmen Bedingungen kultiviert werden. Die reaktionstechnischen Eigenschaften dieser 

Zellen im Hinblick auf die Bernsteinsäureproduktion wurden anschließend unter vergleichba-

ren Bedingungen in Milliliter Rührkesselreaktoren charakterisiert. Die Ergebnisse dieses 

Versuchs sind in Abbildung 7-13 zusammengefasst. 

Innerhalb von 10,2 h wurden die 5 g L-1 Glucose verbraucht (Phase I). Ein plötzlicher Anstieg 

im pO2 (Daten nicht gezeigt) leitete die exponentielle Zulaufphase (II) ein. An den späteren 

Probenahmen lässt sich erkennen, dass die Glucosekonzentration wie geplant minimal war. 

Der Verlauf der Zellkonzentration lässt annehmen, dass in der Zulaufphase das Wachstum 

tatsächlich mit der vorgegebenen Wachstumsrate von 0,15 h-1 stattfand. Nach insgesamt 

25,1 h wurden 15 g L-1 Biomasse produziert. Durch Reduktion der Rührerdrehzahl von 1200 

auf 900 U min-1 reduzierte sich die Sauerstoffkonzentration im Medium bis unter die Nach-

weisgrenze der verwendeten Messtechnik (Daten nicht gezeigt) und es wurde somit eine 

Sauerstofflimitation erzwungen. Ab Beginn der Limitationsphase wurden im Abstand von 2 h 

insgesamt 4 Proben aus dem Rührkesselreaktor entnommen für die anschließende anaero-

be Kultivierung in Milliliter Rührkesselreaktoren. Zwei Stunden vor der letzten Probe wurde 

die Rührerdrehzahl nochmals weiter reduziert. Abbildung 7-14 skizziert den beschriebenen 

Verlauf der Rührerdrehzahl sowie den resultierenden RQ. 
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Abbildung 7-13: Aerobe Biomassebildung von E. coli ∆3 pyc_Cg im Litermaßstab (links): Verlauf 
der Glucose- ( ) und Biotrockenmassekonzentration ( ). Die Zellen wurden in definiertem Medi-
um mit 0,5 mM IPTG zunächst im Satzverfahren (I) und anschließend mit einem exponentiellen 
Zulaufprofil (II) kultiviert. Nach Beendigung der exponentiellen Zulaufphase erfolgte eine Kultivie-
rung unter Sauerstoff limitierenden Bedingungen durch Verringerung der Rührerdrehzahl auf 
zunächst 900 U min-1 (0 h) und anschließend 700 U min-1 (4 h). Die Zulaufrate für Glucose (500 g 
L-1) von 30,3 mL h-1 aus Phase II wurde beibehalten. Ein Teil der Zellen wurde jeweils nach 0, 2, 
4 und 6 h entnommen. Die Bernsteinsäurebildung erfolgte in Milliliter Rührkesselreaktoren in 
komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, pH  6,8, 2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2, 
cX,0 ~ 4,5 g L-1). Rechts dargestellt sind die Bernsteinsäurekonzentrationen ( ), die Produktaus-
beuten ( ) sowie die spezifischen Produktivitäten ( ) nach jeweils 20 h Kultivierung. Nach 12 h 
anaerober Kultivierung wurde den Milliliter Rührkesselreaktoren Glucose (500 g L-1) mit einer Ra-
te von 30 µL h-1 zugegeben. Fehlerbalken geben die Standardabweichung von fünf parallel 
durchgeführten Kultivierungen an. 

 

Zellen, die direkt nach der exponentiellen Zulaufphase aus dem Rührkesselreaktor entnom-

men wurden, haben in Milliliter Rührkesselreaktoren anschließend nach 20 h 10,4 g L-1 

Bernsteinsäure erzeugt. Bei einer andauernden Limitationsphase von 2 h beziehungsweise 

4 h wurden anschließend 15,8 sowie 16 g L-1 Bernsteinsäure erzeugt. Bei einer noch länge-

ren Limitationsphase und einer weiteren Verstärkung der Limitation durch weitere 

Verringerung der Rührerdrehzahl wurde eine noch höhere Bernsteinsäurekonzentration von 

17,8 g L-1 erzeugt. Eine ähnliche Verhältnismäßigkeit lässt sich in den berechneten Daten 

zur spezifischen Produktivität erkennen. Ohne Sauerstofflimitation wurde eine vergleichbar 

geringe Produktivität von 0,11 g g-1 h-1 erreicht. Sofern die Zellen zuvor sauerstoffarmen Be-

dingungen ausgesetzt waren, konnten spezifische Produktivitäten zwischen 0,172 und 

0,184 g g-1 h-1 unabhängig von der Länge der Sauerstofflimitation erzielt werden. Die Pyru-
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vatkonzentrationen nach 20 h anaerober Kultivierung lagen ohne vorherige Sauerstofflimita-

tion bei 4,8 g L-1 und bei vorangehender Sauerstofflimitation bei 6,1 - 6,5 g L-1. Die 

Konzentration anderer gemessener organischer Säuren lag bei 1 g L-1 oder geringer (Daten 

nicht gezeigt). Die Produktausbeute verbesserte sich mit vorangehender Sauerstofflimitation 

ebenfalls von 0,53 molC molC-1 (ohne Sauerstofflimitation) auf 0,61 - 0,64 molC molC-1 (mit 

Sauerstofflimitation). 
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Abbildung 7-14: Verlauf von Rührerdrehzahl (—) und RQ (—) während der Biomasseerzeugung 
und Sauerstofflimitationsphase. Der Zeitpunkt t = 0 h bezeichnet die erste Probenahme für die 
Kultivierung in Milliliter Rührkesselreaktoren (vergleiche Abbildung 7-13) und den Beginn der Li-
mitationsphase.  

 

Auf Basis der bisherigen Ergebnisse wurde ein Prozess erarbeitet, in dem eine hohe spezifi-

sche Produktivität bei höheren Zelldichten erreicht werden sollte. Die Zellproduktion erfolgte 

in einem Satz- und anschließendem Zulaufverfahren mit einem exponentiellen Zulaufprofil 

(vergleichbar zu dem Experiment in Abbildung 7-13).  Für eine Erhöhung der spezifischen 

Produktivität der Zellen in der anschließenden Produktionsphase wurde eine Übergangspha-

se eingeführt, in der die Zellen für 2 h einer Sauerstofflimitation ausgesetzt wurden. Die 

Intensität der Sauerstofflimitation beziehungsweise die resultierende Stoffwechseländerung 

wurde indirekt mit Hilfe des RQ quantifiziert, der zwischen 0,6 - 0,8 molCO2 molO2
-1  liegen 

sollte. Abbildung 7-15 zeigt beispielhaft das Ergebnis einer Kultivierung von E. coli ∆3 

pyc_Cg mit diesem Verfahren. 

E. coli ∆3 pyc_Cg verbrauchte zunächst in einer 10,2 h andauernden Satzphase 5 g L-1 Glu-

cose. In der anschließenden Zulaufphase wuchsen die Zellen mit einer durch das 
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exponentielle Zulaufprofil vorgegebenen Wachstumsrate von 0,15 h-1. Nach 25,9 h wurden 

18,2 g L-1 Biomasse produziert. Durch Reduktion der Rührerdrehzahl von 1200 auf 

1000 U min-1 sowie des Luftvolumenstroms von 4,5 auf 2 L min-1 (entspricht einer Reduktion 

von 2,25 auf 1 vvm) reduzierte sich die Sauerstoffkonzentration im Medium bis unter die 

Nachweisgrenze der verwendeten Messtechnik und die Zellen wurden somit einer Sauer-

stofflimitierung ausgesetzt. Glucose wurde in dieser Phase zweimal in Form eines Pulses bis 

zu einer Konzentration von ca. 20 g L-1 hinzu gegeben zur Vermeidung einer Primärsubstrat-

limitation. Der RQ verringerte sich in dieser Zeit von 1,05 ± 0,05 molCO2 molO2
-1 auf einen 

Wert um 0,6 ± 0,05 molCO2 molO2
-1. Auch in dieser Phase kam es noch zu einer geringfügigen 

Biomassenzunahme trotz Verdünnung durch Substratzugabe. Zu Beginn der Produktions-

phase konnte bereits 10,4 g L-1 Pyruvat nachgewiesen werden. Es kam in dieser Phase 

zunächst nur zu einer geringen Bernsteinsäureproduktion. 
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Abbildung 7-15: Kultivierung von E. coli ∆3 pyc_Cg im Litermaßstab in vier verschiedenen Pha-
sen: Verlauf der Glucose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), Bernsteinsäure- ( ) und 
Pyruvatkonzentration ( ). Zunächst wurden die Zellen in einer Satzphase (I) in definiertem Medi-
um mit 0,5 mM IPTG kultiviert. Anschließend vermehrten sich die Zellen mit einer konstanten 
Rate um 0,15 h-1 mittels eines exponentiellen Zulaufprofils (II). Die Substratkonzentration war 
dabei limitierend. In einer kurzen Übergangsphase (III) wurden die Zellen durch Verringerung der 
Rührerdrehzahl und des Luftvolumenstroms einer Sauerstofflimitation ausgesetzt. Glucose wurde 
zu Beginn und am Ende dieser Phase in Form eines Pulses bis zu einer Konzentration von ca. 
20 g L-1 hinzu gegeben. In der anaeroben Phase (IV) erfolgte die eigentliche Produktbildung 
(37 °C, pH 7, 1000 U min -1, 0,5 L min-1 CO2). Glucose (500 g L-1) wurde zwischen 31,9 h und 
47,6 h erneut mit einer Rate von 17,3 mL h-1 zugeführt. 

 

Tabelle 7-4 zeigt die reaktionstechnischen Daten zu ausgewählten Zeitpunkten der anaero-

ben Kultivierung mit E. coli ∆3 pyc_Cg im Litermaßstab. Bernsteinsäure wurde zunächst mit 
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einer Produktivität von 1,76 g L-1 h-1 beziehungsweise 0,097 g g-1 h-1 erzeugt. Mit der Zeit 

verringerten sich die Produktivitäten auf 0,47 g L-1 h-1 sowie 0,032 g g-1 h-1. Nach 43,3 h wur-

den 21 g L-1 Bernsteinsäure erzeugt. Die integrale Produktausbeute gegen Ende des 

Prozesses lag bei 0,8 molC molC-1. Die Pyruvatkonzentration verringerte sich während der 

anaeroben Phase von anfänglich 10,4 g L-1 zu einer Konzentration von 4,8 g L-1. Neben Py-

ruvat und Bernsteinsäure wurden zudem 1,7 g L-1 Acetat und 4,4 g L-1 Formiat gemessen. 

Andere quantifizierte organische Säuren wurden in Konzentrationen kleiner 1 g L-1 erzeugt 

(Daten hier nicht gezeigt).  

 

Tabelle 7-4: Bernsteinsäurekonzentration cSuc, anwendungsbezogene integrale volumetrische 
Produktivität QP

*, integrale spezifische Produktivität qp
*, sowie integrale Ausbeute YP(Suc)/S(Glc)

* zu 
ausgewählten Zeitpunkten nach Beginn der Produktionsphase der Kultivierung von E. coli ∆3 
pyc_Cg im Litermaßstab (vergleiche Abbildung 7-17). 

 3,1 h 21,4 h 43,3 h 

cSuc, g L-1 5,7 17,2 21 

QP
*, g L-1 h-1 1,76 0,78 0,47 

qp
*, g g-1 h-1 0,097 0,052 0,032 

YP(Suc)/S(Glc)
*, molC molC-1 0,54 0,82 0,8 

 

Diskussion 

In dem in Abbildung 7-10 dargestellten Experiment wurden die Zellen im Satzverfahren bei 

einer konstanten Rührerdrehzahl kultiviert, bis sich von selbst eine Sauerstofflimitation ein-

stellte. Während dieser Limitation war die Zunahme der Zellen im Verhältnis zu den 

vorhandenen Zellen vergleichsweise höher, wodurch sich die Sauerstoffversorgung der ein-

zelnen Zellen noch verschlechterte. Dies äußerte sich in einem zeitlich veränderlichen RQ 

während der Limitationsphase (Daten nicht gezeigt). In dem in Abbildung 7-13 dargestellten 

Versuch wurde eine Sauerstofflimitation jedoch durch Verringerung der Rührerdrehzahl aktiv 

erzwungen. Aufgrund einer vergleichsweise geringen Änderung der Zellkonzentration im 

Verhältnis zur vorhandenen Zellkonzentration stellte sich in den ersten zwei Stunden der Li-

mitation ein näherungsweise konstanter RQ ein (vergleiche Abbildung 7-14). Auch nach 

weiteren zwei Stunden blieb der RQ näherungsweise konstant um 0,9 molCO2 molO2
-1. Folg-

lich haben sich die Zellen, die nach 2 beziehungsweise 4 h geerntet wurden, ähnlich in der 

darauf folgenden Produktionsphase verhalten und nahezu identische Mengen an Glucose 

verbraucht und Pyruvat beziehungsweise Bernsteinsäure gebildet. Im weiteren Verlauf wur-

de die Sauerstofflimitation durch weitere Verringerung der Rührerdrehzahl nochmals 

verstärkt. Auch hier stellte sich ein konstanter RQ um 0,7 molCO2 molO2
-1 ein. Die spezifische 
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Produktivität der Zellen erhöhte sich in diesem Versuchsansatz zwar nicht weiter, es konnten 

jedoch gegenüber den Erntezeitpunkten „2 h“ und „4 h“ Unterschiede festgestellt werden. 

Anhand des Titrationsprofils des Korrekturmittels (Daten nicht gezeigt) für die Zellen, die 

nach 6 h andauernder Limitationsphase geerntet wurden, ließ sich erkennen, dass die 

20 g L-1 Glucose bereits etwa eine Stunde vor Start des Zulaufs (12 h) aufgebracht war. Eine 

noch schlechtere Sauerstoffversorgung hatte somit eine noch höhere Glucoseaufnahme 

während des Begins der anaeroben Phase zur Folge. 

Es ist zu vermuten, dass auch eine kurze Dauer der Sauerstofflimitation ausreichend sein 

könnte um anschließend Bernsteinsäure effektiv zu produzieren, da sich nach ca. 1 h bereits 

ein annähernd konstanter RQ einstellt. Diese Dauer wird zudem vermutlich zu einem großen 

Teil durch die Trägheit der Messung des RQ im verwendeten Versuchsaufbau bestimmt und 

weniger durch die Dauer der Stoffwechselumstellung. Der RQ könnte als indirekter Hinweis 

auf die Eignung der Zellen zur Bernsteinsäureproduktion dienen. Im vorliegenden Experi-

ment gab es Hinweise, dass ein RQ zwischen 0,6 - 0,8 molCO2 molO2
-1 verursacht durch eine 

Sauerstofflimitation vorteilhaft für den Prozess sein könnte. 

Gegenüber allen anderen bisher gezeigten Prozessen zeigt die reaktionstechnische Analyse 

des in Abbildung 7-15 dargestellten Prozesses in nahezu jeder Hinsicht die besten Daten im 

Hinblick auf die Bernsteinsäureproduktion. Verglichen zu dem zweistufigen Prozess, in dem 

die Zellen im Satzverfahren gewachsen sind (Abbildung 7-11) konnte die Bernsteinsäure-

konzentration nahezu um den Faktor 2 erhöht werden. Die volumetrische Produktivität zu 

Beginn des Prozesses wurde nahezu um den Faktor 6 erhöht, die spezifische Produktivität 

lag trotz Verwendung höherer Zelldichten in der gleichen Größenordnung und die Produkt-

ausbeute lag um den Faktor 1,3 höher. In dieser Kultivierung im Litermaßstab wurde ein 

neuer Effekt beobachtet, der sich bisher nur bei den Kultivierungen in Milliliter Rührkesselre-

aktoren zeigte: Die Produktivität nahm im Verlauf des Prozesses deutlich ab und stagnierte 

ab Erreichen einer Bernsteinsäurekonzentration um ca. 20 – 25 g L-1.  

Die Inaktivierung der fermentativen Stoffwechselwege für die Produktion von Lactat (ldhA), 

Ethanol (adhE) and Acetat (ack-pta) hatte auch in dem hier gezeigten Prozess im Litermaß-

stab erwartungsgemäß eine geringe Bildung dieser Nebenprodukte zur Folge. Die Bildung 

von Formiat wurde im Gegensatz dazu nicht unterbunden. Da aufgrund der reinen CO2 Be-

gasung die Bildung beziehungsweise der Verbrauch von CO2 nicht quantifiziert werden 

konnte, wurde auf eine Berechnung der Kohlenstoffbilanz für die Produktbildungsphase ge-

nerell verzichtet. 

Mit E. coli kann bis zu 116,2 g L-1 Bernsteinsäure erzeugt werden mit einer Produktivität von 

1,55 g L-1 h-1 und einer Produktausbeute von 1,15 molC molC-1 (Wang et al. 2011a). In einem 

anderen Bernsteinsäureproduktionsprozess mit E. coli AFP111 wurde unter Verwendung 
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eines definierten Mediums 101,2 g L-1 Bernsteinsäure produziert mit einer integralen volu-

metrischen Produktivität von 1,89 g L-1 h-1 und einer Produktausbeute von 1,09 molC molC-1 

(Jiang et al. 2010). Eine maximale spezifische Produktivität von 0,227 g g-1 h-1 wurde er-

reicht. Insbesondere zu Beginn des hier gezeigten Prozesses mit E. coli ∆3 pyc_Cg 

(Abbildung 7-15) lagen die volumetrischen Produktivitäten in einer Größenordnung, die mit 

bereits publizierten Prozessen zur Bernsteinsäurebildung mit E. coli vergleichbar sind. Die 

bisher maximal erreichte Bernsteinsäurekonzentration von 116,2 g L-1 (Wang et al. 2011a) 

liegt aber deutlich über den hier erreichten Bernsteinsäurekonzentrationen. Die verwendeten 

Stämme weisen jedoch im Vergleich zu E. coli ∆3 pyc_Cg deutliche Unterschiede auf. 

Aufgrund der bereits diskutierten Ähnlichkeit ist E. coli ∆3 pyc_Cg besser mit E. coli  

SBS550MG (pHL413) zu vergleichen. Einige reaktionstechnische Daten sind im Vergleich in 

Tabelle 7-5 dargestellt. 

 

Tabelle 7-5: Bernsteinsäurekonzentration cSuc, maximale volumetrische Produktivität QP
*, maxi-

male spezifische Produktivität qp
*, sowie integrale Ausbeute YP(Suc)/S(Glc)

* des im Rahmen dieser 
Arbeit entwickelten Prozesses (vergleiche Abbildung 7-15) sowie eines Prozesses mit einem ver-
gleichbaren Stamm (Sanchez et al. 2005b). 

 Abbildung 7-15 (Sanchez et al. 2005b) 

cSuc, g L-1 21 40 

QP
* (maximal), g L-1 h-1 1,76 1,18 

qp
* (maximal), g g-1 h-1 0,097 0,211 

YP(Suc)/S(Glc)
*, molC molC-1 0,8 1 

 

Aufgrund der Verwendung höherer Zelldichten konnte in dieser Arbeit eine höhere volumetri-

sche Produktivität zu Beginn des Prozesses erreicht werden. Andere reaktionstechnische 

Daten erscheinen denen von (Sanchez et al. 2005b) unterlegen. Jedoch erfolgte in (Sanchez 

et al. 2005b) ausschließlich die Produktionsphase in einem Rührkesselreaktor. Die Zellen 

wurden zuvor in Schüttelkolben kultiviert. Für die Anwendung in einem industriellen Prozess 

erscheint diese Verfahrensweise nicht sinnvoll. Die Kultivierung geringer Zelldichten könnte 

die spezifische Produktivität begünstigt haben und die Produktausbeute könnte durch die 

Verwendung eines komplexen Mediums erhöht worden sein. Bei günstigeren Bedingungen 

wurden im Rahmen dieses Projektes beispielsweise spezifische Produktivitäten bis zu 

0,232 g g-1 h-1 erreicht (vergleiche Abbildung 7-10). Die Endkonzentration von ca. 40 g L-1 

Bernsteinsäure wurde in (Sanchez et al. 2005b) nach ca. 95 h erreicht. Diese Zeitspanne ist 

mehr als doppelt so lang wie die in Abbildung 7-15 untersuchte Produktionsphase.  
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In einer ausführlichen Studie mit E. coli  SBS550MG (pHL413), die zeitgleich zu den hier ge-

zeigten Arbeiten publiziert wurde, konnte mittels Analyse von Genexpressionsprofilen, 

Metabolitkonzentrationen sowie metabolischen Flüssen ebenfalls ein deutlicher Einfluss der 

Begasung in der aeroben Phase auf die anschließende anaerobe Bernsteinsäureproduktion 

festgestellt werden (Martinez et al. 2010). Hierbei wurde ein sehr ähnlicher experimenteller 

Versuchsaufbau für die aerobe Wachstumsphase verwendet wie hier in Abbildung 7-10 dar-

gestellt. Die verbesserte Bernsteinsäureproduktion wurde insbesondere mit einer erhöhten 

Expression von pflAB sowie einer erhöhten Aktivität des Glyoxylat Bypasses in Verbindung 

gebracht. Zudem wurde bei einer geringen pflAB Expression, die durch bessere Sauerstoff-

versorgung in der Wachstumsphase verursacht wurde, eine hohe Pyruvatakkumulation in 

der anaeroben Phase festgestellt. Gegenüber dem in (Martinez et al. 2010) verwendeten 

Kultivierungsverfahren hat das hier erarbeitete Verfahren mehrere Vorteile: Ein definiertes 

Medium kommt zum Einsatz, es werden deutlich höhere Zelldichten durch Anwendung eines 

exponentiell gestalteten Zulaufverfahrens vor der anaeroben Phase erreicht und die Sauer-

stofflimitation wird aktiv eingestellt und nicht durch den Verlauf der Kultivierung ungeregelt 

erzeugt.  

In dem in Abbildung 7-15 dargestellten Experiment kam es während der Übergangsphase  

ebenfalls zu einer extrem hohen Bildungsrate von 8,6 g L-1 h-1 Pyruvat. Diese hohe Bildungs-

rate zeigt zum Einen, dass E. coli ∆3 pyc_Cg unter bestimmten verfahrenstechnischen 

Bedingungen immerhin in der Lage ist, hohe Bildungsraten für die Produktion des Intermedi-

ates Pyruvat zu erzielen. Zum anderen ließe sich vermuten, dass Reaktionsschritte von 

Pyruvat hin zu Bernsteinsäure limitierend auf die Bernsteinsäureproduktion wirken. Neben 

der Verbesserung der rekombinanten Expression der Pyruvatcarboxylase durch Verwendung 

eines anderen Vektors sowie der Optimierung der Induktion könnte möglicherweise eine Er-

höhung der pflAB Expression durch weitere Charakterisierung der mikroaeroben 

Bedingungen zu einer Verbesserung der Bernsteinsäureproduktion führen. 

In anderen Studien wird eine effektive anaerobe Produktion durch E. coli auch ohne eine 

Sauerstoff limitierte Übergangsphase verwirklicht (Vemuri et al. 2002b; Jantama et al. 2008; 

Jiang et al. 2010; Wang et al. 2011a). Konzentrationen über 60 g L-1 wurden in der Regel nur 

erreicht, wenn Stämme mit Inaktivierungen der Pyruvat-Formiat Lyase (∆pflA beziehungs-

weise ∆pflAB) sowie der Lactatdehydrogenase (∆ldhA) verwendet wurden. Dieser Genotyp 

scheint ein wesentlicher Faktor in der Erhöhung der Produktionsleistung zu sein. Zudem er-

scheint die Inaktivierung des PTS für die Aufnahme von Glucose (∆ptsG), die ebenfalls in 

fast allen oben angegebenen Arbeiten bis auf (Jantama et al. 2008) erfolgte, einen deutlich 

positiven Effekt auf die Bernsteinsäurebildung zu haben (Chatterjee et al. 2001). Kürzlich 

wurde beispielsweise auch für die Lysinproduktion mit Corynebacterium glutamicum gezeigt, 
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dass die Inaktivierung des PTS zur Aufnahme und Verwertung von Glucose verbesserte 

Produktionseigenschaften zur Folge haben kann (Ikeda et al. 2011). 

Mikroaerobe Bedingungen bewirken beispielsweise eine Reaktion der globalen Regulatoren 

FNR sowie ArcA (Alexeeva et al. 2003; Partridge et al. 2007). Neben einem Einfluss auf viele 

im Rahmen der Bernsteinsäureproduktion beteiligten Reaktionen (Partridge et al. 2007) hat 

ArcA auch einen direkten regulatorischen Einfluss auf ptsG (Jeong et al. 2004). Es ließe sich 

vermuten, dass die hier verwendete Verfahrensweise unter zeitweise mikroaeroben Bedin-

gungen ähnlich vorteilhafte Bedingungen für die Bernsteinsäureproduktion erzeugen wie die 

Inaktivierung von ptsG. 

 

7.2 Bernsteinsäureproduktion mit Saccharose verwert enden 
Escherichia coli  

7.2.1 Wachstumsverhalten mit Saccharose als Substra t 

Ausgewählte Stämme wurden zunächst in Hinsicht auf das Wachstumsverhalten mit Saccha-

rose als Substrat im Schüttelkolben untersucht. 

    Zeit, h

0 6 12 18 24 30 36 42 48

O
D

60
0

0

1

2

3

4

5

6

7

8

 

Abbildung 7-16: Schüttelkolbenkultivierungen von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg in LB-Medium ( ), 
mit MOPS gepuffertem komplexem M9 Medium ( ) und definiertem Medium ( ). Die Datenpunk-
te zweier identisch behandelter Kulturen wurden in einem Verlauf zusammengefasst. Dem 
komplexen und definierten Medium wurde 20 g L-1 Saccharose als Substrat zugegeben. Die Zel-
len wurden nicht induziert.  
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Abbildung 7-16 zeigt die Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg in drei unterschiedli-

chen Medien. Im LB-Medium wurde ohne signifikante Verzögerungsphase eine Zelldichte 

von OD600 = 3 nach 15 h erreicht. Im komplexen mit MOPS gepufferten M9 Medium konnte 

eine höhere Zelldichte mit einer OD600 zwischen 6 und 7 nach 17 h erzeugt werden. Im defi-

nierten Medium wurde vergleichbar zum LB-Medium nur eine OD600 von 3 - 4 nach 33 h 

erreicht, obwohl dies die gleiche Substratkonzentration wie im komplexen M9 Medium ent-

hielt. Zudem war im definierten Medium eine Verzögerungsphase zu Beginn der Kultivierung 

zu beobachten. Erst nach 18 - 20 h war ein deutliches Wachstum zu messen. Das Wachs-

tum von E. coli ∆3 pyc_Cg in LB-Medium (Daten nicht gezeigt) ist mit den hier diskutierten 

Daten für E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg vergleichbar. 

Weitere in Abbildung 7-17 dargestellte Schüttelkolbenkultivierungen wurden durchgeführt um 

das Wachstumsverhalten verschiedener Saccharose verwertender Stämme im Vergleich mit 

E. coli ∆3 pyc_Cg im komplexen MOPS gepufferten M9 Medium zu untersuchen.  

W
ac

ht
um

sr
at

e,
 h

-1

0,0

0,2

0,4

0,6

0,8

1,0

F
in

al
e 

Z
el

lk
on

ze
nt

at
io

n,
 O

D
60

0

0

2

4

6

8

10

∆3 pyc_Cg (Saccharose)

∆4∆ptsG::scr pyc_Cg (kein IPTG)

∆4∆ptsG::scr pyc_Ll

∆4∆ptsG::scr pyc_Re

∆4∆ptsG::scr pyc_Cg

∆4∆ptsG::scr pyc_Cg (Glucose)

∆3 pyc_Cg

∆3 pyc_Cg (kein IPTG)

 

Abbildung 7-17: Schüttelkolbenkultivierungen verschiedener Saccharose verwertender Stämme 
im Vergleich mit E. coli ∆3 pyc_Cg im komplexen MOPS gepufferten M9 Medium. Die Wachs-
tumsraten ( ) und maximal erreichten Zelldichten ( ) nach 25,5 h sind dargestellt. Den Medien 
wurde 20 g L-1 Saccharose oder 20 g L-1 Glucose als Substrat zugegeben. Wenn nicht anders 
angegeben, wurde das für den Stamm entsprechende Substrat verwendet. Saccharose wurde 
vor Zugabe steril filtriert anstatt durch Hitze sterilisiert. Wenn nicht anders angegeben, wurden die 
Zellen mit 0,5 mM IPTG von Beginn an induziert. 
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Unter Verwendung von Saccharose als Substrat bei den Saccharose verwertenden Stäm-

men sowie Glucose bei E. coli ∆3 pyc_Cg wurden unter Induktionsbedingungen 

Wachstumsraten in einer ähnlichen Größenordnung beobachtet (0,67 - 0,76 h-1). Lediglich 

E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll hatte mit 0,57 h-1 eine deutlich geringere Wachstumsrate.  

Ohne Induktion konnten bei E. coli ∆3 pyc_Cg sowie E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg höhere 

Wachstumsraten unter den untersuchten Bedingungen beobachtet werden (0,85 h-1 anstatt 

0,73 h-1 für E. coli ∆3 pyc_Cg sowie 0,77 h-1 anstatt 0,67 h-1 für E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg). 

Die Wachstumsrate von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Re (0,76 h-1) war unter Induktionsbedin-

gungen mit der Wachstumsrate von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg ohne Induktion (0,77 h-1) 

nahezu identisch. 

Abbildung 7-17 zeigt zudem, dass bei E. coli ∆3 pyc_Cg mit Saccharose als Substrat sowie 

E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg mit Glucose als Substrat Wachstum zu beobachten war. In bei-

den Fällen war die Wachstumsrate jeweils leicht reduziert. E. coli ∆3 pyc_Cg erreichte 

jedoch eine deutlich geringere Zelldichte von OD600 = 3,7 im Vergleich zu einer OD600 von 

7,15 - 8,25 bei fast allen anderen Kultivierungen. Außerdem konnten am Ende der Kultivie-

rung noch über 19 g L-1 Saccharose im Medium nachgewiesen werden (Daten nicht gezeigt). 

Bei der Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg mit Glucose als Substrat wurde dem 

entgegengesetzt eine deutlich höhere maximale Zelldichte von OD600 = 9,7 erreicht im Ver-

gleich zu allen anderen Kultivierungen.  

 

Diskussion 

Die höhere Zelldichte im komplexen MOPS gepufferten M9 Medium verglichen zu dem 

LB-Medium konnte vermutlich durch das zusätzliche Substrat Saccharose erreicht werden 

(vergleiche Abbildung 7-16). Trotzdem das definierte Medium die gleiche Saccharosekon-

zentration wie das komplexe M9 Medium enthielt, wurde eine geringere Zelldichte erreicht. 

Neben der Abwesenheit komplexer Substrate ist die geringere Zelldichte mit einer schnelle-

ren Abnahme des pH zu erklären, da im Gegensatz zum MOPS gepufferten M9 Medium das 

definierte Medium nur schwach gepuffert ist. In dem definiertem Medium wurde zudem eine 

starke Verzögerungszeit beobachtet, bis E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg mit Saccharose 

wächst. Die Komplexbestandteile in den anderen beiden Medien haben offensichtlich eine 

deutlich kürzere Verzögerungszeit begünstigt. 

Es lässt sich schließen, dass die stabile Integration des Saccharose Operons E. coli 

∆4∆ptsG::scr pyc_Cg dazu ermöglicht, Saccharose als einzige Kohlenstoffquelle für das 

Wachstum zu nutzen. 
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Die in Abbildung 7-17 dargestellten Wachstumsversuche zeigen, dass ohne Zugabe von 

IPTG die Wachstumsrate tendenziell höher war. Wie auch Untersuchungen mittels SDS Ge-

lelektrophorese vermuten ließen (Daten nicht gezeigt), kann die verringerte Wachstumsrate 

mit einer Expression der Proteine erklärt werden. Die vergleichbar hohe Wachstumsrate von 

E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Re ist mit dem Befund vom SDS Gel zusammenpassend, welcher 

zeigte, dass die Pyruvatcarboxylase von Rhizobium etli kaum exprimiert wird. Verglichen zu 

allen anderen untersuchten Stämmen mit den entsprechenden Substraten wies E. coli 

∆4∆ptsG::scr pyc_Ll die geringste Wachstumsrate auf, was möglicherweise auf eine ver-

gleichbar höhere Expression unter Induktionsbedingungen hinweist. 

E. coli ∆3 pyc_Cg wies zwar ein Wachstum mit Saccharose als Substrat auf, jedoch wurden 

nur die Komplexbestandteile im Medium verwendet. Saccharose konnte erwartungsgemäß 

für das Wachstum nicht genutzt werden. 

Die hohe maximale Zelldichte bei der Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg mit Glu-

cose als Substrat war ein zunächst unerwartetes Ergebnis. Aufgrund anderer verfügbarer 

Transportmechanismen für Glucose neben dem inaktivierten PTS (Jahreis et al. 2008) konn-

te E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg jedoch weiterhin Glucose aufnehmen und verwerten, 

beispielsweise durch Verwendung der Galactose Permease sowie Glukokinase (Picon et al. 

2005; Lara et al. 2008). Eine reduzierte Wachstumsrate ist in diesem Zusammenhang be-

kannt. Vermutlich reduziert die langsamere Glucoseaufnahme den sogenannten 

Überflussmetabolismus in E. coli und dadurch die Nebenproduktbildung, die das Wachstum 

im späteren Verlauf der Kultivierung inhibieren kann (Picon et al. 2005; Lara et al. 2008), 

wodurch eine höhere maximale Zelldichte unter den hier gewählten experimentellen Bedin-

gungen ermöglicht wurde. 

 

7.2.2 Erhöhte Aktivität anaplerotischer Reaktionen durch Überexpression  

Neben dem Einfügen eines Operons zur Saccharoseaufnahme und -verwertung wurden die 

untersuchten Stämme mit je einem Plasmid transformiert, welches jeweils ein Gen für ein 

Enzym zur Erhöhung einer anaplerotischen CO2 fixierenden Reaktion trug (siehe Kapitel 

4.1.2). 

Zunächst muss gewährleistet sein, dass die Überexpressionen auch eine deutlich erhöhte 

Rate der entsprechenden Reaktion bewirken. Hierfür wurden die Aktivitäten der anapleroti-

schen enzymatischen Reaktion in mit den entsprechenden Plasmiden transformierten E. coli 

∆4∆ptsG::scr gemessen, wie in Kapitel 4.5.4 beschrieben. Die Zellen wurden vorher in kom-

plexem mit MOPS gepuffertem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG wie in Kapitel 4.4.2 dargestellt 
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kultiviert. Die Aktivitäten sind auf die Biotrockenmasse bezogen, da für die Aktivitätsbestim-

mungen stets permeabilisierte Zellen verwendet wurden. 

Abbildung 7-18 zeigt die Aktivitäten verschiedener heterologer Pyruvatcarboxylasen in trans-

formierten E. coli. Die Aktivitäten der Pyruvatcarboxylasen aus Corynebacterium glutamicum 

sowie Lactococcus lactis liegen unabhängig vom verwendeten Wirtsorganismus im ähnlichen 

Größenbereich zwischen 0,1 - 0,12 U mgBTM
-1. Insbesondere für die Pyruvatcarboxylase aus 

Corynebacterium glutamicum konnte nur bei der Verwendung von permeabilisierten Zellen 

wie in Kapitel 4.5.4 beschrieben erhöhte Aktivitäten gemessen werden (Daten für aufge-

schlossene Zellen nicht gezeigt). Für die Pyruvatcarboxylase aus Rhizobium etli war nahezu 

keine Aktivität messbar. 
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Abbildung 7-18: Spezifische Aktivitäten verschiedener Pyruvatcarboxylasen in transformierten E. 
coli ∆4∆ptsG::scr sowie der Pyruvatcarboxylase aus Corynebacterium glutamicum in E. coli ∆3 
pyc_Cg im Vergleich. Wie in Kapitel 4.5.4 beschrieben erfolge die Aktivitätsmessung bei Raum-
temperatur in permeabilisierten Zellen und ist auf die Biotrockenmasse bezogen. 

 

Abbildung 7-19 zeigt die Aktivität der homologen Enzyme Phosphoenolpyruvat-

Carboxykinase (Pck), Phosphoenolpyruvatcarboxylase (Ppc) sowie der NAD-abhängigen 

decarboxylierenden Malatdehydrogenase (MaeA) und der NADP-abhängigen decarboxylie-

renden Malatdehydrogenase (MaeB) in verschiedenen transformierten E. coli. In dem nicht 

transformierten Stamm sind geringe Aktivitäten für alle vier Enzyme messbar, da die Enzyme 



128  Produktion von Bernsteinsäure 

  

auch natürlich in E. coli vorkommen. In den anderen Stämmen konnte für alle überexprimier-

ten Enzyme eine deutlich erhöhte Aktivität festgestellt werden. Es wurden auch eine 

vermeintlich erhöhte Ppc Aktivität in E. coli ∆4∆ptsG::scr pck sowie eine Pck Aktivität in 

E. coli ∆4∆ptsG::scr ppc gemessen. Eine vermeintlich erhöhte Aktivität von MaeB war zu-

dem in E. coli ∆4∆ptsG::scr maeA messbar. 
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Abbildung 7-19: Spezifische Aktivitäten in transformierten E. coli ∆4∆ptsG::scr Stämmen be-
stimmt mit verschiedenen Aktivitätstests. Die Aktivitäten der homologen Enzyme 
Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase (Pck, ), Phosphoenolpyruvatcarboxylase (Ppc, ) sowie 
der NAD-abhängigen decarboxylierenden Malatdehydrogenase (MaeA, ) und der 
NADP-abhängigen decarboxylierenden Malatdehydrogenase (MaeB, ) wurden bestimmt. Wie 
in Kapitel 4.5.4 beschrieben erfolgte die Aktivitätsmessung bei Raumtemperatur in permeabilisier-
ten Zellen und ist auf die Biotrockenmasse bezogen.  

 

Diskussion 

Studien zur Bernsteinsäureproduktion mit E. coli und heterologer Überexpression der Pyru-

vatcarboxylase aus Lactococcus lactis haben beispielsweise Aktivitäten von 0,05 U mgProtein
-1 

(Blankschien et al. 2010) und 0,06 U mgProtein
-1 (Sanchez et al. 2006) berichtet. Die hier be-

stimmten Aktivitäten der Pyruvatcarboxylasen aus Corynebacterium glutamicum sowie 

Lactococcus lactis liegen somit etwas höher (vergleiche Abbildung 7-18), wenn näherungs-

weise ein Proteingehalt von 0,5 g g-1 angenommen wird (Blankschien et al. 2010). Für die 

Aktivität der Pyruvatcarboxylase aus Rhizobium etli in rekombinanten E. coli wurden unter 
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bestimmten Bedingungen sogar deutlich höhere Werte von bis zu 0,81 U mgProtein
-1 berichtet 

(Vemuri et al. 2002a). Trotz Nachweis der korrekten Transformation (Ergebnis nicht gezeigt) 

konnte hier keine Aktivität der rekombinanten Pyruvatcarboxylase aus Rhizobium etli beo-

bachtet werden. Untersuchungen der Proteine mittels SDS Gelelektrophorese deuteten auf 

eine unzureichende Proteinmenge hin (Ergebnisse nicht gezeigt). Es bleibt unklar, aus wel-

chem Grund die Pyruvatcarboxylase aus Rhizobium etli vergleichsweise schlecht exprimiert 

wurde.  

Für die Pyruvatcarboxylase aus Corynebacterium glutamicum war bereits bekannt, dass die 

Aktivitätsmessung durch viele Aufschlussmethoden empfindlich beeinträchtigt wird (Peters-

Wendisch et al. 1997). Daher wurden in dieser Arbeit sämtliche Aktivitätsbestimmungen in 

permeabilisierten Zellen durchgeführt. 

Hinsichtlich der Aktivitätsbestimmung der homologen Enzyme zeigen alle Stämme die je-

weils höchste Aktivität bei dem zur Überexpression zugehörigem Aktivitätstest (vergleiche 

Abbildung 7-19). Das Ergebnis ist insofern erwartungsgemäß und bestätigt jeweils die vor-

handene Überexpression. Da sich die Aktivitätsbestimmungen für Ppc und Pck jedoch kaum 

unterscheiden und daher wenig selektiv sind, wurden auch eine vermeintlich erhöhte Ppc 

Aktivität in E. coli ∆4∆ptsG::scr pck sowie eine Pck Aktivität in E. coli ∆4∆ptsG::scr ppc ge-

messen. Auch die Bestimmung der Aktivitäten von MaeA/MaeB unterscheiden sich 

methodisch nur in der Zugabe vom Co-Substrat NAD+ beziehungsweise NADP+ und daher 

war auch eine vermeintlich erhöhte Aktivität von MaeB in E. coli ∆4∆ptsG::scr maeA mess-

bar.  

Die Überexpression von Ppc resultierte beispielsweise in Aktivitätsmessungen von 

0,29 U mgProtein
-1 (Blankschien et al. 2010) oder 12,3 U mgProtein

-1 (Millard et al. 1996). Die hier 

gemessene Aktivität von 0,09 U mgBTM
-1 liegt folglich in einer ähnlichen Größenordnung wie 

bei (Blankschien et al. 2010). 

Resultierende Aktivitäten von Pck durch Überexpression wurden beispielsweise mit 

0,03 U mgProtein
-1 (Blankschien et al. 2010), 15,1 U mgProtein

-1 (Millard et al. 1996) sowie 

0,2 U mgProtein
-1 (Kim et al. 2004) quantifiziert. Die hier gemessene Aktivität von Pck mit 

0,12 U mgBTM
-1 liegt somit in einer vergleichsweise mittleren Größenordnung. 

Die hier gemessenen Aktivitäten von MaeA mit 1,39 U mgBTM
-1 und von MaeB mit 

0,06 U mgBTM
-1 liegen im Vergleich zu (Blankschien et al. 2010) mit 0,013 U mgProtein

-1 und 

0,014 U mgProtein
-1 deutlich höher. Insbesondere die extrem hohe Aktivität von MaeA war ein 

überraschendes Ergebnis. Untersuchungen der Proteine mittels SDS Gelelektrophorese 

deuteten auf eine sehr hohe Expression von MaeA hin (Ergebnisse nicht gezeigt). Aus wel-

chem Grund MaeA im Vergleich zu den anderen Enzymen mit dem gleichen Vektor 

wesentlich besser überexprimiert werden konnte, ist unklar. 
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Abgesehen von der Pyruvatcarboxylase aus Rhizobium etli führte zusammenfassend die 

Überexpression eines Enzyms zur Verwirklichung oder Verbesserung einer anaplerotischen 

Reaktion in jedem Fall zu einer Erhöhung der entsprechenden Aktivität. Hier wurden fast 

ausschließlich die Aktivitäten in transformierten E. coli ∆4∆ptsG::scr bestimmt. Im weiteren 

Verlauf der Arbeit wurden auch andere E. coli Wirtsorganismen mit den entsprechenden 

Plasmiden transformiert und reaktionstechnisch charakterisiert. Es kann angenommen wer-

den, dass bei der Transformation des gleichen Plasmides auch eine enzymatische Aktivität 

in einer vergleichbaren Größenordnung vorliegt, unabhängig von den in dieser Arbeit ver-

wendeten E. coli Wirtsorganismen, da diese alle den gleichen Ursprung haben (E. coli K-12 

MG1655). Der Vergleich mit der Literatur zeigt, dass die Aktivität der exprimierten Enzyme 

abhängig von der Studie stark variieren kann. Neben unterschiedlichen Ursprüngen der En-

zyme sowie unterschiedlichen Expressionsvektoren kann nicht zuletzt das experimentelle 

Verfahren der Aktivitätsbestimmung (zum Beispiel die Aufschlussmethode) als Ursache ge-

nannt werden. Aus den absolut bestimmten Aktivitäten können somit nur bedingt Schlüsse 

und Vergleiche gezogen werden. 

 

7.2.3 Bernsteinsäureproduktion mit Saccharose verwe rtenden Escheri-
chia coli  

Verschiedene E. coli Stämme wurden konstruiert, die Saccharose aufnehmen und verwerten 

sowie möglichst effektiv zu Bernsteinsäure umsetzten sollten. Als Wirtsorganismen dienten 

entweder E. coli ∆4∆ptsG::scr mit einer stabilen Integration des Saccharose Aufnahme- und 

Verwertungsoperons scr (ohne Repressor) aus Salmonella typhimurium oder der Wildtyp 

E.coli K12 MG1655 mit einer Transformation des Plasmides pCOLADuet-1::csc, welches das 

Saccharose Aufnahme- und Verwertungsoperon csc (ohne Repressor) aus E. coli EC3132 

trägt. Diese Organismen wurden weiterhin mit verschiedenen Plasmiden transformiert, durch 

welche die Expression jeweils eines Enzyms zur Förderung einer anaplerotischen Reaktion 

erfolgt. In mehreren aufeinanderfolgenden Experimenten wurden alle Stämme charakteri-

siert. E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg beziehungsweise der Glucoseverwerter E. coli ∆3 pyc_Cg 

dienten dabei als Referenzstamm. 

 

E.coli mit Überexpression verschiedener Pyruvatcarboxylase n 

Da der überwiegende Teil der Prozessetablierung und Entwicklung für die Bernsteinsäure-

produktion mit dem Glucoseverwerter E. coli ∆3 pyc_Cg erfolgte (mit einer heterologen 

Expression einer Pyruvatcarboxylase), wurde zunächst die Expression von unterschiedlichen 

Pyruvatcarboxylasen in Saccharose verwertenden E.coli verwirklicht. Die Ergebnisse der re-
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aktionstechnischen Analyse in Milliliter Rührkesselreaktoren sind in Abbildung 7-20 darge-

stellt. 
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Abbildung 7-20: Kultivierung von E. coli ∆3 pyc_Cg, E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg, E. coli 
∆4∆ptsG::scr pyc_Ll sowie E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Re in Milliliter Rührkesselreaktoren in kom-
plexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, pH  6,8, 2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2, 
cX,0 ~ 4,3 g L-1). Die Bernsteinsäurekonzentrationen, die Pyruvatkonzentrationen sowie die spezi-
fischen Produktivitäten nach 6 h ( ) und 23,8 h ( ) Versuchszeit sind dargestellt. Die 
Produktausbeuten wurden auf Basis der Daten nach 6 h Versuchszeit ermittelt. Nach 8 h anaero-
ber Kultivierung wurde den Milliliter Rührkesselreaktoren Substrat (Glucose beziehungsweise 
Saccharose, 500 g L-1) mit einer Rate von 30 µL h-1 zugegeben. Fehlerbalken geben die Stan-
dardabweichung von drei parallel durchgeführten Kultivierungen an. 

 

Durch die Expression der Pyruvatcarboxylase aus Corynebacterium glutamicum sowie aus 

Lactococcus lactis wurden vergleichbar hohe Bernsteinsäurekonzentrationen von bis zu 

13 g L-1 erreicht. Dabei ist es unerheblich, ob der Glucoseverwerter E. coli ∆3 oder der Sac-

charoseverwerter E. coli ∆4∆ptsG::scr als Wirtsorganismus kultiviert wurden. In beiden 
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Fällen wurde das jeweilige Substrat zu ähnlichen Produktkonzentrationen umgesetzt. Die 

Produktausbeuten von E. coli ∆3 pyc_Cg, E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg sowie E. coli 

∆4∆ptsG::scr pyc_Ll lagen in einer vergleichbaren Größenordnung. Mit E. coli ∆4∆ptsG::scr 

pyc_Re wurde mit nur 1,4 g L-1 vergleichbar wenig Bernsteinsäure in 24 h produziert. Ver-

suchsdaten aus vergleichbar gestalteten Experimenten im Millilitermaßstab zeigen, dass in 

etwa die gleiche Produktkonzentration mit E. coli ∆4∆ptsG::scr ohne weitere gentechnische 

Veränderungen erzeugt wurde. Bei allen untersuchten Stämmen war in dem gezeigten Expe-

riment zudem eine hohe Pyruvatproduktion zu beobachten mit Konzentrationen von 

9,1 - 12,5 g L-1 nach 24 h. 

 

Diskussion 

Die Aufnahme und Verwertung des neuen Substrates Saccharose scheint kein Schritt zu 

sein, der die Bernsteinsäureproduktion negativ beeinflusst, was durch den Vergleich von 

E. coli ∆3 pyc_Cg sowie E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg gezeigt wurde. 

Im Rahmen der Bernsteinsäureproduktion mit rekombinanten E.coli wird die heterologe 

Überexpression von Pyruvatcarboxylasen aus Rhizobium etli (Gokarn et al. 1998; Vemuri et 

al. 2002a; Vemuri et al. 2002b) sowie Lactococcus lactis (Lin et al. 2004; Sanchez et al. 

2005a; Sanchez et al. 2005b; Sanchez et al. 2006; Blankschien et al. 2010) häufig zur Ver-

besserung der Produktivität und Ausbeute angewendet. Die Verwendung der 

Pyruvatcarboxylase aus Corynebacterium glutamicum im Rahmen der Bernsteinsäurepro-

duktion mit rekombinanten E. coli ist anscheinend weniger verbreitet, führte im Rahmen 

dieser Studie jedoch zu Ergebnissen, die mit der Überexpression der Pyruvatcarboxylase 

aus Lactococcus lactis vergleichbar sind. 

Die Überexpression der Pyruvatcarboxylase aus Rhizobium etli hatte in dieser Studie keine 

verbesserte Bernsteinsäureproduktion zur Folge. Die Beobachtung deckt sich mit den Daten 

aus Kapitel 7.2.1 sowie Kapitel 7.2.2, die nahelegen, dass trotz erfolgreicher Transformation 

die Pyruvatcarboxylase aus Rhizobium etli kaum exprimiert wird. 

 

E.coli mit Amplifikation anderer anaplerotischer Reaktione n 

Prinzipiell ist eine Verbesserung der Bernsteinsäureproduktion und Produktausbeute in E.coli 

durch die Amplifikation der durch Ppc, Pck, MaeA und MaeB katalysierten Reaktionen zur 

Fixierung von CO2 sowie Einschleusung der Intermediate PEP und Pyruvat in den Citratzyk-

lus möglich (Zhang et al. 2009). Im Rahmen dieser Arbeit wurden diese Strategien in 

Saccharose verwertenden Stämmen von E. coli untersucht. Die Ergebnisse reaktionstechni-

scher Charakterisierungen dieser Stämme sind in Abbildung 7-21 dargestellt. 
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Abbildung 7-21: Kultivierung von E. coli ∆3 pyc_Cg, E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg, E. coli 
∆4∆ptsG::scr pck, E. coli ∆4∆ptsG::scr ppc, E. coli ∆4∆ptsG::scr maeA sowie E. coli 
∆4∆ptsG::scr maeB in Milliliter Rührkesselreaktoren in komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG 
(37 °C, pH  6,8, 2800 U min-1, 25 mL min-1 CO2, cX,0 ~ 4,1 g L-1). Die Bernsteinsäurekonzentratio-
nen, die Pyruvatkonzentrationen sowie die spezifischen Produktivitäten nach 6 h ( ), 24 h ( ) 
und 48 h ( ) Versuchszeit sind dargestellt. Die Produktausbeuten wurden auf Basis der Daten 
nach 6 h Versuchszeit ermittelt. Nach 6 h anaerober Kultivierung wurde den Milliliter Rührkessel-
reaktoren Substrat (Glucose beziehungsweise Saccharose, 500 g L-1) mit einer Rate von 
30 µL h-1 zugegeben. Fehlerbalken geben die Standardabweichung von parallel durchgeführten 
Kultivierungen an. 

 

Abbildung 7-21 zeigt, dass im Vergleich zur Überexpression der Pyruvatcarboxylase aus Co-

rynebacterium glutamicum keine Überexpression von homologen carboxylierenden Enzymen 

zu besseren Ergebnissen führte. E. coli ∆4∆ptsG::scr pck schnitt unter den neu betrachteten 

Stämmen mit einer Endkonzentration von 9,5 g L-1 Bernsteinsäure nach 48 h verglichen zu 

14,81 g L-1 im Falle von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg noch am besten ab. Die Überexpressi-

on von Ppc schien zu keinen Unterschieden in der reaktionstechnischen Charakterisierung 

verglichen zum nicht transformierten Wirt zu führen. Bei dem Vergleich der beiden decarbo-
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xylierende Malatdehydrogenasen MaeA und MaeB stellte sich heraus, dass die Überexpres-

sion von MaeB in einer höheren Bernsteinsäurekonzentration von 7,2 g L-1 nach 48 

resultierte. Mit 3,9 g L-1 nach 48 h Kultivierung hatte die Überexpression von MaeA nur einen 

geringen positiven Einfluss auf die Bernsteinsäurebildung. Vergleichbar zu den Ergebnissen 

aus Abbildung 7-20 wurden neben Bernsteinsäure hohe Konzentrationen an Pyruvat gebil-

det. 

 

Diskussion 

Durch die homologen Überexpressionen konnten im Falle aller vier Enzyme deutlich erhöhte 

Aktivitäten der entsprechenden Reaktionen festgestellt werden (vergleiche Kapitel 7.2.2). Es 

kann daraus geschlossen werden, dass unter den untersuchten Bedingungen die Überex-

pression von Pck sowie MaeB einen positiven Effekt auf die Bernsteinsäureproduktion hat, 

während der Effekt im Falle von MaeA trotz deutlich erhöhter Aktivität gering ist und im Falle 

von Ppc kaum erkennbar ist. Insbesondere am Beispiel von MaeA, in dessen Fall eine sehr 

hohe Aktivität gemessen wurde (vergleiche Kapitel 7.2.2), lässt sich feststellen, dass die Ak-

tivität allein keine Aussage darüber liefert, welcher Einfluss auf die Bernsteinsäurebildung zu 

erwarten ist. Neben der Tatsache, dass die entsprechenden Reaktionsraten durch Überex-

pression prinzipiell erhöht werden, spielen andere Effekte eine Rolle. Für die 

decarboxylierenden Malatdehydrogenasen könnte es sich negativ auswirken, dass die Bil-

dung von Pyruvat gegenüber Malat kinetisch favorisiert ist (Hong et al. 2003; Song und Lee 

2006; Bologna et al. 2007). In einer anderen Studie wurden jedoch bereits positive Effekte 

der Überexpression der NAD-abhängigen decarboxylierenden Malatdehydrogenase (MaeA) 

auf die Bernsteinsäurebildung beschrieben (Stols und Donnelly 1997). 

Sofern nur die Energiebilanz betrachtet wird, könnte Pck gegenüber Ppc durch die Produkti-

on von einem Mol ATP pro Mol umgesetztes PEP den beobachteten vorteilhaften Effekt 

erzeugt haben. In (Millard et al. 1996) wurde im Gegensatz zu dieser Studie jedoch ein vor-

teilhafter Effekt der Überexpression der Ppc und kein Effekt bei der Überexpression der Pck 

festgestellt. Es wurde allerdings ein E. coli ohne vergleichbare Gendeletionen wie in dem 

hier untersuchten Stamm E. coli ∆4∆ptsG::scr verwendet (Chao und Liao 1993). In (Zhang et 

al. 2009) wurde beispielsweise wiederum ein E. coli durch metabolische Evolution entwickelt, 

in dem Pck überwiegend für die Carboxylierung von PEP und in der damit im Zusammen-

hang stehenden Verbesserung der Bernsteinsäureproduktion verwendet wird. Eine weitere 

Arbeit zeigt zudem den positiven von Pck aus Actinobacillus succinogenes auf die Bern-

steinsäureproduktion in E. coli mit einer Deletion in ppc und weißt zusätzlich auf die 

Signifikanz der verwendeten experimentellen und verfahrenstechnischen Bedingungen hin 

(Kim et al. 2004).  
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Aufgrund unterschiedlich langer Verzögerungsphasen sowie leicht unterschiedlichen Wachs-

tumsraten der einzelnen Stämme unter induzierten Bedingungen wurden zum Teil 

unterschiedliche Volumina (100 - 800 µL) für die Inokulation der Schüttelkolbenkulturen zur 

Biomasseherstellung gewählt. Diese Prozedur sollte gewährleisten, dass nach 21 h alle Kul-

turen eine Zellkonzentration in einer ähnlichen Größenordnung erreichten und sich somit in 

Hinblick auf die verfahrenstechnischen Bedingungen in einem ähnlichen Zustand befanden. 

Es war nicht auszuschließen, dass diese Prozedur einen negativen Einfluss auf die Repro-

duzierbarkeit der Experimente hatte, da Unterschiede in der Zelldichte sowie 

Kultivierungszeit während der Zellherstellung im Schüttelkolben bei der Untersuchung eines 

einzigen Stammes bereits einen großen Einfluss zeigten (vergleiche Kapitel 7.1.3). Die hier 

dargestellten Ergebnisse konnten jedoch sequentiell qualitativ reproduziert werden (Daten 

nicht gezeigt). 

 

Expression eines alternativen Saccharose Operons so wie eines Enzyms zur Ermögli-

chung einer anaplerotischen Reaktion im Wildtyp E.coli  MG1655 

Die Aufnahme und Verwertung von Saccharose mit E. coli ∆4∆ptsG::scr mit einer stabilen 

Integration des Saccharose Aufnahme- und Verwertungsoperons scr (ohne Repressor) aus 

Salmonella typhimurium sowie die Eignung verschiedener auf diesen Organismus basieren-

den Stämme zur Bernsteinsäureproduktion wurde in den vorangehenden Abschnitten 

untersucht und diskutiert. Prinzipiell ist die Verwertung von Saccharose auch über andere 

Mechanismen möglich (Lee et al. 2010), von denen ein Weiterer hier untersucht werden soll-

te. Zu diesem Zwecke wurde E.coli K12 MG1655 mit dem Plasmid pCOLADuet-1::csc 

transformiert, welches das Saccharose Aufnahme- und Verwertungsoperon csc (ohne Re-

pressor) aus E. coli EC3132 trägt (Bockmann et al. 1992; Jahreis et al. 2002).  

Neben der Transformation von pCOLADuet-1::csc in E.coli K12 MG1655 wurde der Orga-

nismus mit jeweils einem weiteren Plasmid transformiert, welches ein Enzym zur Förderung 

einer anaplerotischen Reaktion trägt. Die unterschiedlichen Stämme wurden im Folgenden in 

Milliliter Rührkesselreaktoren charakterisiert und miteinander verglichen. 
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Abbildung 7-22: Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg, E. coli wt csc/pyc_Cg, E. coli wt 
csc/pck, E. coli wt csc/ppc. E. coli wt csc/maeA sowie E. coli wt csc/maeB in Milliliter Rührkessel-
reaktoren in komplexem M9 Medium mit 0,5 mM IPTG (37 °C, pH  6,8, 2800 U min-1, 25 mL min-1 
CO2, cX,0 ~ 3,9 g L-1). Die Bernsteinsäurekonzentrationen, die Pyruvatkonzentrationen sowie die 
spezifischen Produktivitäten nach 5,7 h ( ) und 24,2 h ( ) Versuchszeit sind dargestellt. Die 
Produktausbeuten wurden auf Basis der Daten nach 5,7 h Versuchszeit ermittelt. Nach 6,3 h an-
aerober Kultivierung wurde den Milliliter Rührkesselreaktoren Substrat (Saccharose, 500 g L-1) 
mit einer Rate von 30 µL h-1 zugegeben. Fehlerbalken geben die Standardabweichung von vier 
parallel durchgeführten Kultivierungen an. 

 

In Abbildung 7-22 ist E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg mit den Stämmen verglichen, die durch 

das csc Operon in die Lage versetzt wurden, Saccharose zu verwerten. Die Ergebnisse de-

cken sich zum Teil mit den bisherigen Daten. Verglichen zu den anderen doppelt 

transformierten Stämmen führte die Überexpression der Pyruvatcarboxylase aus Corynebac-

terium glutamicum zu der höchsten Bernsteinsäurekonzentration mit 16,8 g L-1 nach 24 h. 

Qualitativ deckend mit den Ergebnissen aus Abbildung 7-21 führen die Überexpressionen 

von Pck sowie MaeB zu vergleichbar mittelmäßigen Bernsteinsäurekonzentration von 11,4 

und 7,9 g L-1 nach 24 h. Die Überexpression von MaeA hatte keinen deutlich positiven Ein-
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fluss mit 2,5 g L-1 nach 24 h anaerober Kultivierung. Im Gegensatz zu den Ergebnissen aus 

Abbildung 7-21 wurde mit E. coli wt csc/ppc durch die Überexpression von Ppc eine ver-

gleichbar hohe Bernsteinsäurekonzentration von 9,7 g L-1 nach 24 h erreicht. 

Der Vergleich von E. coli wt csc/pyc_C mit E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg zeigt, dass in beiden 

Fällen relativ hohe Mengen Bernsteinsäure gebildet wurden. Die Bernsteinsäurekonzentrati-

on war im Falle von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg nach 24 h mit 19,9 g L-1 noch deutlich 

höher verglichen zu 16,8 g L-1 im Falle von E. coli wt csc/pyc_C. Die Produktausbeute unter 

Verwendung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg war mit 0,67 molC molC-1 ebenfalls verglichen 

zu E. coli wt csc/pyc_C (0,32 molC molC-1) sowie allen anderen in diesem Experiment ver-

wendeten Stämmen relativ hoch. 

Zu einem besseren Vergleich der beiden Saccharoseaufnahme- und Verwertungssysteme 

wurde der Stamm E. coli wt scr/maeA mit dem Plasmid pCOLADuet-1::scr konstruiert, wel-

ches das scr Operon (ohne Repressor) aus Salmonella typhimurium trägt. Da die 

Überexpression von MaeA zu keiner nennenswerten Bernsteinsäureproduktion führte, war 

der Vergleich der beiden Saccharoseaufnahme- und Verwertungssysteme im Hinblick auf die 

Eignung zur Bernsteinsäureproduktion direkt nicht möglich. Anhand der Messungen der 

Saccharosekonzentration nach 6 h Produktionsphase (Daten nicht gezeigt) konnte allerdings 

festgestellt werden, dass sowohl E. coli wt scr/maeA als auch E. coli wt csc/maeA vergleich-

bare Mengen Saccharose aufgenommen und verwertet haben.  

 

Diskussion 

Die mit dem csc Operon transformierten E. coli weisen aus gentechnischer Sicht neben der 

Art der Saccharoseverwertung gegenüber E. coli ∆4∆ptsG::scr weitere deutliche Unterschie-

de auf. Zum einen wurde das csc Operon nicht stabil integriert sondern durch Transformation 

eines Plasmides in den Organismus eingebracht. Weiterhin wurden die Gene ack-pta, adhE, 

ldhA sowie ygfG, welche für Enzyme kodieren, die auf der Syntheseroute zu Bernsteinsäure 

sowie 3-Hydroxyisobuttersäure unerwünschte Nebenreaktionen verursachen, nicht inakti-

viert. Zudem wurde ptsG, welches für das Glucose-spezifische PTS kodiert, nicht inaktiviert. 

In Kombination mit dem genetischen Hintergrund des Stammes E. coli wt csc/ppc hatte die 

Überexpression von Ppc im Gegensatz zu E. coli ∆4∆ptsG::scr ppc einen deutlich positiven 

Effekt auf die Bernsteinsäureproduktion. Dieser beobachtete positive Effekt deckt sich mit 

den Daten aus (Millard et al. 1996). In diesem Zusammenhang kann nur spekuliert werden, 

warum im Stamm E. coli ∆4∆ptsG::scr ppc kein positiver Effekt auf die Bernsteinsäurepro-

duktion beobachtet werden konnte. Durch die Inaktivierung der Nebenreaktionen zur Bildung 

von Lactat, Acetat und Ethanol in E. coli ∆4∆ptsG::scr ppc könnte es möglicherweise zu Li-
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mitationen in der Bereitstellung von Kofaktoren kommen, welche für den Ablauf der durch 

Ppc katalysierten Reaktion sowie die Folgereaktionen benötigt werden. Immerhin hat die 

Überexpression von Pck, durch dessen katalysierte Reaktion im Gegensatz zu Ppc 1 Mol 

ATP gebildet wird, in E. coli ∆4∆ptsG::scr pck einen positiven Effekt auf die Bernsteinsäure-

produktion. In E. coli wt csc/ppc kann ATP allerdings auch durch Nebenreaktionen wie der 

Bildung von Acetat gewonnen werden, wodurch die durch Ppc katalysierte Reaktion, die kein 

ATP bildet, möglicherweise keinen Nachteil bietet. 

Die höhere Bernsteinsäureproduktion von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg verglichen zu E. coli 

wt csc/pyc_C lässt sich vermutlich weniger mit der unterschiedlichen Art der Saccharoseauf-

nahme erklären als mit der Tatsache, dass bei E. coli wt csc/pyc_C ein Großteil des 

bereitgestellten Substrates in Nebenprodukte umgewandelt wurde. Die Bildung hoher Kon-

zentrationen an Nebenprodukten hatte bei den Stämmen ohne Inaktivierung unerwünschter 

Nebenreaktionen zudem eine sehr geringe Produktausbeute verglichen zu E. coli 

∆4∆ptsG::scr pyc_Cg zur Folge. 

Verglichen zu den Ergebnissen aus Abbildung 7-21 wurde mit E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg 

im Experiment, dessen Ergebnisse in Abbildung 7-22 dargestellt sind, deutlich mehr Bern-

steinsäure nach 24 h erzeugt (19,9 g L-1 anstatt 10,9 g L-1). Gleichzeitig konnte eine deutlich 

geringere Pyruvatbildung beobachtet werden. Die Biomasseherstellung mit einem zweistufi-

gen Verfahren im Schüttelkolben im letzten Versuch führte vermutlich zu einer deutlich 

erhöhten Bernsteinsäurebildung verglichen zu den bisher dargestellten Versuchen. Dieser 

Aspekt wurde bereits in Kapitel 7.1.3 diskutiert. Auch andere bereits diskutierte Einflüsse aus 

der Biomasseherstellung können einen starken Einfluss auf die sequentielle Reproduzierbar-

keit der quantitativen Daten haben. Der qualitative Vergleich sämtlicher Ergebnisse aus 

jeweils einem Versuch bleibt jedoch von der zum Teil unvorteilhaften sequentiellen Reprodu-

zierbarkeit unberührt. 

Zusammenfassend betrachtet können auf Basis der gezeigten Datenlage das scr Operon 

und das csc Operon als gleichermaßen geeignet bewertet werden für die Aufnahme und 

Verwertung von Saccharose zur Bildung von Bernsteinsäure. Für einen noch besseren Ver-

gleich wäre die Konstruktion des Stammes E. coli ∆4∆ptsG::csc pyc_Cg mit einer stabilen 

Integration des csc Operons wünschenswert, bei dem im Bezug auf die Saccharoseaufnah-

me und Bernsteinsäurebildung identische reaktionstechnische Eigenschaften erwartet 

werden wie bei E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg. Es ist noch zu erwähnen, dass die hier verfolg-

te Strategie der stabilen Integration des scr Operons mit gleichzeitiger Inaktivierung von ptsG 

nicht nur zum Ziel hat, die Glucoseaufnahme zu ersetzen. Die Inaktivierung von ptsG kann 

auch einen starken regulatorischen Einfluss auf den fermentativen Metabolismus von E. coli 
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haben und gegebenenfalls zu einer erhöhten Bernsteinsäureproduktion führen (Chatterjee et 

al. 2001). 

 

7.2.4 Reaktionstechnische Untersuchungen im Zulaufv erfahren 

Ausgewählte Stämme wurden im Litermaßstab mit dem im Kapitel 7.1.4 erarbeiteten Verfah-

ren charakterisiert. 

Abbildung 7-23 zeigt eine Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll in vier Phasen. E. coli 

∆4∆ptsG::scr pyc_Ll verbrauchte zunächst in einer 9,4 h andauernden Satzphase die vorge-

legten 5 g L-1 Saccharose. In einer anschließenden Zulaufphase wuchsen die Zellen mit 

einer Wachstumsrate von 0,15 h-1, die durch das exponentielle Zulaufprofil vorgegeben wur-

de. Nach insgesamt 24 h wurden 17 g L-1 Biomasse produziert. Durch Reduktion der 

Rührerdrehzahl von 1130 auf 700 U min-1 reduzierte sich die Sauerstoffkonzentration im Me-

dium bis unter die Nachweisgrenze der verwendeten Messtechnik und es wurde somit eine 

Sauerstofflimitation erzwungen. Anders als bei dem in Abbildung 7-15 dargestellten Experi-

ment mit E. coli ∆3 pyc_Cg wurde zu dieser Zeit die Zulaufrate von 27 mL h-1 (500 g L-1 

Saccharose) aus der exponentiellen Zulaufphase beibehalten, anstatt Substrat als Puls zu-

zugeben. Der RQ veränderte sich in der 2 h andauernden Übergangsphase von 

1 molCO2 molO2
-1 hin zu 0,8 molCO2 molO2

-1 (Daten nicht gezeigt). Anschließend erfolgte die 

anaerobe Produktionsphase mit den in Abbildung 7-23 beschriebenen Substratzugaben und 

anderen verfahrenstechnischen Bedingungen. Zu Beginn der Produktionsphase konnte be-

reits 4,9 g L-1 Pyruvat nachgewiesen werden. 
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Abbildung 7-23: Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll im Litermaßstab in vier verschiede-
nen Phasen: Verlauf der Glucose- ( ), Fructose- ( ), Saccharose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), 
Bernsteinsäure- ( ) und Pyruvatkonzentration ( ). Zunächst wurden die Zellen in einer Satzphase 
(I) in definiertem Medium mit 0,5 mM IPTG kultiviert. Anschließend vermehrten sich die Zellen mit 
einer moderaten konstanten Rate mittels eines exponentiellen Zulaufprofils (II). Die Zuckerkon-
zentrationen waren dabei minimal. In einer kurzen Übergangsphase (III) wurden die Zellen durch 
Verringerung der Rührerdrehzahl und des Luftvolumenstroms einer Sauerstofflimitation ausge-
setzt. Die Zulaufrate für Saccharose aus Phase II wurde in dieser Phase beibehalten. Kurz vor 
der anaeroben Phase (IV) wurde Saccharose in Form eines Pulses bis zu einer Konzentration 
von ca. 20 g L-1 hinzu gegeben. In der anaeroben Phase erfolgte die eigentliche Produktbildung 
(37 °C, pH 7, 1000 U min -1, 0,5 L min-1 CO2). Zur Vermeidung einer Primärsubstratlimitation wur-
de zudem Saccharose (500 g L-1) mit einer Rate von 11,15 mL h-1 zugeführt. 

 

Tabelle 7-6 zeigt die reaktionstechnischen Daten zu ausgewählten Zeitpunkten der Kultivie-

rung mit E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll im Litermaßstab. Der Verlauf der 

Bernsteinsäureproduktion ähnelt der Kultivierung von E. coli ∆3 pyc_Cg (vergleiche Tabelle 
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7-4). Sich mit der Zeit stark verringernde Produktivitäten und eine mit der Zeit schwächer zu-

nehmende Bernsteinsäurekonzentration bis hin zu 21,8 g L-1 sind zu beobachten. Die 

volumetrischen sowie spezifischen Produktivitäten von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll und 

E. coli ∆3 pyc_Cg gegen Ende der Prozesse (40,5 h beziehungsweise 43,2 h Produktions-

phase) liegen in einer sehr ähnlichen Größenordnung von 0,52 g L-1 h-1 beziehungsweise 

0,47 g L-1 h-1 sowie 0,035 g g-1 h-1 beziehungsweise 0,032 g g-1 h-1. Auch die Produktausbeu-

ten liegen in einer vergleichbaren Größenordnung um 0,73-0,81 molC molC-1. Durch den 

Saccharose Zulauf konnte eine Primärsubstratlimitierung vermieden werden. Jedoch kam es 

nicht zu einer Akkumulation von Saccharose im Verlauf des Prozesses, sondern die Kon-

zentrationen der Spaltprodukte Glucose sowie Fructose stiegen an.  

 

Tabelle 7-6: Bernsteinsäurekonzentration cSuc, anwendungsbezogene integrale volumetrische 
Produktivität QP

*, integrale spezifische Produktivität qp
*, sowie integrale Ausbeute 

YP(Suc)/S(Scr,Glc,Frc)
* zu ausgewählten Zeitpunkten nach Beginn der Produktionsphase der Kultivie-

rung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll im Litermaßstab (vergleiche Abbildung 7-23). 

 14,8 h 23,8 h 40,5 h 

cSuc, g L-1 18,2 19,5 21,8 

QP
*, g L-1 h-1 1,19 0,79 0,52 

qp
*, g g-1 h-1 0,089 0,055 0,035 

YP(Suc)/S(Scr,Glc,Frc)
*, molC molC-1 0,73 0,72 0,73 

 

In Abbildung 7-24 ist eine Kultivierung des Stammes E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB mit dem in 

Kapitel 7.1.4 etablierten Verfahren dargestellt. Der Organismus hat in einer 8,7 h andauern-

den Satzphase die 5 g L-1 Saccharose verbraucht. In der anschließenden Zulaufphase 

erfolgte wie geplant das Wachstum unter substratlimitierten Bedingungen mit einer konstan-

ten Wachstumsrate. Nach 24,1 h wurde 18 g L-1 Biomasse produziert. Durch Reduktion der 

Rührerdrehzahl von 1180 auf 700 U min-1 reduzierte sich die Sauerstoffkonzentration im Me-

dium bis unter die Nachweisgrenze der verwendeten Messtechnik und es wurde somit eine 

Sauerstofflimitation erzwungen. Der RQ veränderte sich in der 2 h andauernden Übergangs-

phase von 1 molCO2 molO2
-1 hin zu 0,7 molCO2 molO2

-1. Während der Übergangsphase wurde 

die Zulaufrate von 30 mL h-1 (500 g L-1 Saccharose) aus der exponentiellen Zulaufphase bei-

behalten. Anschließend erfolgte die anaerobe Produktionsphase mit den in Abbildung 7-24 

beschriebenen Substratzugaben und verfahrenstechnischen Bedingungen. Vergleichbar zu 

dem in Abbildung 7-23 Experiment konnte zu Beginn der Produktionsphase bereits 4,4 g L-1 

Pyruvat nachgewiesen werden. 
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Abbildung 7-24: Kultivierung von E. coli ∆4 ∆ptsG::scr maeB im Litermaßstab in vier ver-
schiedenen Phasen: Verlauf der Glucose- ( ), Fructose- ( ), Saccharose- ( ), 
Biotrockenmasse- ( ), Bernsteinsäure- ( ) und Pyruvatkonzentration ( ). Zunächst wurden die 
Zellen in einer Satzphase (I) in definiertem Medium mit 0,5 mM IPTG kultiviert. Anschließend 
vermehrten sich die Zellen mit einer moderaten konstanten Rate mittels eines exponentiellen 
Zulaufprofils (II). Die Zuckerkonzentrationen waren dabei limitierend. In einer kurzen Über-
gangsphase (III) wurden die Zellen durch Verringerung der Rührerdrehzahl und des 
Luftvolumenstroms einer Sauerstofflimitation ausgesetzt. Die Zulaufrate für Saccharose aus 
Phase II wurde in dieser Phase beibehalten. Kurz vor der anaeroben Phase (IV) wurde Sac-
charose in Form eines Pulses bis zu einer Konzentration von ca. 20 g L-1 hinzu gegeben. In 
der anaeroben Phase erfolgte die eigentliche Produktbildung (37 °C, pH 7, 1000 U min -1, 
0,5 L min-1 CO2). Zur Vermeidung einer Primärsubstratlimitation wurde zudem Saccharose 
(500 g L-1) mit einer Rate von 9,6 mL h-1 zugeführt. 

 

In Tabelle 7-7 sind die reaktionstechnischen Daten zu ausgewählten Zeitpunkten der Kulti-

vierung mit E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB im Litermaßstab dargestellt. Der Verlauf der 
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Bernsteinsäureproduktion ähnelt den zuvor diskutierten Kultivierungen von E. coli ∆3 pyc_Cg 

(vergleiche Tabelle 7-4) sowie E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll (vergleiche Tabelle 7-6). Im Ver-

gleich zu den anderen beiden Kultivierungen waren die Bernsteinsäurekonzentration mit 

19,2 g L-1 sowie die volumetrische und spezifische Produktivität mit 0,41 g L-1 h-1 bezie-

hungsweise 0,03 g g-1 h-1 nur minimal geringer. Die Produktausbeute am Ende des 

Prozesses lag mit 0,86 molC molC-1 ebenfalls in einer mit den bereits diskutierten Kultivie-

rungen vergleichbaren Größenordnung. 

 

Tabelle 7-7: Bernsteinsäurekonzentration cSuc, anwendungsbezogene integrale volumetrische 
Produktivität QP

*, integrale spezifische Produktivität qp
*, sowie integrale Ausbeute 

YP(Suc)/S(Scr,Glc,Frc)
* zu ausgewählten Zeitpunkten nach Beginn der Produktionsphase der Kultivie-

rung von E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB im Litermaßstab (vergleiche Abbildung 7-24). 

 6 h 23,9 h 46 h 

cSuc, g L-1 11 18,4 19,2 

QP
*, g L-1 h-1 1,78 0,76 0,41 

qp
*, g g-1 h-1 0,113 0,054 0,03 

YP(Suc)/S(Scr,Glc,Frc)
*, molC molC-1 0,74 0,79 0,86 

 

Vergleichbar mit dem Ergebnis aus Abbildung 7-23 stiegen auch bei der Kultivierung von 

E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB die Konzentrationen der beiden Zucker Glucose sowie Fructose 

im Verlauf der Produktionsphase stark an. Durch eine höhere Anzahl an Probenahmen kurz 

nach Beginn der Produktionsphase in diesem Experiment lassen sich Schlüsse in Bezug auf 

das Abbauverhalten von Saccharose ziehen. Bereits 0,2 h nach Beginn der Produktionspha-

se war eine Mischung der Zucker Saccharose (9 g L-1), Glucose (4,5 g L-1) sowie Fructose 

(4,1 g L-1) zu beobachten. Die Summe der Zuckerkonzentrationen liegt nahe der Größenord-

nung der kurz zuvor zugegebenen Saccharose (20 g L-1) in Form eines Pulses. Aufgrund der 

thermischen Sterilisation liegt diese bereits teilweise in gespaltener Form vor. Jedoch konnte 

im weiteren Verlauf der Produktionsphase ein sehr schneller Saccharoseabbau beobachtet 

werden und nach 6 h wurden nur noch 1,8 g L-1 Saccharose gemessen. Nur ein Teil der 

Saccharose wurde dabei zu organischen Säuren umgewandelt. Ein anderer Teil konnte wie 

beschrieben in Form von Glucose und Fructose im Medium nachgewiesen werden. 
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Abbildung 7-25: Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg im Litermaßstab in vier verschie-
denen Phasen: Verlauf der Glucose- ( ), Fructose- ( ), Saccharose- ( ), Biotrockenmasse- ( ), 
Bernsteinsäure- ( ) und Pyruvatkonzentration ( ). Zunächst wurden die Zellen in einer Satzphase 
(I) in definiertem Medium mit 0,5 mM IPTG kultiviert. Anschließend vermehrten sich die Zellen mit 
einer moderaten konstanten Rate mittels eines exponentiellen Zulaufprofils (II). Die Zuckerkon-
zentrationen waren dabei minimal. In einer kurzen Übergangsphase (III) wurden die Zellen durch 
Verringerung der Rührerdrehzahl und des Luftvolumenstroms einer Sauerstofflimitation ausge-
setzt. Die Zulaufrate für Saccharose (500 g L-1) wurde ab diesem Zeitpunkt auf eine Rate von 
3,5 mL h-1 reduziert und bis zum Ende des Versuches beibehalten. In der anaeroben Phase (IV) 
erfolgte die eigentliche Produktbildung (37 °C, pH 7, 1000 U min-1, 0,5 L min-1 CO2). 

 

Abbildung 7-25 zeigt eine weitere Kultivierung mit dem in Kapitel 7.1.4 etablierten Verfahren 

im Litermaßstab mit dem Stamm E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg. Nach einer ungewöhnlich 

langen Verzögerungsphase wurden die vorgelegten 5 g L-1 Saccharose nach 19,8 h aufge-

braucht. Die  anschließende Zulaufphase erfolgte wie geplant mit einer Wachstumsrate, die 

durch das exponentielle Zulaufprofil vorgegeben wurde. Nach insgesamt 37,8 h wurde 
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16 g L-1 Biomasse produziert. Durch Reduktion der Rührerdrehzahl reduzierte sich anschlie-

ßend die Sauerstoffkonzentration im Medium bis unter die Nachweisgrenze der verwendeten 

Messtechnik und es wurde somit eine Sauerstofflimitation erzwungen. In diesem Experiment 

wurde gegenüber den bisher gezeigten Versuchen (vergleiche Abbildung 7-15, Abbildung 

7-23 und Abbildung 7-24) erneut eine verfahrenstechnische Änderung vorgenommen: Die 

Zulaufrate für Saccharose (500 g L-1) wurde ab Beginn der Übergangsphase auf eine limitie-

rende Rate von 3,5 mL h-1 reduziert und bis zum Ende des Versuches beibehalten. Nach der 

2 h andauernden Übergangsphase erfolgte die anaerobe Produktionsphase mit den in 

Abbildung 7-25 beschriebenen verfahrenstechnischen Bedingungen. 

 

Tabelle 7-8: Bernsteinsäurekonzentration cSuc, anwendungsbezogene integrale volumetrische 
Produktivität QP

*, integrale spezifische Produktivität qp
*, sowie integrale Ausbeute 

YP(Suc)/S(Scr,Glc,Frc)
* zu ausgewählten Zeitpunkten nach Beginn der Produktionsphase der Kultivie-

rung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg im Litermaßstab (vergleiche Abbildung 7-25). 

 8,2 h 15,3 h 30,9 h 64,5 h 102,7 h 

cSuc, g L-1 6,9 10,4 17,6 26,5 29,1 

QP
*, g L-1 h-1 0,74 0,63 0,54 0,4 0,27 

qp
*, g g-1 h-1 0,054 0,047 0,042 0,033 0,022 

YP(Suc)/S(Scr,Glc,Frc)
*, molC molC-1 0,96 0,85 0,79 0,78 0,75 

 

Die abweichende Strategie der Substratzugabe bereits zu Beginn der Übergangphase hatte 

zur Folge, dass zunächst keine extrazelluläre Akkumulation von Pyruvat zu beobachten war. 

Dadurch wurden zu Beginn der Produktionsphase sehr hohe Produktausbeuten bis zu 

0,96 molC molC-1 erreicht, wie aus Tabelle 7-8 zu sehen ist. Zudem hatte die niedrig einge-

stellte Substratzugabe zur Folge, dass zu Beginn keine Saccharose sowie Glucose und 

Fructose im Medium festzustellen war. Andererseits ist aus Tabelle 7-8 ersichtlich, dass sich 

die Produktivitäten wie in den vorherigen Versuchen mit der Zeit verringern. Zudem lässt sich 

im weiteren Verlauf der Produktionsphase eine Akkumulation von Pyruvat, Saccharose, Glu-

cose und Fructose beobachten. Auch die integrale Produktausbeute verringerte sich und lag 

am Ende des Prozesses in einer Größenordnung, die mit den bisherigen Experimenten ver-

gleichbar ist. Nach 102,7 h Produktionsphase konnte 29,1 g L-1 Bernsteinsäure produziert 

werden und es wurde nur 1,6 g L-1 Pyruvat gebildet.  

Tabelle 7-9 stellt zusammenfassend die Endkonzentrationen aller analysierten Produkte der 

anaeroben Kultivierungen im Litermaßstab gegenüber. Während der Kultivierung der Stäm-

me E. coli ∆3 pyc_Cg, E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll sowie E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB wurden 

vergleichbare Produkt- und Nebenproduktkonzentrationen erreicht. Lediglich die Konzentra-
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tion von Acetat und Pyruvat war bei der Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB deutlich 

geringer. Bei der Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg, die unter signifikant anderen 

Prozessbedingungen erfolgte, wurden höhere Produkt- und geringere Nebenproduktkonzent-

rationen erzeugt. 

 

Tabelle 7-9: Endkonzentrationen aller analysierten Produkte der anaeroben Kultivierungen im 
Litermaßstab (vergleiche Abbildung 7-15, Abbildung 7-23, Abbildung 7-24 und Abbildung 7-25). 

Stamm Bernstein-
säure, g L-1 

Lactat, 
g L-1 

Formiat, 
g L-1 

Acetat, 
g L-1 

Ethanol, 
g L-1 

Pyruvat, 
g L-1 

∆3 pyc_Cg 21 0,9 4,4 1,7 0,3 4,8 

∆4∆ptsG::scr 
pyc_Ll 21,8 0,7 4,1 1,8 0,3 3,7 

∆4∆ptsG::scr 
maeB 19,2 0,6 4,7 0 0 2 

∆4∆ptsG::scr 
pyc_Cga 29,1 0 2,8 1,2 0 1,6 

a) Die Kultivierung in der anaeroben Phase erfolgte unter substratlimitierten Bedingungen 

 

Diskussion 

Verglichen zu E. coli ∆3 pyc_Cg (vergleiche Abbildung 7-15) wurde bei der Kultivierung von 

E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll im Litermaßstab (vergleiche Abbildung 7-23) deutlich weniger 

Pyruvat während der Übergangsphase produziert, was wahrscheinlich mit dem unterschied-

lichen Verfahren der Substratzugabe während dieser Phase zusammenhängt. Im Falle von 

E. coli ∆3 pyc_Cg wurde bereits während der Übergangsphase Substrat in Form eines Pul-

ses zugegeben, was zu zeitweise höheren Substratkonzentrationen führte und vermutlich die 

Pyruvatakkumulation begünstigte. Aus den vergleichbaren reaktionstechnischen Eigenschaf-

ten beider Stämme während der Produktbildungsphase kann geschlossen werden, dass die 

Überexpression der alternativen Pyruvatcarboxylase aus Lactococcus lactis sowie die gen-

technischen Veränderungen zur Verwertung des alternativen Substrates Saccharose keine 

nachteiligen Wirkungen zeigen. Dieser Schluss konnte bereits aus den vorangehenden Kulti-

vierungen in Milliliter Rührkesselreaktoren gezogen werden (vergleiche Kapitel 7.2.3). 

Die reaktionstechnischen Daten von E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB im Litermaßstab (vergleiche 

Abbildung 7-24) entsprechen auf dem ersten Blick nicht den Erwartungen, da sich dieser 

Stamm im Vergleich zu E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll als deutlich unterlegen in Milliliter Rühr-

kesselreaktoren herausgestellt hatte (vergleiche Kapitel 7.2.3). Jedoch lässt sich annehmen, 

dass bei dem im Litermaßstab entwickelten Prozess zum Teil andere Einflussgrößen die 

Bernsteinsäureproduktion bestimmen als im hier angewandten Prozess in Milliliter Rührkes-



Produktion von Bernsteinsäure  147 

  

selreaktoren. Im Litermaßstab wurde ein definiertes Medium verwendet. Der gesamte Pro-

zess (Biomassebildung und Produktion) wurde untersucht und der physiologische Zustand 

der Zellen wurde in einer Übergangsphase unter Sauerstofflimitation kontrolliert vor der Pro-

duktionsphase verändert. Zudem erfolgte die Produktbildung bei vergleichbar hohen 

Zelldichten um 16 - 20 g L-1. Im Millilitermaßstab erfolgte die Produktbildung in einem kom-

plexen Medium mit Zelldichten zwischen 3 - 5 g L-1. Die Biomassebildung erfolgte in 

Schüttelkolben, in denen die Prozesskontrolle gewisse Grenzen hat und der physiologische 

Zustand der Zellen bei Ernte wurde nur indirekt und weniger kontrolliert durch die Variation 

der Kultivierungszeit bzw. Menge des Inokulums beeinflusst. Die Kultivierung in Milliliter 

Rührkesselreaktoren hatte zum Ziel, eine Vielzahl an Stämmen unter zwar kontrollierten, 

aber doch einfach gehaltenen Bedingungen zu vergleichen. Die verfolgte Strategie der 

Stammuntersuchung in Milliliter Rührkesselreaktoren und der Prozesscharakterisierung im 

Litermaßstab hatte somit keine direkte Übertragbarkeit zum Ziel. Vielmehr konnte die Aus-

wahl der Stämme für eine Charakterisierung im Litermaßstab mit den vorangehenden 

Kultivierungen im Millilitermaßstab erfolgreich auf einige vielversprechende Kandidaten re-

duziert werden. 

Die in Abbildung 7-23 und Abbildung 7-24 gezeigte Akkumulation der Zucker Glucose und 

Fructose während der Produktbildungsphase war ein zunächst überraschendes Ergebnis, da 

angenommen wird, dass E. coli ∆4∆ptsG::scr durch die stabile Integration des scr Operons 

Saccharose mittels eines spezifischen PTS aufnimmt und gleichzeitig zu Saccharose-6-

phosphat umwandelt mit anschließender Hydrolyse zu Fructose und Glucose-6-phosphat 

(Schmid et al. 1982; Wang et al. 2001).  

Da die stabile Integration dieses Operons ohne Repressor erfolgte und in dieser Form noch 

nicht charakterisiert ist, können wenig Aussagen über die Regulierung der Saccharoseauf-

nahme in E. coli ∆4∆ptsG::scr getroffen werden. Es kann spekuliert werden, dass 

Saccharose ungeregelt mit einer hohen Rate aufgenommen wird und aufgrund hoher intra-

zellulärer Konzentrationen von Glucose-6-phosphat und Fructose eine Dephosphorylierung 

von Glucose-6-phosphat sowie ein Export der beiden Zucker erfolgt. Es gibt Hinweise, dass 

E. coli Glucose und andere Zucker unter bestimmten Bedingungen exportiert, insbesondere 

wenn Intermediate wie Glucosephosphate in höheren intrazellulären Konzentrationen vorlie-

gen (Huber und Hurlburt 1984; Liu et al. 1999; Sun und Vanderpool 2011). Denkbar ist auch, 

dass die Saccharose bereits extrazellulär gespalten wird, wie für ein anderes System in (Lee 

et al. 2010) beschrieben. Daher wurde der Saccharoseabbau mit E. coli ∆4∆ptsG::scr me-

thodisch analog zu (Lee et al. 2010) untersucht. Die Zellen für den Versuch wurden wie in 

Kapitel 4.4.2 beschrieben in Schüttelkolben hergestellt. Es konnte zunächst kein extrazellulä-

rer Saccharoseabbau beobachtet werden (Daten nicht gezeigt). In den Experimenten im 

Litermaßstab wurde jedoch festgestellt, dass die Überstände der Proben insbesondere zu 
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Beginn der Produktionsphase schwierig zu filtern sind, was darauf hindeutet, dass ein Teil 

der Zellen lysiert vorliegen. Da Saccharose-6-phosphat Hydrolase kodiert durch scrB auch 

die Hydrolyse von Saccharose katalysiert (Schmid et al. 1982), könnte es sein, dass unter 

den speziellen Bedingungen im Litermaßstab Saccharose-6-phosphat Hydrolase zu einem 

Teil auch extrazellulär vorliegt und somit auch ein Saccharoseabbau stattfindet. 

In der in Abbildung 7-25 dargestellten Kultivierung von E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg wurde 

die höchste Bernsteinsäurekonzentration im Litermaßstab erreicht. Jedoch handelte es sich 

in diesem Experiment auch um die mit Abstand längste Kultivierungszeit. Aufgrund der sub-

stratlimitierten Bedingungen in der Produktbildungsphase war zudem erwartungsgemäß die 

maximale volumetrische Produktivität vergleichbar gering. Da im späteren Verlauf immer 

noch eine deutliche Steigerung der Produktkonzentration zu beobachten war, lässt sich ver-

muten, dass ein gering eingestellter Zulauf einen positiven Effekt auf die 

Bernsteinsäureproduktion haben kann, da auch die Akkumulation von Nebenprodukten in 

fast allen Fällen reduziert wurde (vergleiche Tabelle 7-9). 

Es lässt sich schlussfolgern, das nach erster Betrachtung sowohl E. coli ∆4∆ptsG::scr 

pyc_Cg als auch E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll sowie E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB trotz leichter 

Variation der verfahrenstechnischen Bedingungen ähnliche reaktionstechnische Eigenschaf-

ten in Bezug auf die Bernsteinsäureproduktion unter den untersuchten experimentellen 

Bedingungen aufweisen. Sofern die Prozessvariablen identifiziert werden können, welche 

eine Steigerung der Produktkonzentration über 30 g L-1 hinaus im Litermaßstab verhindern, 

könnten Stämme mit der Überexpression der Pyruvatcarboxylasen möglicherweise noch 

bessere reaktionstechnische Eigenschaften aufweisen als der Mikroorganismus mit einer 

Überexpression von MaeB, da unter anderen untersuchten Bedingungen in Milliliter Rühr-

kesselreaktoren E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB schlechter im Vergleich zu  E. coli ∆4∆ptsG::scr 

pyc_Cg sowie E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll abschnitt. Anhand des in Abbildung 7-25 darge-

stellten Ergebnisses lässt sich vermuten, dass für eine weitere Prozessoptimierung im 

Litermaßstab die Konzentration des Substrats sowie die Art und Weise der Substratzugabe 

während der verschiedenen Kultivierungsphasen eine wesentliche Rolle spielen könnte. 
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8 Zusammenfassung und Ausblick 

Methylmethacrylat stellt ein bedeutendes Zwischenprodukt der chemischen Industrie mit ei-

ner tendenziell steigenden Nachfrage dar und wird insbesondere für die Produktion von 

Polymethylmethacrylat (Plexiglas) verwendet. Derzeit kommen eine Reihe verschiedener 

industrieller Verfahren zum Einsatz, bei denen für die Produktion von Methylmethacrylat 

stets fossile Ressourcen als Ausgangstoffe eingesetzt werden. Prinzipiell ist jedoch auch ei-

ne Produktion von Methylmethacrylat auf Basis nachwachsender Rohstoffe unter 

Verwendung biokatalytischer Verfahren in ganzen Zellen möglich. Zwei unterschiedliche 

mikrobielle Ansätze sollten im Rahmen dieser Arbeit reaktionstechnisch untersucht werden. 

Die in Betracht gezogenen Substrate, verwendeten Biokatalysatoren sowie die wichtigsten 

Intermediate im Metabolismus und chemischen Zwischenprodukte sind in Abbildung 8-1 abs-

trahiert dargestellt. 
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Abbildung 8-1: Methylmethacrylat wird derzeit in unterschiedlichen Verfahren mittels chemischer 
Synthesen auf Basis fossiler Ressourcen hergestellt, häufig über das Zwischenprodukt Meth-
acrylsäure. Prinzipiell ist auch die Verwendung von Hydroxyisobuttersäuren für die chemische 
Synthese von Methacrylsäure möglich. Die kosteneffiziente und nachhaltige Bereitstellung von 
Hydroxyisobuttersäuren könnte über biokatalytische Verfahren (gestrichelte Pfeile) in ganzen Zel-
len auf Basis von nachwachsenden Rohstoffen wie zum Beispiel Zuckern erfolgen. 
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Reaktionstechnische Charakterisierung von Cupriavidus necator zur Produktion von 

2-Hydroxyisobuttersäure 

Eine Möglichkeit ist die Herstellung von 2-Hydroxyisobuttersäure mit gentechnisch veränder-

ten Cupriavidus necator unter Nutzung des Stoffwechsels zur Produktion von 

Polyhydroxybuttersäure (PHB), bei der Stämme zur Anwendung kommen, die aufgrund einer 

inaktiven PHB-Synthase nicht zur Akkumulation des Biompolymers in der Lage sind. Der 

Vorläufermetabolit von PHB kann unter Verwendung einer rekombinanten Mutase zu 

2-Hydroxyisobutyryl-CoA umgewandelt und schließlich 2-Hydroxyisobuttersäure durch Hyd-

rolyse gebildet werden (Reinecke et al. 2009; Rohwerder und Müller 2010). 

Hierzu wurde die Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure mit entsprechend gentechnisch 

veränderten Cupriavidus necator H16 unter Zuhilfenahme von 48 parallelen Rührkesselreak-

toren im Millilitermaßstab (V = 11 mL) reaktionstechnisch charakterisiert. Verschiedene 

Prozessvariablen wie Medienzusammensetzungen, Nährstofflimitationen, Zulaufraten des 

Kohlenstoffs und pH wurden hinsichtlich ihres Einflusses auf die Prozessleistung verschie-

dener rekombinanter Stämme untersucht. Dabei konnte eine maximale Produktkonzentration 

von 7,4 g L-1 nach 48 h erzielt werden. 

Am Beispiel von Abbildung 8-2 wird deutlich, dass für eine Produktbildung mit Konzentratio-

nen deutlich über 1 g L-1 eine geeignete Kombination wichtiger Prozessvariablen nötig ist.  
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Abbildung 8-2: 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration im Überstand nach 48 h Kultivierung von 
Cupriavidus necator H16 ∆phaC1 pBBR1MCS-2::HCM (links) und Cupriavidus necator H16 PHB-
4 pBBR1MCS-2::HCM (rechts) in Milliliter Rührkesselreaktoren abhängig von verschiedenen 
Konzentrationen der Salze KH2PO4 sowie (NH4)2SO4 im Medium.  
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Zum einen war die Wahl eines geeigneten Wirtsorganismus offensichtlich von großer Bedeu-

tung sowie die Art und Weise, wie der Expressionsvektor konstruiert wurde. Zum anderen 

hatten Kultivierungsbedingungen wie die Einstellung der Stickstofflimitation einen großen 

Einfluss auf die Produktbildung. Nur durch die richtige Kombination der Prozessvariablen 

konnte eine gute 2-Hydroxyisobuttersäure Bildung erzielt werden.  

Die in Milliliter Rührkesselreaktoren gewonnenen Erkenntnisse konnten erfolgreich in einen 

Prozess im Laborrührkesselreaktor (V = 2 L) übertragen werden. Zwei Prozessvarianten, ein 

zweistufiger sowie ein einstufiger Prozess, wurden miteinander verglichen. Im zweistufigen 

Prozess konnte nach 48 h Kultivierung eine 2-Hydroxyisobuttersäure Konzentration von 

6,4 g L-1 erreicht werden. Vor- und Nachteile der beiden Prozessvarianten wurden erörtert. 

Es wurde zudem beobachtet, dass noch nicht identifizierte Medienkomponenten aus den 

komplexen Medienbestandteilen einen positiven Einfluss auf die Produktbildung besitzen. 

2-Hydroxyisobuttersäure konnte damit erstmals durch einen biotechnologischen Prozess 

ausgehend von Fructose mit Produktkonzentrationen von bis zu 7,4 g L-1 erzeugt werden. 

 

Reaktionstechnische Charakterisierung von Escherichia coli zur Produktion von 

Bernsteinsäure als Vorläufermetabolit von 3-Hydroxy isobuttersäure 

Eine weitere Zielsetzung dieser Arbeit war die reaktionstechnische Analyse von Escherichia 

coli (E. coli) zur Produktion von Bernsteinsäure, das als Vorläufermetabolit für die Erzeugung 

von 3-Hydroxyisobuttersäure dienen kann (Marx et al. 2007; Burk et al. 2009). 

Es konnte gezeigt werden, dass mit einer maximalen geschätzten in silico Ausbeute von 

0,89 molC molC-1 (Substrat: Glucose oder Saccharose) die Produktion von 

3-Hydroxyisobuttersäure mit gentechnisch veränderten E. coli eine möglicherweise vorteil-

hafte Alternative gegenüber dem Prozess zur Produktion von 2-Hydroxyisobuttersäure mit 

Cupriavidus necator darstellt. Mit Cupriavidus necator ist aufgrund des Verlustes von CO2 bei 

der Produktbildung nur eine maximale Ausbeute von 0,66 molC molC-1 (Substrat: Fructose) 

möglich.  

Zunächst wurde die Bernsteinsäurebildung des Glucose verwertenden Stammes E. coli K-12 

MG1655 ∆ldhA ∆adhE ∆ack-pta pEC-XC99E::pyc_Cg (E. coli ∆3 pyc_Cg) mit Inaktivierun-

gen von Stoffwechselwegen zur Produktion der Nebenprodukte Lactat, Ethanol und Acetat 

sowie der Überexpression einer Pyruvatcarboxylase aus Corynebacterium glutamicum zur 

Förderung des Flusses in Richtung des reduktiven Citratzyklus reaktionstechnisch charakte-

risiert. Hierzu erfolgte die Kultivierung von E. coli ∆3 pyc_Cg unter anaeroben Bedingungen 

in Milliliter Rührkesselreaktoren (V = 10 mL) durch Begasung des Kopfraumes mit CO2 zur 

Untersuchung der Produktbildungsphase. Produkt- und Nebenproduktbildung sowie die Pro-
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zessvariablen Biomassekonzentration, Art und Weise der Biomasseherstellung, pH und 

Substratwahl wurden untersucht. Es konnte gezeigt werden, dass die Produktbildung in der 

anaeroben Phase in Milliliter Rührkesselreaktoren eine Abhängigkeit von Variationen in der 

zuvor durchgeführten Biomassebildung in Schüttelkolben aufweist. Ein geregelter pH von 6,8 

stellte sich als vorteilhaft für die Bernsteinsäurebildung sowohl hinsichtlich maximal erreich-

barer Konzentration als auch spezifischer Produktivität sowie Ausbeute heraus. Die 

Untersuchung verschiedener Substrate für die Biomassebildung sowie Produktbildung ergab, 

dass die Verwendung von Glucose sowohl für die Biomassebildungsphase als auch die 

Bernsteinsäureproduktion gegenüber den anderen untersuchten Substraten zu bevorzugen 

ist. Es konnte jedoch auch gezeigt werden, dass die Umsetzung von Fructose zu Bernstein-

säure nur unwesentlich weniger effektiv im Vergleich zu Glucose ist. Dieses Resultat 

motiviert dazu, die Aufnahme und Verwertung von Saccharose als Substrat für die Bern-

steinsäureproduktion in rekombinanten E. coli zu ermöglichen. Die Verwendung von den 

Intermediaten der Bernsteinsäuresynthese Malat und Pyruvat als Substrate in der Biomas-

sebildungsphase resultierte in einer vergleichbar hohen Ausbeute in der anschließenden 

Produktionsphase. Dieser Aspekt ist ein weiteres Beispiel dafür, wie die Variation von Pro-

zessvariablen in der Biomassebildungsphase eine Verbesserung der Bernsteinsäurebildung 

in der Produktbildungsphase zur Folge haben kann. 

Es wurde im Folgenden ein Kultivierungsverfahren für die Bernsteinsäureproduktion mit 

E. coli ∆3 pyc_Cg im 2 L Rührkesselreaktor weiterentwickelt. Unter Verwendung eines defi-

nierten Mediums wurden die Zellen zunächst in einer Satzphase (I) und anschließend mittels 

eines exponentiellen Zulaufprofils (II) kultiviert. In einer kurzen Übergangsphase (III) wurden 

die Zellen durch die Reduzierung der Rührerdrehzahl einer Sauerstofflimitation ausgesetzt 

und in einer anaeroben Phase (IV) erfolgte die eigentliche Produktbildung unter CO2 Bega-

sung. Nach 43,3 h Produktionsphase konnten 21 g L-1 Bernsteinsäure mit einer Ausbeute 

von 0,8 molC molC-1 produziert und zu Beginn des Prozesses maximale Produktivitäten von 

bis zu 1,76 g L-1 h-1 sowie 0,097 g g-1 h-1 erreicht werden. Bei Erreichen höherer Produktkon-

zentrationen verringerte sich jedoch die Produktivität. Es wurde festgestellt, dass der 

physiologische Zustand der verwendeten E. coli durch die Sauerstofflimitation kurz vor der 

Produktionsphase vorteilhaft in Bezug auf die nachfolgende Bernsteinsäureproduktion ver-

ändert werden kann. Die Auswirkung der Sauerstofflimitation wurde mit Hilfe des 

respiratorischen Quotienten (RQ) indirekt quantifiziert. Die Rührerdrehzahl und der damit zu-

sammenhängende Sauerstofftransfer wurden in der Übergangsphase derart reduziert, dass 

sich der RQ von ursprünglich 1 molCO2 molO2
-1 auf vorzugsweise 0,6 - 0,8 molCO2 molO2

-1 ver-

ringerte. 
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Auf Basis der mit E. coli ∆3 pyc_Cg gewonnenen Erkenntnisse erfolgte die reaktionstechni-

sche Charakterisierung neuer Stämme zur Bernsteinsäureproduktion, die das Substrat 

Saccharose verwerten können. Die Saccharoseaufnahme und -verwertung sollte entweder 

durch die Integration des scr Operons aus Salmonella typhimurium oder des csc Operons 

aus E. coli EC3132 ermöglicht werden. Die Organismen wurden weiterhin jeweils mit einem 

Plasmid transformiert, durch welche jeweils die Expression eines Enzyms zur Förderung ei-

ner anaplerotischen Reaktion erfolgt.  

Die rekombinanten E. coli Stämme wurden hinsichtlich Wachstumsverhalten, Aktivität ent-

scheidender enzymatischer Reaktionen sowie Produktbildung in Milliliter 

Rührkesselreaktoren charakterisiert. Es konnte gezeigt werden, dass durch beide Saccharo-

seaufnahme- und Verwertungssysteme der Zweifachzucker vergleichbar zu dem Substrat 

Glucose effektiv zu Bernsteinsäure umgesetzt werden kann. Der zu E. coli ∆3 pyc_Cg ana-

loge Saccharoseverwerter E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg wies die besten 

reaktionstechnischen Eigenschaften im Vergleich zu diversen anderen Stämmen in Milliliter 

Rührkesselreaktoren auf, wie in Abbildung 8-3 zusammengefasst gezeigt ist. 
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Abbildung 8-3: Spezifische Produktivität nach 24 h anaerober Kultivierung verschiedener Saccha-
rose verwertender E. coli in Milliliter Rührkesselreaktoren. Unter Verwendung unterschiedlicher 
Prozessbedingungen während der einzelnen Versuche (links, Mitte, rechts) stellte sich der als 
Referenzstamm gewählte E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg ( ) gegenüber allen anderen jeweils un-
tersuchten Stämmen ( ) als am leistungsfähigsten heraus. 

 

Abschließend wurden ausgewählte Stämme im 2 L Rührkesselreaktor charakterisiert. Bei 

ähnlich gestalteten Prozessbedingungen waren die reaktionstechnischen Eigenschaften hin-
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sichtlich maximaler Produktkonzentration, Produktivität und Ausbeute aller untersuchten 

Stämme mit denen von E. coli ∆3 pyc_Cg vergleichbar. Durch eine limitierende Zufuhr von 

Saccharose während der Produktionsphase sowie eines deutlich längeren Betriebs konnte 

mit E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg eine anfängliche Ausbeute von bis zu 0,96 molC molC-1 

(nach 8,2 h Produktionsphase) sowie eine maximale Bernsteinsäurekonzentration von bis zu 

29,1 g L-1 nach 102,7 h erreicht werden. 

 

Ausblick 

Durch weitere gentechnische Arbeiten sowie reaktionstechnische Anpassungen der beiden 

untersuchten Prozesse für die Produktion von Hydroxyisobuttersäuren könnten noch weitere 

Prozessverbesserungen erzielt werden. Eventuell könnten alternative methodische Heran-

gehensweisen hierzu hilfreich sein, wie zum Beispiel statistische und/oder stochastische 

Optimierungen von Reaktionsbedingungen (Weuster-Botz 2000; Link und Weuster-Botz 

2006), metabolische Stoffwechselanalysen (Link und Weuster-Botz 2007; Link et al. 2010) 

für die Identifizierung limitierender enzymatischer Schritte unter Prozessbedingungen sowie 

andere modellgestützte Prozessoptimierungen. Die in dieser Arbeit verwendeten Milliliter 

Rührkesselreaktoren könnten in diesem Zusammenhang weiter sinnvoll eingesetzt werden. 

Darüber hinaus könnten noch weitere alternative Syntheserouten für die Produktion von 

Hydroxyisobuttersäuren beziehungsweise Methylmethacrylat in Betracht gezogen werden 

(Burk et al. 2009; Haas 2011).  
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10 Symbol- und Abkürzungsverzeichnis 

 

ε   Molarer Extinktionskoeffizient, L mmol-1 cm-1 

µ  spezifische Wachstumsrate, h-1 

ρ  Dichte, g L-1 

Φ   Phase/Phasenverschiebung 

Φ0/Φ100  Zu bestimmende Koeffizienten (pO2-Sensor Kalibrierung) 

Φmin/Φmax/pH0/dpH  Zu bestimmende Koeffizienten (pH-Sensor Kalibrierung) 

Ψ   Volumenanteil, % 

2-HIB-CoA 2-Hydroxyisobutyryl-CoA 

(R)-3-HB-CoA (R)-3-Hydroxybutyryl-CoA 

A   Extinktion 

ACH-Verfahren Acetoncyanhydrin-Verfahren 

ack-pta   Acetatkinase und Phosphotransacetylase (Gen) 

adhE  Alkoholdehydrogenase (Gen) 

ADP, ATP Adenosindiphosphat, Adenosintriphosphat 

APS Ammoniumpersulfat 

ArcA Globaler Regulator 

bp Basenpaar(e) 

BTM  Biotrockenmassekonzentration, g L-1 

c Konzentration, g L-1/mol L-1 

CAS  Chemical Abstracts Service 

CID  PubChem Compound Identification 

citZ Citrat Synthase (Gen) 

CmR  Chloramphenicolresistenz 

CoA Coenzym A 

csc  Saccharose Operon mit den Genen cscA, cscB und cscK 
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cscA Saccharose Invertase (Gen) 

cscB  Saccharose/H+ Symporter (Gen) 

cscK  Fructosekinase (Gen) 

cscR Repressor des csc Operons (Gen) 

DLR   “Dual-Lifetime-Referencing” 

DNA  Desoxyribonukleinsäure 

dNTP-Mix Mischung aus Desoxynukleotiden (dATP, dGTP, dTTP, dCTP) 

DTNB  5,5'-Dithio-bis-2-nitrobenzoesäure 

EAX   Spezifische Aktivität, µmol mgBTM
-1 min-1/U mgBTM

-1 

E. coli  Escherichia coli 

F- λ-  ohne F-Plasmid, ohne λ-Prophage 

fdhF  Formiat Dehydrogenase (Gen) 

FNR  Globaler Regulator 

focA  Formiat Transporter (Gen) 

frd   Fumarat-Reduktase (mehrere Gene) 

galP Galactose MFS Transporter (Gen) 

GTPase Guaninnukleotid-bindendes Protein 

hcmA  Untereinheit der 2-Hydroxyisobutyryl-CoA Mutase (Gen) 

hcmB  Untereinheit der 2-Hydroxyisobutyryl-CoA Mutase (Gen) 

HPLC Hochleistungsflüssigkeitschromatographie 

iclR Repressor des aceBAK Operons (Gen) / der Isocitrat Lyase 

icmA  Untereinheit der 2-Hydroxyisobutyryl-CoA Mutase (Gen) 

icmB  Untereinheit der 2-Hydroxyisobutyryl-CoA Mutase (Gen) 

IPTG Isopropyl-β-D-thiogalactopyranosid 

IUPAC  International Union of Pure and Applied Chemistry 

KmR  Kanamycinresistenz 

KS  Halbsättigungskonstante, g L-1 

kLa  Volumenbezogener Sauerstofftransportkoeffizient, s-1 
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l   Weglänge in einer Küvette, cm 

LB-Medium “Lysogeny broth” Medium 

ldhA  Lactatdehydrogenase (Gen) 

LED  Lichtemittierende Diode 

M  Molekulargewicht, g mol-1 

maeA, MaeA  NAD-abhängige Decarboxylierende Malatdehydrogenase  

  (Gen, Protein) 

maeB, MaeB  NADP-abhängige Decarboxylierende Malatdehydrogenase  

  (Gen, Protein) 

MCS  Polylinker, “Multiple Cloning Site” 

mdh  Malat Dehydrogenase (Gen) 

MeaB   Hilfsprotein zur Verbesserung der  

  2-Hydroxyisobutyryl-CoA Mutase Aktivität 

MFS   Major-Facilitator-Superfamilie 

mgsA  Methylglyoxalsynthase (Gen) 

molC Mol Kohlenstoff 

MOPS 3-(N-Morpholino)-Propansulfonsäure 

mS  spezifische Substrataufnahmerate für den  

  Erhaltungsstoffwechsel, g g-1 h-1 

NAD+, NADH, NAD Nicotinamidadenindinukleotid (oxidiert, reduziert, allgemein) 

NADP+, NADPH, NADP Nicotinamidadenindinukleotidphosphat  

  (oxidiert, reduziert, allgemein) 

OD600  Optische Dichte bei 600 nm 

OTR  Sauerstoffeintragsrate [mol m-3 s-1] 

OUR Sauerstoffaufnahmerate [mol m-3 s-1] 

PBS Phosphatgepufferte Salzlösung 

pck, Pck  Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase (Gen, Protein) 

PCR  Polymerase-Kettenreaktion 

pdh  Pyruvatdehydrogenase-Komplex (mehrere Gene) 
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PEP  Phosphoenolpyruvat 

pflB/pflAB Pyruvat-Formiat Lyase (Gen) 

pH   negativer dekadischer Logarithmus der  

  Wasserstoffionenkonzentration 

phaA, PhaA β-Ketothiolase (Gen, Protein) 

phaB, PhaB Acetoacetyl-CoA Reduktase (Gen, Protein) 

phaC1, PhaC1 PHB-Synthase (Gen, Protein) 

PHB  Polyhydroxybuttersäure 

P  Phosphat 

Pi  Anorganisches Phosphat 

pKS  negativer dekadischer Logarithmus der Säurekonstante 

pO2  Gelöstsauerstoffkonzentration, % 

poxB Pyruvatoxidase (Gen) 

ppc, Ppc  Phosphoenolpyruvatcarboxylase (Gen, Protein) 

PTS  Phosphotransferasesystem 

ptsG  Glucosespezifische Permease des Phosphotransferasesystems  

  (Gen) 

pyc  Pyruvatcarboxylase (Gen) 

Q  volumetrische Bildungsrate, g L h-1 

q  spezifische Aufnahme-/Bildungsrate, g g-1 h-1/mol mol-1 h-1  

r Reaktionsgeschwindigkeit, g L-1 h-1/mol L-1 h-1 

RQ Respiratorischer Quotient, molCO2 molO2
-1 

sbm  Methylmalonyl-CoA Mutase (Gen) 

scr  Saccharose Operon mit den Genen scrA, scrB, scrK und scrY 

scrA   Saccharosespezifisches Phosphotransferasesystem (Gen) 

scrB   Saccharose-6-phosphat Invertase (Gen) 

scrK   Fructosekinase (Gen) 

scrR  Repressor des scr Operons (Gen) 

scrY   Saccharose Permease (Gen) 
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scpA  Methylmalonyl-CoA Mutase (Gen) 

scpB  Methylmalonyl-CoA Decarboxylase (Gen) 

sdh   Succinat-Dehydrogenase (mehrere Gene) 

SDS Natriumdodecylsulfat 

SDS-PAGE Natriumdodecylsulfat-Polyacrylamidgelelektrophorese 

sucC  β-Untereinheit der Succinyl-CoA Synthetase (Gen) 

sucD  α-Untereinheit der Succinyl-CoA Synthetase (Gen) 

t  Zeit, s/min/h 

Taq-DNA-Polymerase DNA-abhängige DNA-Polymerase aus Thermus aquaticus 

TEMED Tetramethylethylendiamin 

Tris-HCl Tris(hydroxymethyl)-aminomethan Hydrochlorid 

UV Ultraviolette Strahlung 

V&  Volumenstrom, L h-1 

V Volumen 

vvm  Belüftungsvolumenstrom pro Volumen Kultivierungsbrühe 

ygfD  YgfD-Protein, genaue Funktion unbekannt (Gen) 

ygfG  Methylmalonyl-CoA Decarboxylase (Gen) 

Y   Ausbeute  

 

Allgemein verwendete Indizes 

 

*    integral oder „Phasengrenze“ (bei Konzentrationsgradienten in  

einer Phasengrenzfläche) 

0    Zeitpunkt t = 0 

600    600 nm 

aus    ausgehend 

BTM    Biotrockenmasse 

CO2    Kohlenstoffdioxid 
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ein    eingehend 

Frc    Fructose 

Glc    Glucose 

i    Komponente i 

ind    Indikator 

l    flüssig 

m    Superposition 

max    maximal 

O2    Sauerstoff 

P    Produkt 

Pr    Probe 

R    Reaktor  

ref    Referenz 

T    gesamt, total  

S    Substrat 

Scr    Saccharose 

set    eingestellt 

Suc    Bernsteinsäure 

X    Biomasse 
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11 Anhang 

 

11.1 Escherichia coli zur Produktion von Bernsteinsäure 

 

Tabelle 11-1: Zusammenstellung der verwendeten Wirtsorganismen für die Bernsteinsäurepro-
duktion. Die verwendeten Kurzbezeichnungen sowie der jeweilige Genotyp sind aufgelistet.  

Kurzbezeichung  Genotyp 

E. coli (wt) Escherichia coli K-12 MG1655 

E. coli ∆3 Escherichia coli K-12 MG1655 ∆ldhA ∆adhE ∆ack-pta 

E. coli ∆4∆ptsG::scr Escherichia coli K-12 MG1655 ∆ldhA ∆adhE ∆ack-pta ∆ygfG 
∆ptsG::Scr Operon 

 

Tabelle 11-2: Zusammenstellung der transformierten Organismen für die Bernsteinsäureprodukti-
on. Die verwendeten Kurzbezeichnungen, die enthaltenen Vektoren (vergleiche. Tabelle 11-3), 
sowie das entsprechende Substrat sind aufgelistet. 

Kurzbezeichung                         Vektoren Substrat 

E. coli ∆3 pyc_Cg pEC-XC99E::pyc_Cg Glucose 

E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Cg pEC-XC99E::pyc_Cg Saccharose 

E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Ll pEC-XC99E::pyc_Ll Saccharose 

E. coli ∆4∆ptsG::scr pyc_Re pEC-XC99E::pyc_Re Saccharose 

E. coli ∆4∆ptsG::scr pck pEC-XC99E::pck Saccharose 

E. coli ∆4∆ptsG::scr ppc pEC-XC99E::ppc Saccharose 

E. coli ∆4∆ptsG::scr maeA pEC-XC99E::maeA Saccharose 

E. coli ∆4∆ptsG::scr maeB pEC-XC99E::maeB Saccharose 

E. coli wt csc/pck pCOLADuet-1::csc, pEC-XC99E::pck Saccharose 

E. coli wt csc/ppc pCOLADuet-1::csc, pEC-XC99E::ppc Saccharose 

E. coli wt csc/maeA pCOLADuet-1::csc, pEC-XC99E::maeA Saccharose 

E. coli wt csc/maeB pCOLADuet-1::csc, pEC-XC99E::maeB Saccharose 

E. coli wt csc/pyc_Cg pCOLADuet-1::csc, pECXC99E::Pyc_Cg Saccharose 

E. coli wt scr/maeA pCOLADuet-1::scr, pEC-XC99E::maeA Saccharose 
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Tabelle 11-3: Zusammenstellung der verwendeten Plasmide. Die Bezeichnung, die kodierten 
Proteine, die Promotoren und die vermittelte Resistenz sowie der zugrunde liegende Klonie-
rungsvektor und die für die Klonierung verwendeten Schnittstellen sind angegeben. CmR/KmR: 
Resistenz gegen Chloramphenicol/Kanamycin zur Selektion. 

Vektorbezeichnung Attribute Ursprungs-
vektor 

Schnitt-
stellen 

pEC-XC99E::pyc_Cg Pyruvatcarboxylase (Corynebacterium 
glutamicum 13032), trc-Promoter, CmR pEC-XC99E SacI/SbfI 

pEC-XC99E::pyc_Ll Pyruvatcarboxylase (Lactococcus lac-
tis), trc-Promoter, CmR pEC-XC99E SacI/PstI 

pEC-XC99E::pyc_Re Pyruvatcarboxylase (Rhizobium etli), 
trc-Promoter, CmR pEC-XC99E SacI/PstI 

pEC-XC99E::pck 
Phosphoenolpyruvat-Carboxykinase 
(E. coli K-12 MG1655), trc-Promoter, 
CmR 

pEC-XC99E BamHI/SbfI 

pEC-XC99E::ppc 
Phosphoenolpyruvatcarboxylase 
(E. coli K-12 MG1655), trc-Promoter, 
CmR 

pEC-XC99E SacI/SbfI 

pEC-XC99E::maeA 

NAD-abhängige decarboxylierende 
Malatdehydrogenase (“Malatenzym“, 
E. coli K-12 MG1655), trc-Promoter, 
CmR 

pEC-XC99E SacI/SbfI 

pEC-XC99E::maeB 

NADP-abhängige decarboxylierende 
Malatdehydrogenase ("Malatenzym", 
E. coli K-12 MG1655), trc-Promoter, 
CmR 

pEC-XC99E SacI/SbfI 

pCOLADuet-1::csc 
Saccharose Aufnahme- und Verwer-
tungsoperon ohne Repressor („csc 
Operon“, E. coli EC3132), KmR 

pCOLADuet-1 NdeI/XhoI 

pCOLADuet-1::scr 

Saccharose Aufnahme- und Verwer-
tungsoperon ohne Repressor („scr 
Operon“, Salmonella typhimurium), 
KmR  

pCOLADuet-1 NcoI/NotI 
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Tabelle 11-4: Verwendete Oligonukleotide (Hersteller: Metabion GmbH) 

Bezeichnung Sequenz Erwartete Frag-
mentgröße 

Oligonukleotide für pyc Plasmide  

pyc_C.glutamicum_l TTC TGA CCT CGA GCC GTA CT 

pyc_C.glutamicum_l AAC GGC TGC GTA GTT GTC TT 
193 

pyc_R.etli_l CGT GGT ATG CGT GTT ATT CG 

pyc_R.etli_l TCT GAT TAC GAC GCT GAA CG 
241 

pyc_L.lactis_l TAA CGT GAT CGC CAA TGA AA 

pyc_L.lactis_l CAG AAT GTT TTT GGC GGT TT 
214 

Oligonukleotide für ppc, pck, maeA und maeB Plasmide  
pck_l ATT CTC GAT CCG CGT AAC AC 193 
ppc_l GCC GTG GAT TGC AGA GTC TA 230 

maeA_l CAC CGA TGA GAT GCT GAT GT 296 

maeB_l AGC TCG GAA GGT GTG ACT GT 184 

pr_ra CTT CTC TCA TCC GCC AAA AC  

Oligonukleotide für scr und csc Plasmide  

scr_for GCG GGC GAA GGA TAA CGA CGA G 

scr_rev GCC GGG GCA ACA GAC CAG TTT 
279 

csc_for GGC GCG AGG TGA AAA TGG GGA 

csc_rev CGA CCG CAT CCC CTA AAA CCC A 
347 

a) Das Oligonukleotid pr_r ist spezifisch für alle in dieser Kategorie aufgelisteten Plasmide. 
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11.2 Medien, Puffer und Lösungen 

 

11.2.1 Medien 

 

Tabelle 11-5: LB-Medium („lysogeny broth“, Konzentrationen in g L-1). Die Zugabe von Agar er-
folgte für die Fertigung von LB-Agarplatten 

 Hefeextrakt 5  

 Pepton aus Casein  10  

 NaCl 5  

 Agar 14  

 

 

Tabelle 11-6: Für die Kultivierung von Cupriavidus necator verwendetes Vorkulturmedium (Kon-
zentrationen in g L-1). 

 Fructose 15  

    

 Hefeextrakt 10  

    

 Na2HPO4 3,6  

 KH2PO4 1,5  

 NH4Cl 1  

 MgSO4 · 7 H2O 0,2  

 FeCl3 · 6 H2O 0,006  

 CaCl2 · 2 H2O 0,02  

    

 CuSO4 · 5 H2O 0,0003  

 MnSO4 · H2O 0,02  

 ZnSO4 · 7 H2O 0,001  

    

 Kanamycinsulfat 0,3  
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Tabelle 11-7: Für die Kultivierung von Cupriavidus necator verwendete Medienvariationen (Kon-
zentrationen in g L-1). Die Medien sind entsprechend den Kultivierungen in Kapitel 6.3 aufgelistet. 
Für die Wachstumsversuche im Milliliter- und Litermaßstab (Kapitel 6.1) sowie die Prozesscha-
rakterisierung in Milliliter Rührkesselreaktoren (Kapitel 6.2) sind die Fußnoten zu beachten 

 zweistufige Kultivierung einstufige Kultivierung 

Komponente Stufe 1 Stufe 2a komplexes 
Mediumb 

definiertes 
Medium 

     

Fructose 40 40 40 40 

     

Hefeextrakt 10 3 10  

Maisquellwasser (50 %)  5 0  

     

KH2PO4 4 2 4 4 

MgSO4 · 7 H2O 0,7 5 0,7 0,7 

NaCL 0,1 0,1 0,1 0,1 

Fe(III)-citrate 0,05 0,05 0,05 0,05 

(NH4)2SO4 5  8 8 

     

CuSO4 · 5 H2O 0,0003 0,0003 0,0003 0,0003 

MnSO4 · H2O 0,02 0,02 0,02 0,02 

ZnSO4 · 7 H2O 0,001 0,001 0,001 0,001 

     

Biotin 0,001 0,001 0,001 0,001 

Thiaminhydrochlorid 0,001 0,001 0,001 0,001 

Calciumpantothenat 0,001 0,001 0,001 0,001 

Nicotinsäure 0,02 0,02 0,02 0,02 

Vitamin B12  0,06 0,06 0,06 

     

Kanamycinsulfat 0,3 0,3 0,3 0,3 

          
a) Dieses Medium entspricht dem in Kapitel 6.2 verwendeten Medium für die Prozesscharakteri-
sierung in Milliliter Rührkesselreaktoren. Bei einigen Experimenten wurde 0,3 mg L-1 
CoCl · 6 H2O zugegeben, was keinen Einfluss zeigte. Zudem wurde bei der in Abbildung 6-3 ge-
zeigten Stammuntersuchung die Konzentration von MgSO4 · 7 H2O auf 0,7 g L-1 reduziert sowie 
die Konzentrationen von (NH4)2SO4 und KH2PO4 wie in den Ergebnissen gezeigt variiert. Im Falle 
von 0 g L-1 (NH4)2SO4 wurde 10 g L-1 MgSO4 · 7 H2O zugegeben. 

b) Bei den in Kapitel 6.1 gezeigten vergleichenden Wachstumsversuchen wurde das komplexe 
Medium durch Konzentrationsänderungen von Hefeextrakt, Maisquellwasser und (NH4)2SO4 im 
Milliliter- sowie Litermaßstab entsprechend Tabelle 6-1 modifiziert. 
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Tabelle 11-8: Zusammensetzung des modifizierten M9-Mediums (abgeleitet von (Sambrook 
2001)) und des definierten Mediums für die Kultivierung von E. coli. 

 Komponente Modifiziertes 
M9-Medium 

Definiertes 
Medium 

 

     

 Saccharose/Glucosea 20-40 g L-1 5 g L-1  

     

 Hefeextrakt 10 g L-1   

     

 Na2HPO4 6,8 g L-1   

 NaCl 0,5 g L-1   

 NH4Cl 1 g L-1 0,2 g L-1  

 (NH4)2SO4   2 g L-1  

 KH2PO4 3 g L-1 3,25 g L-1  

 K2HPO4  2,5 g L-1  

 NaH2PO4 · 2 H2O  1,7 g L-1  

     

 MOPSb 0-42 g L-1   

     

 MgSO4 0,25 g L-1 1 g L-1  
 CaCl2

 0,1 mM   

 Spurenelementlösung  2 mL L-1  

 MEM Vitaminlösung 10 mL L-1 10 mL L-1  

 Biotin 0,2 mg L-1 0,2 mg L-1  

 IPTGc 0-1 mM 0,5 mM  

 Chloramphenicol/Kanamycind 25-50 mg L-1 50 mg L-1  

     

a) Sofern nicht in den Ergebnissen anders angegeben, betrug die Substratkonzentration im 
modifizierten M9-Medium 20 g L-1. 

b) Die Zugabe von MOPS im modifizierten M9-Medium erfolgte stets in Schüttelkolbenkulturen 
und in Experimenten, bei denen keine pH Kontrolle erfolgte (Die Zugabe von MOPS ist entspre-
chend in den Ergebnissen gekennzeichnet). 

c) Sofern nicht  anders angegeben, betrug die IPTG Konzentration 0,5 mM. 

d) Antibiotika wurden nur bei vorhandener Resistenz zugegeben (25 mg L-1 bei der Verwendung 
von zwei Antibiotika sowie 50 mg L-1 bei der Verwendung eines Antibiotikums). 
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Tabelle 11-9: Spurenelementlösung des definierten Mediums für die Kultivierung von E. coli. 
(Konzentrationen in g L-1). 

 CaCl2 · 2 H2O 5  

 ZnSO4 · 7 H2O 0,25  

 CuCl2 · 2 H2O 0,125  

 MnSO4 · H2O 1,25  

 CoCl2 · 6 H2O 0,875  

 H3BO3 0,0625  

 AlCl3 · 6 H2O 1,25  

 Na2MoO4 · 2 H2O 0,25  

 FeSO4 · 7 H2O 9,15  

 

Tabelle 11-10: Zusammensetzung der MEM Vitaminlösung (Konzentrationen in g L-1, Ver-
trieb: Sigma-Aldrich). 

 Cholinchlorid 0,1  

 Folsäure 0,1  

 Myo-Inositol 0,2  

 Niacinamid 0,1  

 Calciumpantothenat 0,1  

 Pyridoxalhydrochlorid 0,1  

 Riboflavin 0,01  

 Thiaminhydrochlorid 0,1  

    

 NaCl 8  

 Na2HPO4   1,15  

 KH2PO4 0,2  

 KCl 0,2  
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11.2.2 Puffer und Lösungen  

 

Tabelle 11-11: Phosphatgepufferte Salzlösung (PBS, pH 7,4, Konzentrationen in g L-1). 

 NaCl 8  

 K2HPO4 1,44  

 KH2PO4 0,24  

 KCl 0,2  

 

Tabelle 11-12: Puffer für chemisch kompetente Zellen (TFB1 und TFB2). 

 Komponente TFB1 TFB2  

 Kaliumacetat 30 mM   

 RbCl 100 mM 10 mM  

 CaCl2 10 mM 1 mM  

 MnCl2 50 mM   

 Glycerin 30 % (v/v) 15 % (v/v)  

 MOPS  10 mM  

 pH (HAc bzw. NaOH) 5,8 6,5  

 

Tabelle 11-13: TAE-Puffer (10x) für Agarose-Gelelektrophorese 

 Komponente Konzentration  

 Tris-HCl (pH 8) 400 mM  

 EDTA 10 mM  

 Essigsäure 100 % 1,14 % (v/v)  

 

Tabelle 11-14: Lämmli-Puffer (5x) für SDS-Gelelektrophorese. 

 Komponente Konzentration  

 Tris-HCl pH 6,8 300 mM  

 Glycerin 50 % (v/v)  

 SDS 10 % (w/v)  

 β-Mercaptoethanol 6 % (v/v)  

 Bromphenolblau 0,05 % (w/v)  
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Tabelle 11-15: Polyacrylamidgele für SDS-Gelelektrophorese. 

 Komponente Sammelgel 3 % Trenngel 10 %  

 Acrylamid, 40 % (w/v) 0,625 mL 2,5 mL  

 Sammelgelpuffer (2x) 2,5 mL -  

 Trenngelpuffer (4x) - 2,5 mL  

 Demin. H2O 1,875 mL 5,0 mL  

 APS, 10 % (w/v) 100 µL 100 µL  

 TEMED 10 µL 10 µL  

 

Tabelle 11-16: Sammel- und Trenngelpuffer für SDS-Gelelektrophorese. 

 Komponente Sammelgelpuffer (2x) Trenngelpuffer (4x)  

 Tris-HCl 1,5 M, pH 8,8 250 mM pH 6,8  

 SDS  0,8 % (w/v) 0,4 % (w/v)  

 

 

11.2.3 Enzyme, Standards und Kits 

 

Tabelle 11-17: Verwendete Enzyme. 

Enzym Hersteller/Vertrieb 

Taq-DNA-Polymerase (mit ThermoPol-Puffer und dNTPs) New England Biolabs GmbH 

Citrat Synthase (Schweineherz) Sigma-Aldrich 

Malatdehydrogenase (Hühnerbrust) Sigma-Aldrich 

 

Tabelle 11-18: DNA- und Proteinstandards. 

Standard Hersteller/Vertrieb 

100 bp DNA-Leiter, extended Carl Roth 

Roti®-Mark Protein Standard Carl Roth 
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11.3 Spezielle Laborgeräte 

 

Tabelle 11-19: Paralleles Milliliter-Bioreaktorsystem. 

Komponente Hersteller/Vertrieb 

Bioreaktorblock bioREACTOR 2mag, München 

Rührer Kontrolleinheit 2mag, München 

Gasmischstation MX4/1 DASGIP AG, Jülich 

MULTIstar 400 W Fryka Kältetechnik GmbH, Esslingen 

Heizbad Gefäß Haake W15 mit Thermostat 
Haake C 10 Thermo Fisher Scientific GmbH, Dreieich 

Pipettierroboter Freedom EVO Tecan Deutschland GmbH, Crailsheim 

Mikrotiterplatten Photometer infinite M200 Tecan Deutschland GmbH, Crailsheim 

Mikrotiterplatten Waschstation Columbus Pro Tecan Deutschland GmbH, Crailsheim 

Sensorlesegeräte MCR 8pH 8oxygen v1 PreSens GmbH, Regensburg 

Polystyrol Mini-Reaktoren HTBD PreSens GmbH, Regensburg 

150 L Vorratsbehälter und Abwasserbehälter Schubert Kunststoff GmbH, München 

Software  

Fedbatch-XP v.1.0.248 DASGIP AG, Jülich 

FBXServer DASGIP AG, Jülich 

Gemini v.4.2.17.304 Tecan Deutschland GmbH, Crailsheim 

Magellan v.6.1 Tecan Deutschland GmbH, Crailsheim 

LabVIEW National Instruments, München 
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Tabelle 11-20: Rührkesselreaktorsystem im Litermaßstab. 

Komponente Hersteller/Vertrieb 

Kontrolleinheit „Labfors 2“ mit Analogbox und Mas-
sendurchflussregler für Gasversorgung Infors, Einsbach 

Reaktorgefäß mit Glasdoppelmantel zur Temperierung 
(Totalvolumen 7,5 L), Schikanenkorb mit drei Strö-
mungsbrechern, drei 6-Blattscheibenrührern, 
mechanischer Gleitringdichtung, Obenantrieb, Abluft-
kühler sowie Begasung über ein Begasungsrohr  

Infors, Einsbach 

pH-Prozesselektrode Mettler-Toledo, Giessen 

pO2- Prozesselektrode Mettler-Toledo, Giessen 

Abgasanalytik Easy Line ABB, Frankfurt 

Reaktorwaage QC35EDE-S Sartorius, Göttingen   

Peristaltische Pumpe BVP Standard mit Pumpenkopf 
Masterflex Easy-Load I 

Ismatech Laboratoriumstechnik, 
Wertheim-Mondfeld 

Waage für Zulauf/Korrekturmittel Scout Pro Ohaus 

Steuerungssoftware Iris-NT v.5.02.708.0997 Infors, Einsbach 

 

 

Tabelle 11-21: HPLC-System. 

Komponente Hersteller/Vertrieb 

Autosampler Midas Cool Spark, Emmen 

Manager Smartline 5000 Knauer, Berlin 

Ofen Jet Stream   Knauer, Berlin 

Pumpe Smartline 1000 Knauer, Berlin 

RI-Detektor Smartline 2300 Knauer, Berlin 

UV/VIS-Detektor LC 295 Perkin Elmer, Rodgau 

Software Chromgate v.3.1 Knauer, Berlin 

Vorsäule Micro-Guard Cation H Cartidge Bio-Rad, München 

Aminex HPX-87 H (300 x 7.8 mm) Bio-Rad, München 

TSKgel ODS-100V Tosoh Bioscience GmbH, Stuttgart 

 

 

 


