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1 Einleitung

Die Coca-Cola Company nutzt seit 2010 Bioethanol fiir die Produktion ihrer .. PlantBottle®
(The Coca-Cola Company, 2009). Damit stieg die Weltmarke in die Biotechnologie der
Zukunft ein. Die Flasche wird zu 30 % aus Material hergestellt, das aus nachwachsenden
Rohstoffen, ndmlich aus brasilianischem Bioethanol produziert wird. Hierflr wird der Zucker
des Zuckerrohrs zu Ethanol fermentiert und chemisch zu Monoethylenglykol umgewandelt.
Dieses kann wiederum zur Produktion von Polyethylenglykol-(PET) Flaschen mit einer
besseren CO,-Bilanz verwendet werden. Auch wenn die PlantBottle® in diesem
Zusammenhang wahrscheinlich zum grofiten Teil eine Marketingaktion ist, stellt sie doch ein
Beispiel fur den derzeitigen Trend der Nutzung von nachhaltigen Ressourcen im Rahmen
industrieller Biotechnologie und der griinen Chemie dar.

Neben dem allgemeinen Wachstum der Biotechnologie in Deutschland (Biotechnologie-
Firmenumfrage 2011) wird in den ndchsten Jahren vor allem das weltweite Potential der
industriellen beziehungsweise weien Biotechnologie von wirtschaftlicher Bedeutung sein.
Fur Chemieprodukte wird im Jahre 2020 ein Markt von uber vier Billionen Dollar erwartet,
von denen vermutlich mehr als 20 % der Produkte biotechnologisch hergestellt werden
(Meyer und Werbitzky, 2011). Dies werden zum einen Feinchemikalien und chirale Molekiile
sein, aber auch Massenprodukte wie Bernsteinsdure im Malistab von mehreren tausend
Tonnen pro Jahr (BASF, 2011). Die zunehmende ,,Biologisierung der chemischen Industrie
hat im Wesentlichen zwei Griinde. Zum einen sind derzeit hergestellte biotechnologische
Produkte aufgrund von geringeren Energiekosten und teilweise weniger Synthese- und
Aufreinigungsschritten 6konomisch ginstiger. Zum anderen lassen sich Produkte wie Enzyme
als Katalysatoren oder einige chirale Molekile nicht auf chemischem Wege produzieren.
Auch rickt die Nutzung von alternativen Kohlenstoffquellen wie Lignocellulose oder CO,
wegen der abnehmenden Vorrate an fossilen Quellen immer stérker in den Fokus der
Chemieindustrie.

Damit die Biotechnologie den hohen Anspriichen vor diesem Hintergrund gentigen kann, gilt
es, in den ndchsten Jahren durch Forschung und Entwicklung umfassendes Wissen zu
generieren. Dies umfasst die Modifikation und Kultivierung von neuen Mikroorganismen.
Zudem ist es notig, die Produktionskosten zu senken. Bei Bioethanol betrifft dies
beispielsweise die Produktion von hydrolytischen Enzymen (Lynd et al., 2008), um
Lignocellulose fur die Ethanolgdarung effizient verfiigbar machen zu konnen. Die meisten
Prozesse werden dabei im Litermalstab entwickelt, wodurch die Parallelisierung auf Grund
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des erhOohten Reaktions- und Personalaufwands begrenzt wird. Durch eine
MaRstabsverkleinerung in den Milliliter- oder Mikrolitermalistab lasst sich die Anzahl von
parallelen Experimenten erhohen. Die Optimierung von Produktionsprozessen kann
beispielsweise durch die Nutzung von parallelen Milliliterriihrkesselreaktoren beschleunigt
werden (Vester, 2009b; Hofel et al., 2010).
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2 Problemstellung und Zielsetzung

Fur die Herstellung biotechnologischer Produkte konnen im Wesentlichen drei
Betriebsweisen der Prozessfihrung verwendet werden: das Satzverfahren, das
Zulaufverfahren und der kontinuierliche Prozess. Das Satzverfahren stellt dabei die einfachste
Prozessfiihrung dar. Bei diesem werden alle fir den Prozess bendtigten Substrate im
Bioreaktor vorgelegt und dieser mit dem Produktionsstamm inokuliert. Die
Produktkonzentration am Ende des Prozesses ist dabei von der Substratkonzentration zu
Prozessesbeginn abhéngig. Diese kann jedoch nicht beliebig grof3 gewahlt werden, da hohe
Konzentrationen an Substraten zu Inhibierungen und unerwinschten Nebenprodukten fiihren
und dadurch die Produktivitat der Mikroorganismen senken.

Durch die kontrollierte Zugabe von Substraten wahrend der Prozesszeit werden im
Zulaufverfahren diese Probleme umgangen. Dabei kann die Substratkonzentration im
vorgelegten Satzmedium erniedrigt und anschlielend auf einem gewinschten Niveau
gehalten werden. Mit Hilfe dieser Kontrolle kdnnen Substratkonzentrationen eingestellt
werden, bei denen der verwendete Organismus die hochste Produktbildung zeigt. Zudem
lassen sich mikrobielle Umsetzungen verldngern und damit meist die Produktivitat erhdhen
(Sarkar und Modak, 2005). Die maximale Produktionszeit wird dabei durch nicht bekannte
Limitierungen oder durch inhibierende Produkte im Reaktionsmedium bestimmt. Dieses
Problem kann in einem kontinuierlichen Prozess durch die Zufihrung von neuem Medium
und das gleichzeitige Entfernen der gleichen Menge an Reaktionsmedium aus dem System
behoben werden.

Bei der Prozessentwicklung und —optimierung hat die Prozessfiihrung einen erheblichen
Einfluss auf die Entwicklungszeit. Konnen Satzverfahren in einfachen Schiittelkolben
durchgefuhrt werden, so erhoht sich der apparative Aufwand bereits fur Zulaufverfahren so
weit, dass in der Regel Rihrkesselreaktoren im Litermalistab verwendet werden mudissen.
Aufgrund des erhdhten Aufwands lassen sich viele Experimente nur sequenziell durchfiihren.
Eine Beschleunigung der Entwicklung von Zulaufverfahren ist daher von groem Interesse
(Altenbach-Rehm et al., 1999). Bei gut charakterisierten Prozessen lassen sich dabei
Optimierungen der Prozessfihrung mit Hilfe von Modellen durchfiihren (Park und Ramirez,
1988; Roubos et al., 1999). Meistens sind jedoch nicht alle EinflussgroRen bekannt und auf
die Durchfiihrung von experimentellen Untersuchungen kann nicht verzichtet werden. Hierfir
bietet es sich an, die Prozesse in kleinere Malstabe (Milliliter- und Mikrolitermal3stabe) zu
uberflihren, die eine hohere Parallelisierbarkeit aufweisen (Bareither und Pollard, 2011;
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Weuster-Botz et al., 2005). Die verwendeten Reaktoren mussen dabei fir die
reaktionstechnischen Untersuchungen geeignet sein und Ergebnisse liefern, die zumindest im
PilotmaRstab reproduzierbar sind. Fir diese Fragestellungen wurden in den letzten Jahren
verschiedene parallele Reaktorsysteme im Milliliter- und Mikrolitermalstab entwickelt
(Hortsch und Weuster-Botz, 2010b). Ein System aus 48 parallelen Ruhrkesselreaktoren im
10 mL-Malistab wurde flr die Kultivierung von Mikroorganismen entwickelt (Puskeiler et al.,
2005a). Durch die Mdglichkeit, pH und pO, individuell online zu messen, konnte
beispielsweise auch die Riboflavinproduktion mit Bacillus subtilis bereits im Zulaufprozess
realisiert werden (Knorr et al., 2007). Dabei wurde die parallele Reproduzierbarkeit zwischen
den eingesetzten Reaktoren und die Verwendung fur den Vergleich verschiedener Stamme
gezeigt (Knorr et al., 2007, Vester et al., 2009a). Fir die Untersuchung von Zulaufmedien
wurden die parallelen Ruhrkesselreaktoren bisher nicht eingesetzt. Diese Verwendung kdnnte
die Entwicklung von Zulaufprozessen jedoch deutlich beschleunigen.

Ziel dieser Arbeit sollte daher sein, in den parallelen RuUhrkesselreaktoren im
Millilitermalstab reaktionstechnische Untersuchungen zur Entwicklung von Zulaufmedien
durchzufihren. Aus den Vorarbeiten zur Riboflavinproduktion mit Bacillus subtilis war die
Nutzung der parallelen Rihrkesselreaktoren im  Millilitermalstab fir komplexe
Zulaufkultivierungen bereits etabliert (Knorr et al., 2007, Vester et al., 2009a). Durch eine
Optimierung der Stickstoffquellen im Satzmedium konnte auch die Verwendbarkeit dieses
MaRstabs fir komplexe Fragen gezeigt werden (Vester, 2009b). Es soll nun als weitere
Fragestellung die Stickstoffdosierung fir diesen Prozess uber das Zulaufmedium untersucht
werden. Da die Zugabe des Zulaufmediums in die Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalstab
nicht kontinuierlich sondern nur intermittierend erfolgen kann, sind weitere Experimente mit
kontinuierlichem Zulauf im Ruhrkesselreaktor im Litermal3stab notwendig.

Neben der Kultivierung von Bakterien und Hefen in parallelen Rihrkesselreaktoren (Hofel et
al., 2010; Gebhardt, 2010) konnte mit Hilfe eines weiteren Rihrorgans (Paddelriihrer) die
Nutzung der Parallelreaktoren fir das mycelbildende Bakterium Streptomyces tendae gezeigt
werden (Hortsch et al., 2010a). Dieses Rihrorgan soll nun erstmals fir die Produktion von
Cellulasen und Hemicellulasen mit den filamentdsen Pilzen Aspergillus aculeatus DSM 2344
und Trichoderma reesei RUT-C30 verwendet werden. Dabei ist zuerst die Reproduzierbarkeit
des Wachstums und der Produktion zu untersuchen. Im Weiteren soll fir A. aculeatus
DSM 2344 die Entwicklung eines Zulaufmediums in den parallelen Rihrkesselreaktoren im
Millilitermalistab durchgefiihrt werden.

Die Produktion von Cellulasen muss aufgrund der Anwendung flr die Zersetzung von
Lignocellulose und die anschlieRende Umsetzung der so gewonnenen Zucker zu
Massenprodukten moglichst glnstig sein (Lynd et al., 2008). Gunstige Kohlenstoffquellen,
wie Lignocellulose und andere Feststoffe sind daher fiir diese Prozesse von Interesse (Marten
et al, 1996; Serrano-Ruiz et al.,, 2010). Fur T.reesei RUT-C30 soll deshalb neben
Untersuchungen zum Zulaufmedium die Verwendung von mikrokristalliner Cellulose als
Substrat im Satzmedium betrachtet werden. Der Abbau der Cellulose durch die wéahrend des
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Prozesses produzierten Cellulasen gibt dabei die Substratverfugbarkeit und damit auch die
Wachstumsrate vor (Esterbauer et al., 1991). Eine Zugabe des Zulaufmediums kann daher in
groReren Abstanden geschehen, als in Prozessen ohne Feststoffsubstrat. Dies ermdglicht die
Durchfiihrung eines Zulaufprozesses im Schittelkolben, der mit den Ergebnissen aus den
Ruhrkesselreaktoren, sowohl im Milliliter- als auch im LitermafBstab verglichen werden soll.

Eine mdogliche Zeitersparnis bei der Entwicklung von Zulaufprozessen durch die Verwendung
von parallelen Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalistab soll in dieser Arbeit untersucht
werden.

Hierfur wurden die folgenden Arbeitsschritte durchgefiihrt:

Untersuchungen  zur  Stickstoffzufuhr  Gber das Zulaufmedium fir die
Riboflavinproduktion mit Bacillus subtilis RB::[pRF69],
o Mit intermittierenden Zulauf in parallelen Rihrkesselreaktoren im
MillilitermaRstab
o Mit kontinuierlichem Zulauf im Ruhrkesselreaktor im Litermafstab
Untersuchungen zur Produktion von Hemicellulasen mit Aspergillus aculeatus
DSM2344
o Untersuchungen zur Reproduzierbarkeit der Produktion in parallelen
Ruhrkesselreaktoren im MillilitermaRstab
o Entwicklung eines Zulaufmediums im Parallelansatz
o Reaktionstechnische Untersuchungen der gewonnenen Ergebnisse im
Ruhrkesselreaktor im LitermafRstab
Untersuchungen zur Produktion von Cellulasen mit Trichoderma reesei RUT-C30
o Untersuchungen zur Reproduzierbarkeit der Produktion in parallelen
Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalstab
o Untersuchungen zur Verwendbarkeit von Feststoffsubstraten und Entwicklung
eines Zulaufmediums im Parallelansatz, sowohl in Schiittelkolben als auch in
Rihrkesselreaktoren im MillilitermaRstab
o Reaktionstechnische Untersuchungen der gewonnenen Ergebnisse im
Rihrkesselreaktor im Litermalistab
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3 Theoretische Grundlagen

3.1 Riboflavinherstellung mit Bacillus subtilis

Das erfolgreiche Ersetzen eines chemischen Produktionsprozesses durch ein
biotechnologisches Verfahren ist anhand der Produktion von Riboflavin (Vitamin B2)
erfolgreich  demonstriert worden. Neben einer erhohten Ausbeute konnte die
Nebenproduktbildung verringert und der Energieverbrauch um 25 % gesenkt werden (van
Loon et al., 1996). Das biotechnologisch produzierte Riboflavin wies zudem weniger
Verunreinigungen auf als das chemisch synthetisierte und es konnte keine DNA der
Produktionsorganismen im finalen Produkt nachgewiesen werden (Bretzel et al., 1999).

3.1.1 Riboflavin

Riboflavin wird auch als Vitamin B2 bezeichnet und zeigte eine gelbe Farbe. Der Name setzt
sich aus der Verknupfung aus einem Ribityl- und einem Flavinrest zusammen. Es ist ein
wichtiger Bestandteil des Stoffwechsels, da es eine Vorstufe des Flavinmononucleotids
(FMN) und des Flavin-Adenin-Dinucleotids (FAD) darstellt. Diese beiden Co-Enzyme
fungieren in vielen im Stoffwechsel aktiven Oxidoreduktasen als Redox-System und zahlen
daher zu den wichtigen biologischen Elektronenakzeptoren und -donoren (Mdseneder, 2011).
Riboflavin ist ein schlecht wasserldsliches Molekil, das sehr lichtempfindlich ist, aber
gegenuiber hoheren Temperaturen — also auch beim Kochen — stabil bleibt. Hierdurch kann
der tagliche menschliche Bedarf von bis zu 1,4 mg d™ (EU-RDA, Richtlinie 2008/100/EG) in
der Regel durch die Nahrungsaufnahme abgedeckt werden, wenn ausreichend Milch-, Fisch-
und Fleischprodukte verzehrt werden (Souci et al., 2005). Heute sind viele Nahrungsmittel
mit Vitamin B2 angereichert. Zum einen, um eine Aufwertung des Produkts zu erreichen,
zum anderen um durch die gelbliche Farbe des Vitamins eine Gelbfarbung zum Beispiel von
Milchprodukten wie Kase zu erreichen (Brachnik und Vreden, 2007). Eine Uberdosierung
von Riboflavin ist aufgrund der geringen Toxizitat und des leichten Ausscheidens Uber den
Urin nicht mdglich (Mdseneder, 2011).
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Abbildung 3.1: Chemische Struktur des Riboflavinmolekuls

3.1.2 Riboflavinproduzenten

Die chemische Produktion von Riboflavin wurde um das Jahr 2000 bei den groRten
Riboflavinproduzenten BASF, DSM Nutritional Products (damals noch Hoffman-La Roche)
und ADM (Archer Daniels Midland Company) nahezu eingestellt. Zu diesem Zeitpunkt
hatten alle drei Firmen einen biotechnologischen Produktionsprozess, der jedoch jeweils auf
unterschiedlichen Organismen beruhte. BASF nutzt den Pilz Ashbya gossypii, DSM das
Bakterium Bacillus subtilis und ADM die Hefe Candida famata (Stahmann et al. 2000).
A. gossypii und C. famata stellen natiirliche Riboflavin-Uberproduzenten dar. Das bedeutet,
dass bereits die Wildtypen dieser Staimme mehr Riboflavin produzieren, als sie flr ihren
Stoffwechsel bendtigen, und dieses entsprechend ausscheiden. Mit dieser flr die Zellen auf
den ersten Blick undkonomischen Verhaltensweise schiitzen sie ihre Sporen durch das
Riboflavin vor UV-Licht (Stahmann et al., 2001). Zur Steigerung der Effizienz wurden alle
Produktionsorganismen genetisch modifiziert, so dass Produktkonzentrationen von
14 bis 20 g L méglich wurden (Bigelis et al. 1989, Heefner et al., 1994 und Perkins et al.,
1999).

Der in dieser Arbeit verwendete Organismus Bacillus subtilis stellt keinen natirlichen
Riboflavin-Uberproduzenten dar, ist aber ein in der biotechnologischen Produktion weit
verbreiteter Organismus. Bacillus subtilis ist ein grampositives Bakterium, welches eine
peritrich-begeiRelte Stabchenform aufweist. Es gehort zur Klasse der Bazillen und ist
aufgrund der phylogenetischen Néhe zu einigen Pathogenen von besonderer Bedeutung in der
klinischen Forschung. B. subtilis wéchst bevorzugt aerob, kann sich aber durch Nitratatmung
und Gérung auch unter anaeroben Bedingungen vermehren. Es l&sst sich besonders leicht aus
Heu isolieren und tragt daher den Beinamen ,,Heubacillus“. Als ubiquitares Bakterium ist es
sowohl in der Luft als auch in Wasser und Erde zu finden. Dabei sind die oberen Schichten
des Erdbodens der bevorzugte Lebensraum. In diesen Bodenschichten kommt es h&aufig zu
Temperaturschwankungen sowie Schwankungen des pH, des osmotischen Drucks und der
verfugbaren Né&hrstoffe. Unter zu widrigen Bedingungen konnen die Stdmme Sporen bilden,
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die sehr resistent gegen extreme Temperaturen und Trockenheit sind. B. subtilis-Stamme
produzieren neben extrazelluldren hydrolytischen Enzymen zur Gewinnung von Néhrstoffen
auch Antibiotika, die bei der Sicherung der 6kologischen Nische helfen (Stein, 2005).

In der Biotechnologie ist Bacillus subtilis neben Escherichia coli der am weitesten verbreitete
Mikroorganismus. Dies ist zum einen auf die naturliche Fahigkeit zur DNA-Aufnahme
zurlickzufuhren, die eine genetische Manipulation erleichtert. Auf diese Weise konnte
B. subtilis umfangreich genetisch und molekularbiologisch untersucht und in den letzten
Jahren auch sequenziert werden. Zum anderen besitzt B. subtilis fiir einige Produkte den
Status eines GRAS (generally recognized as safe)-Organismus, wodurch es besonders in der
Produktion fur Lebensmittel und Pharmazeutika einen groRen Vorteil gegeniber E. coli
aufweist. Westers et al. (2004) beschreiben, dass 60 % der kommerziell erhaltlichen Enzyme
mit B. subtilis-Stdmmen hergestellt werden, da sie diese hdufig bereits als homologe Proteine
besitzen und daher leichter fiir die Uberproduktion optimierbar sind. Unter diesen meist
sekretierten Proteinen sind vor allem hydrolytische Enzyme wie Proteasen, Amylasen und
Xylanasen zu finden, die in der Waschmittel-, Starke- und Lebensmittelindustrie genutzt
werden.

In der Produktion von Riboflavin wurde Bacillus bereits eingesetzt, bevor das gesamte
Produkt damit hergestellt werden konnte. In der chemischen Produktion wurde die eingesetzte
Ribose als Vorstufe des Riboflavins groftenteils bereits biotechnologisch mit einem B.
pulillis-Stamm hergestellt (Bretzel et al., 1999). Die vollstandige Biosynthese von Riboflavin
ist in Abbildung 3.2 dargestellt. Die Vorstufen fur die Produktion des Riboflavins stammen
dabei aus dem Pentosephosphatweg. Bei der Synthese werden stochiometrisch ein Molekil
Guanosine-Triphosphat (GTP) und zwei Molekiile Ribose-5‘-Phosphat umgesetzt, um das
Riboflavin Gber mehrere Stufen aufzubauen (Bacher et al., 2000, Abbildung 3.2): Zu Beginn
der Synthese wird der Imidazolring des GTP durch die GTP-Cyclohydrolase Il unter
Freisetzung eines Molekils Methanséure gedffnet und gleichzeitig ein Diphosphat von dem
Phosphatresten abgespalten (Molekil 1 zu 2). Im Weiteren wird eine Aminogruppe des
heterolytischen Rings abgespalten und der Ribosering durch eine Reduktion gedffnet
(Molekul 2 zu 5). Die Reihenfolge dieser beiden Schritte hangt vom Organismus ab, wobei
bei Bakterien die Abspaltung der Aminogruppe zuerst geschieht. Nach der
Dephosphorylierung des entstandenen Molekils zu 5-Amino-6-Ribitylamino-2,4(1H,3H)-
Pyrimidindion (6) wird an dieses durch die 6,7-Dimethyl-8-Ribityllumazine-Synthase ein Teil
eines Ribose-5°-Phosphats kondensiert (7), von dem zuvor ein Molekil Methanséure
abgespalten wird. Die Ribose wird dabei direkt aus dem Pentosephosphatweg entnommen.
Das entstehende 6,7-Dimethyl-8-Ribityllumazin (DMRL, 8) ist eine Vorstufe des Riboflavins
und wird durch Disproportionierung zu Riboflavin (9) und 5-Amino-6-Ribitylamino-
2,4(1H,3H)-Pyrimidindion (6), welches wieder in die Riboflavinsynthese eingeht.
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Abbildung 3.2: Riboflavinbiosynthese (nach Bacher et al., 2000; Perkins und Pero, 1993)
Substrate und Zwischenprodukte der Riboflavinbiosynthese in Bakterien und Eukaryoten: (1)
Guanosintriphosphat (GTP), (2) 2,5-Diamino-6-Ribosylamino-4(3H)-Pyrimidin-5’-Phosphat, (3)
Zwischenstufe bei Bakterien, (4) Zwischenstufe bei Eukaryoten, (5) 5-Amino-6-Ribitylamino-
2,4(1H,3H)-Pyrimidindion-5’-Phosphat, (6) 5-Amino-6-Ribitylamino-2,4(1H,3H)-Pyrimidindion,
(7) 3,4-Dihydroxybutanon 4-Phosphat, (8) 6,7-Dimethyl-8-Ribityllumazin (DMRL), (9) Riboflavin,
(10) Ribulose-5-phosphat. Neben den chemischen Formeln sind die Enzyme fiir die einzelnen
Katalyseschritte dargestellt: RibA: GTP-Cyclohydrolase Il, RibG: Riboflavin-Deaminase, RibT:
Reduktase, RibA*: 3,4-Dihydroxy-2-Butanon 4-Phosphatsynthase, RibH: Lumazinsynthase, RibB:
Riboflavinsynthase.
Fur die Produktion von Riboflavin mit Bacillus subtilis musste zuerst ein entsprechender
Stamm entwickelt werden, da es keine bekannten Uberproduzenten gab. Dies erfolgte in einer
Kombination aus klassischen Mutationen und gentechnischen Modifikationen. Flr die
Synthese von Riboflavin aus GTP und Ribulose-5‘-Phosphat bendétigt Bacillus funf
Genprodukte. Die Gene ribA, ribB, ribG, ribH und ribT sind bei B. subtilis alle in einem
Operon organisiert, das durch die regulatorische Sequenz ribO kontrolliert wird (Abbildung
3.3, Perkins und Pero, 1993). Dabei codiert ribA fir die GTP-Cyclohydrolase Il, die den
ersten Schritt der Biosynthese katalysiert sowie die 3,4-Dihydroxy-2-Butanon 4-
Phosphatsynthase, die die Spaltung des Ribulose-5-Phosphats durchfithrt. Uber eine

Deaminase und eine Reduktase als Genprodukt von ribG und ribT und eine Lumazinsynthase,
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aus dem Gen ribH, geschieht die weitere Synthese zu DMRL. Im letzten Schritt katalysiert
die Riboflavinsynthase aus ribB die Biosynthese zu Riboflavin (Perkins und Pero, 1993).

| rib Operon |

(4,3 kb)
o oA
A , Dy , e
Q @némA_mA__J{mB1{_mG_]()
ribP1
B (4,3 kb)
ribP2
(2,5 kb)

C l l GTP-Cyclohydrolase Il l l
Redukiase § RibA*; Phosphatsynthase Deaminase
Lumazinsynthase Riboflavinsynthase

Abbildung 3.3: rib-Operon in B. subtilis (nach Perkins-und Pero, 1993)
Die Struktur des rib-Operons aus B. subtilis zeigt (A) die vier Gene ribG, ribB, ribA und ribH, die
fur die Riboflavinsynthese bendtigt werden, und die zugehdrigen regulatorischen Elemente. Das
Operon wird durch die regulatorische Sequenz ribO und die Transkriptionsterminations Regionen Q
kontrolliert. ¢* stellt die beiden Promotorregionen dar, die bis zur Terminationsregion laufen.
Dadurch kdnnen (B) zwei verschiedene Transkripte ribP1 und ribP2 erstellt werden, eins mit finf
und eins mit drei Genen. (C) Aus den Transkripten werden die fir die Riboflavinsynthese benétigten
Enzyme synthetisiert.
Die Entwicklung des Produktionsstammes lief Giber sechs Generationen bis zum verwendeten
Grundstamm. In diesen Stamm wurden anschlieBend weitere Plasmide mit den rib-Genen
integriert (Perkins et al., 1999): Ausgehend von dem Wildtyp B. subtilis 168 wurden mittels
Ethylmethansulfonat (EMS) Stamme mutiert, die eine Resistenz gegen die Purinanaloga 8-
Azaguanine (Az) und Decoyinine (Dc) aufzeigten (Az" und Dc") und dadurch einen erhhten
Kohlenstofffluss durch den Pentosephosphatweg zu GTP zeigten. Die mutierten Gene in der
Purinsynthese wurden in einen B. subtilis 1A383-Stamm transformiert, um weitere durch
Ethylmethansulfonat ausgeldste Mutationen nicht mit in den finalen Stamm zu nehmen. Ein
weiterer Vorteil dieses Stammes war eine Mutation in dem Gen purA60, das fir die
Adenylsuccinatsynthetase codiert. Diese wandelt wiederum Inosine-5‘-monophosphat (IMP),
welches eine Zwischenstufe in der Synthese von Ribulose-5¢-Phosphat zu GTP ist, zu
Adenosinmonophosphat (AMP) um. Durch die Mutation in purA60 kommt es zu einer
Verstarkung des Flusses in Richtung GTP und eine Verringerung der AMP-Synthese. Da der
resultierende Stamm weiterhin die Eigenschaft Sporen auszubilden verloren hat, wird die
Arbeit im Labor erleichtert, da eine Vermehrung und Kontamination von anderen Stdmmen
reduziert wird. Weiterhin wurde eine Resistenz gegen Methioninsulfoxid entdeckt, die einen
Abbau von IMP zu Inosin verhindert und dadurch den Stofffluss zu GTP weiter erhéht. In
einem letzten Schritt der klassischen Mutation wurde durch UV-induzierte Mutagenese eine

Variante erstellt, die gegen das Riboflavinanalogon, Roseoflavin, resistent ist (RoF") und
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B. subtilis RB50 genannt wurde. Zusétzlich wurde im Gen ribC der Riboflavinkinase (RibC)
eine Mutation gefunden. Die Riboflavinkinase katalysiert die Umformung von Riboflavin zu
FMN. Weiterhin wird vermutet, dass RibC eine regulatorische Funktion auf das rib-Operon
besitzt (Karelov et al., 2011). Diese Mutante produzierte mit einer Konzentration von
40mg L™ fast sechsmal so viel Riboflavin im Schiittelkolben wie Klone aus dessen
Elterngeneration. Der so entwickelte Stamm wurde dann mit dem Plasmid pRF69
transformiert, welches kein Bacillus-Replikon aber eine Chloramphenicolresistenz enthielt.
Hierdurch konnte gewahrt werden, dass Mutanten, die eine Resistenz gegeniiber dem
Antibiotikum zeigten, das Plasmid ins Genom integriert haben mussten. Neben diesen beiden
Merkmalen enthielt das Plasmid ein Riboflavinoperon mit zwei Pis-Promotoren aus dem
Bacillus-Phagen SPO1, die genaufwarts von ribG und ribA integriert wurden. Der so
entwickelte Stamm Bacillus subtilis RB50::[pRF69], konnte im Zulaufverfahren in einem
Riihrkesselreaktor 14 g L™ Riboflavin produzieren und wurde in dieser Arbeit verwendet.
Durch ein weiteres Plasmid mit den Promotoren an anderen Stellen des Operons konnte der
Stamm Bacillus subtilis RB50::[pRF69],::[pRF93]n erstellt werden, der signifikant héhere
Produktkonzentrationen als der Elternstamm ohne das Plasmid pRF93 erzielte (Perkins et al.,
1999).

3.2 Enzymherstellung mit filamentdsen Pilzen

3.2.1 Hydrolytische Enzyme

Enzyme sind Proteine mit einer katalytischen Aktivitat. Sie bestehen aus einzelnen
Aminosduren, die durch ihre Verknipfung eine dreidimensionale Tertidrstruktur bilden. In
dieser Struktur bilden sich bei Enzymen meistens Taschen und Bindungselemente, die fr die
katalytische Aktivitat zustandig sind. Die Substrate werden durch Bindung an diese
Untereinheiten des Enzyms in einen fiir die Reaktion bevorzugten Ubergangszustand versetzt,
was die Reaktion erleichtert. Das Produkt aus der Reaktion bindet mit geringerer Affinitat an
das aktive Zentrum, dissoziiert aus dem Enzym und gibt die Tasche wieder frei. Dabei agieren
Enzyme wie chemische Katalysatoren, in dem sie Reaktionen beschleunigen, das
Gleichgewicht der Reaktion jedoch nicht verschieben kénnen (Aehle, 2004; Uhlig, 1991). Bei
der Reaktion gehen je nach Art der Reaktion ein oder mehrere Molekdle in einen Zustand mit
geringerer freier Enthalpie tGber (Abbildung 3.4). Das Erreichen dieses neuen Zustands erfolgt
uber einen energetisch héheren Zwischenzustand. Um diesen Zustand zu Uberwinden, muss
zunéchst Aktivierungsenergie in die Reaktion eingebracht werden (Uhlig, 1991).
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Abbildung 3.4: Energiediagramm einer enzymatischen Reaktion (nach Uhlig, 1991)
Der Ablauf einer Reaktion zu einem Zustand mit einer niedrigeren freien Enthalpie erfolgt (ber
einen Zwischenzustand. Diese ist gegeniiber dem Ausgangszustand Energiereicher und muss zum
Ablauf der Reaktion aufgebracht werden. Durch das Enzym wird die bendtigte Aktivierungsenergie
verringert und die bendtigte Energie reduziert.
Durch den Einsatz eines Katalysators — in diesem Fall eines Enzyms — wird diese
Aktivierungsenergie verringert und das Molekil kann erleichtert in den neuen Zustand
umgesetzt werden (Chmiel, 2006). Viele Enzymreaktionen konnen dabei durch eine
Sattigungskinetik (Michaelis und Menten, 1913) beschrieben werden. Diese geht davon aus,
dass eine Enzymreaktion aus zwei kinetischen Schritten besteht. Der eine beschreibt dabei die
Bildung des Enzym-Substrat-Komplexes (ES), der zweite die Kkatalytische Reaktion
(Gleichung 3.1). Der Enzym-Substrat-Komplex kann sich jedoch wieder auflésen ohne dass
eine Reaktion stattfindet und wird deshalb mit einer Hin- (ki) und Rickreaktion (-ki)
beschrieben. Die Reaktion des Substrats (S) zum Produkt (P) und dem freigesetzten Enzym
(E) wird durch die Reaktionsgeschwindigkeit k.q: beschrieben.

kg Keat .
E+S—[ES] P+E Gleichung 3.1
— kl
Fur die Erstellung der Sattigungskinetik der beschriebenen Reaktion missen die folgenden

Annahmen gemacht werden.
1. Es reagiert jeweils nur ein Enzym mit einem Substratmolekil, wodurch die
Enzymkonzentration sich aus den Konzentrationen des frei vorliegenden Enzyms
[E] und dem Enzym-Substrat-Komplex [ES] zusammensetzt.
2. [ES] é&ndert sich auf Grund eines Flie3gleichgewichts (steady-state-Annahme) des
d[Es]_

Komplexes nicht, da Bildung und Verbrauch gleich sind:

3. Die Reaktion kg4 stellt den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt dar
4. Es gibt keine Rickreaktion des Produktes zum Enzym-Substrat-Komplex (ES),
also kein -k4t, da die Reaktion nicht im thermodynamischen Gleichgewicht ist
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Aus der Massenbilanz von [ES] und der Annahme des Flie3gleichgewichts l&sst sich die
Sattigungskonstante Ky (in g'L™* oder mol-L™) aus den Reaktionsgeschwindigkeiten erhalten:
_ k—l'kcat
k1
Durch das FlieBgleichgewicht l&sst sich weiterhin die Reaktionsgeschwindigkeit v also die
Anderung der Produktkonzentration [P] in Abhangigkeit von der Substratkonzentration [S],
der Sattigungskonstante Ky und der maximalen Reaktionsgeschwindigkeit vmay (in s oder
min™) erstellen (Gleichung 3.3). Dabei wird vyay aus der Enzymkonzentration zu Beginn der
Reaktion [ES]o und kst gebildet.
_ Vi [S]
Ky +[8]

Die Sattigungskonstante gibt dabei die Substratmenge an, bei der das Enzym mit der
halbmaximalen Reaktionsgeschwindigkeit (0,5-v) arbeitet. Die beiden Kkinetischen
Modellparameter helfen, Enzyme mit einfachen Reaktionen zu beschreiben und zu
charakterisieren (Aehle, 2004; Chmiel, 2006).

Fur hydrolytische Enzyme, die in die ,,Enzyme Commission® (EC)-Klasse 3 eingeordnet
werden, lasst sich in vielen Fallen die Sattigungskinetik verwenden, solange es sich um
I6sliche Substrate handelt. Dabei arbeiten die Enzyme durch die hydrolytische Spaltung von
Substraten nach Gleichung 3.4, bei der chemische Gruppen immer auf ein Wassermolekiil
Ubertragen werden (Smith, 1995).

Ky

Gleichung 3.2

Gleichung 3.3

A-B+H,0=A-H+B-0OH Gleichung 3.4

Je nach Art der Bindung, an der sie angreifen, werden die Enzyme in weitere Unterklassen
eingeteilt. Neben Enzymen, die an Esterbindungen, Etherbindungen und Peptidbindungen
angreifen, stellt die Unterklasse 2 der Hydrolasen, die an Glykosidbingungen spalten, eine
grolRe Gruppe der hydrolytischen Enzyme dar. Diese Glykosidasen existieren fiir alle Arten
der Polysaccharide und sind meist spezifisch zu bestimmten Zuckerarten. So bauen die
Amylasen die langkettige Starke zu Glukose ab, die Invertasen und Maltasen spalten
Disaccharide in die einzelnen Zuckerbestandteile, wobei all diese Enzyme
a-Glykosidverbindungen spalten. Die alpha-Verbindungen kommen in Pflanzen und Tieren
vor allem zur Speicherung von Zuckern in Form von Stérke beziehungsweise Glykogen vor
und miussen aus dieser Funktion heraus leicht abbaubar sein (Uhlig, 1991). Anders sieht es bei
den B(1-4)-Verbindungen von Glukose aus, die zu langen linearen Ketten fuhren und damit
die Cellulose bilden. Dieses Polysaccharid ist fur die Struktur der Zellen in Pflanzen
zustandig und gibt diesen ihre Zugfestigkeit gegentiber mechanischen Beanspruchungen. Die
Cellulose ist eine der stabilsten Verbindungen der Erde, da sie eine Halbwertszeit von
rund 5 Millionen Jahren aufweist (Wolfenden und Snider, 2009). Die Cellulasen, die diese in
wenigen Minuten abbauen kdénnen, gehéren auf Grund der enormen Beschleunigung des
Abbaus zu den effektivsten bekannten Enzymen. Die Kkinetische Beschreibung dieser
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Enzymklasse ist schwierig, da das Substrat in der Regel in unléslicher Form vorliegt.
Hierdurch wirde sich eine Mischung aus einer Kinetik fir homologe Reaktionen und der
Langmuir-Hinshelwood-Kinetik fiir heterogene Katalyse ergeben, wie Bansal et al. (2009)
zusammenfassen. Weiterhin wurde von den Autoren auf den Mangel eines Models
hingewiesen, welches alle Einflisse des enzymatischen Abbaus der Cellulose einbezieht.
Dabei muss fur die Cellulasen in der Regel das Substrat zunachst néher definiert werden, da
es in der Natur meist nicht als homogene Cellulose sondern als heterogene Lignocellulose

vorliegt (Abbildung 3.5).
OH OH OH
OH OH OH
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Abbildung 3.5: Lignocellulose und deren Bestandteile (aus Rubin, 2008)
Dargestellt ist der Pflanzenaufbau mit den Pflanzenzellen, deren Zellwanden und den Makro- und
Mikrofibrillen. Die Mikrofibrillen setzen sich aus Cellulosestrangen, die aus P(1-4)-glykosidisch
verbundenen Glukosemolekilen bestehen, mit kristallinen und amorphen Bereichen zusammen.
Zudem setzt sich die Hemicellulose aus Ligninstréngen und dem Xylan zusammen.
Lignocellulose setzt sich im Wesentlichen aus drei Polymeren zusammen. Zum einen ist dies
mit rund 40 % die Cellulose, die damit die haufigste organische Verbindung der Welt ist. Als
B(1-4)-glykosidisch verkniipfte lineare Glukosekette verleiht die Cellulose den Pflanzen die

Zugfestigkeit. Dabei bilden die linear aufgebauten Celluloseketten Mikrofibrillen, die durch
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Wasserstoffbriickenbindungen zwischen den Strdngen wiederum in ihrer Kristallitat variieren.
Die Mikrofibrillen bilden zusammen mit den Ligninketten (ca. 20-30 %) und der
Hemicellulose (ca. 20-30 %) die Makrofibrillen, die in den Zellwanden fur Stabilitat sorgen
(Rubin, 2008; Sjostrém, 1993). Lignin ist ein amorphes Netzwerk aus Phenylpropanoiden, die
verschiedene Seitenketten besitzen konnen. Dieses verleiht der Pflanze wiederum ihre
Druckfestigkeit und sorgt fur die Verholzung. Die Hemicellulose und deren grofiter Anteil,
das Xylan, ist der dritte Bestandteil der Makrofibrillen und fungiert als eine Fillmasse (Saha,
2003). In dieser Funktion ist Xylan wichtig fir die Verknipfung der Cellulose- und
Ligninstrange. Xylan, das zweith&ufigste Polysaccharid der Welt (Polizeli, 2005), besteht aus
einer Kette aus P(1-4)-glykosidisch verknupften Xylosemolekilen, an die meist monomere
Zucker und weitere kleine Gruppen wie Acetylgruppen als Seitenketten gebunden sind.
Arabinofuranose und Xylopyranose sind dabei die haufigsten Zucker, die an die Hauptkette
gebunden sind. Die Menge und die Art der Seitengruppen variiert stark zwischen den
einzelnen Pflanzenarten. Auch der Anteil der drei Bestandteile der Lignocellulose variiert
zwischen ihnen und ist zudem abhangig von den Wachstumsbedingungen wie der
Bodenbeschaffenheit und der Feuchtigkeit (Saha, 2003).

Fur den enzymatischen Abbau der Lignocelluose sind wegen ihrer Komplexitat im Aufbau
und der verschiedenen verbauten Zucker eine Vielzahl an Enzymen nétig. Dabei stellen der
komplexe Aufbau und die hierdurch entstehende sterische Hinderung der Enzyme ein
weiteres Problem in der gezielten Zerlegung von Lignocellulose dar. Die zur Zersetzung
bendtigten Enzyme werden in den natlrlichen mikrobiellen Lebensgemeinschaften von
unterschiedlichsten Mikroorganismen produziert. Diese Enzyme und deren Mengenanteile
unterscheiden sich bei den verschiedenen Organismen. Bei der Verwendung von Cellulasen
und Hemicellulasen in der technischen Zersetzung von Lignocellulosen werden in der Regel
Enzyme aus Pilzen verwendet.

Am Celluloseabbau sind im Wesentlichen drei Enzymklassen beteiligt, die in ihrer
Gesamtheit als Cellulasen bezeichnet werden. In Abbildung 3.6 sind die Endocellulasen (EC
3.2.1.4), die Exocellulasen (Cellobiohydrolasen, EC 3.2.1.91) und die B-Glukosidasen
(Cellobiasen, EC 3.2.1.21) dargestellt. Die Endocellulasen greifen an amorphen, nicht
kristallisierten Bereichen der Cellulose an. Durch die intramolekularen Spaltungen in der
Mitte der Cellulosestrange entstehen freie Zuckerenden, bei denen die Seite, an der eine freie
Aldehydgruppe entsteht, als reduzierende Seite bezeichnet, da sie oxidiert werden kann. An
beiden freien Enden kodnnen die Exocellulasen (auch Cellobiohydrolasen) angreifen und
Cellobiosen, also Disaccharide aus zwei Glukosemolekulen, freisetzen. Dabei werden die
Exocellulasen unterteilt in Exocellulasen, die von der reduzierenden und Exocellulasen, die
von der nichtreduzierenden Seite der Cellulose angreifen. Die freigesetzte Cellobiose wird
anschlieBend von den B-Glukosidasen zu einzelnen Glukosemolekiilen gespalten.
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Abbildung 3.6: Enzymatischer Abbau von Cellulose
Zum Abbau von Cellulose miissen die kristallinen Bereiche in amorphe Bereiche Uibergehen, was
durch die Einlagerung des Proteins Swollenin unterstltzt wird, sodass die Endocellulasen die
Cellulosestrange zufallig schneiden kénnen. Die so entstehenden reduzierenden und nicht-
reduzierenden Enden konnen dann durch die entsprechenden Exocellulasen (Cellobiohydrolasen) in
Cellobiose gespalten werden. Diese Disaccharide werden wiederum durch die B-Glukosidase zu

Glukose gespalten.
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Xylan wird dhnlich in die einzelnen Zuckerbestandteile abgebaut, wie die Cellulose
(Abbildung 3.7): Die Endo-1,4-B-Xylanase (Xylanase, 1,4-B-D-Xylan Xylanohydrolase, EC
3.2.1.8) spaltet Xylanstrange in der Mitte, sodass kirzere Strange entstehen. Im Gegensatz zu
den Cellulasen existiert jedoch kein Exo-Enzym. Die [B-D-Xylosidase (1,4-B-D-Xylan
Xylohydrolase; EC 3.2.1.37) spaltet die Bruchstiicke des Xylans direkt in Xylosemolekiile.
Da dieses Enzym auch l&ngere Stlcke als Xylobiasen als Substrate nutzt, greift es ebenfalls
an den freien Enden der Xylooligosaccharide an. Neben diesen Hauptenzymen existieren
weitere wie die Acetylxylanesterase (EC 3.1.1.6) sowie die Endo- und Exo-Arabinasen (EC.
3.2.1.99 und EC. 3.2.1.55), die Zucker oder an die Xylosekette gebundene Seitengruppen, von
dieser abspalten (Polizeli et al., 2005, Saha et al., 2009).
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Abbildung 3.7: Xylanasen (nach Collins, 2005; Polizeli et al., 2005)
Xylan ist im Aufbau heterogener als Cellulose. Es besitzt eine B(1-4)-glykosidisch verknupfte
Xylosekette, an die Hexosen, Pentosen und weitere Seitengruppen gebunden sind. Die Xylosekette
wird durch die Xylanase (Endo-1,4-B-Xylanase, EC 3.2.1.8) in kleinere Ketten geschnitten. Von
diesen kurzen Ketten oder Xylobiosen kann die B-D-Xylosidase (4-B-D-Xylan Xylohydrolase; EC
3.2.1.37) wiederum einzelne Xylosemolekiile abtrennen. An den Seitengruppen des Xylans greifen
weitere Hydrolasen wie Acetylxylanesterase und Arabinofuranosidasen an.
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3.2.2 Produzenten von Cellulasen und Hemicellulasen

Die Produktion von Enzymen zur Hydrolyse von Lignocellulose wird fir viele
Mikroorganismen beschrieben. Die Enzyme von gut bekannten Organismen wie Aspergillus
spp., Bacillus spp. und Trichoderma spp. sind dabei am besten untersucht. Die Pilze
Aspergillus und Trichoderma sekretieren die Enzyme in ihre Umgebung, wohingegen
Bacillus einen Teil der Enzyme als Cellulosome, also als Komplex mit mehreren Enzymen,
produziert. Fur die Produktion von Cellulasen und Hemicellulasen wird vor allem die
Nutzung von Trichoderma spp. und Aspergillus spp. beschrieben, die beide auch in dieser
Arbeit verwendet wurden (Saha et al., 2009).

Trichoderma reesei gehort der Klasse der Schlauchpilze (Ascomycota) an, der auch die
meisten Hefen zugeordnet sind. Bis vor einigen Jahren war die sexuelle Form die Hypocrea
spp. nicht bekannt, weswegen er féalschlicherweise zu den Deuteromycota klassifiziert wurde.
Trichoderma kommt in der Natur als saprophytischer und mesophiler Organismus im Boden,
auf Pflanzenresten oder auf Holz vor und ist in der Lage, Holz und Pflanzenreste durch
extrazelluldre Enzyme zu zersetzen. Zudem kann er durch Fungizide und Antibiotika sein
Habitat gegeniiber anderen Mikroorganismen verteidigen. Einige Arten kénnen daher auch als
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Antagonisten zum Schutz von Pflanzen eingesetzt werden (Schuster und Schmoll, 2010).
Trichoderma bildet auf Oberflachen ein weiRes Myzel aus, das sich durch die Sporen auf den
Konidiophoren griin bis gelb farben kann. Trichoderma spp. werden in der Industrie vor allem
fir die Produktion von Enzymen eingesetzt. T. reesei QM6a wurde wahrend des zweiten
Weltkriegs von Zelten der US-Army isoliert, die durch diesen besonders stark zersetzt wurden
(Reese, 1976). In den 70er Jahren trat das dkonomische Potential der Cellulasen in das
Bewusstsein der Forscher und der Stamm wurde tber klassische Wege mutiert und optimiert.
Besonders die Stdamme T. ressei QM9414 und RUT-C30, die 1971 und 1977 isoliert wurden,
sind auch heute noch in der Forschung die meistverwendeten Stdmme (Esterbauer et al.,
1991). Der Stamm RUT-C30, der Gber RUT-M7 und RUT-NG14 von dem urspriinglichen
Stamm QM®6a abstammt, fand in dieser Arbeit Verwendung.

Die Cellulasen sind umfassend untersucht. So besitzt T. reesei acht Gene fiir Endoglucanasen
(EG) (Aaro et al., 2005), von denen EG | und EG Il von besonderer Wichtigkeit sind.
Insgesamt machen die vier Endoglucanasen EG I-IV 15 % des sekretierten Proteins aus
(Merino und Cherry, 2007) und schneiden, wie bereits beschrieben, zuféllig in der Mitte der
Cellulosestrange. Die wichtigsten Exocellulasen sind die Cellobiohydrolase 1 und 2 (CBH1
und CBH2), die 60 % und 20 % des sekretierten Proteins darstellen (Merino und Cherry,
2007). Die CBH1 entfernd Cellobioside von der reduzierenden Seite des Cellulosestrangs,
wohingegen die CBH2 von der nicht-reduzierenden Seite angreift. Aufgrund ihrer Menge und
Funktion sind diese Cellulasen die wichtigsten im Cellulasesystem von Trichoderma. Da sie
jedoch durch hohere Cellobiosekonzentrationen inhibiert werden, ist die Funktion der -
Glukosidasen BGL | und Il, die die Disaccharide weiter zu Glukosemolekilen spalten,
ebenfalls wichtig. Neben den hydrolytischen Enzymen spielt das Expansin Swollenin (SWOI)
eine wichtige Rolle bei der Zersetzung von Cellulose. Es zeigt eine starke Homologie zu
pflanzlichen Proteinen und l6st die Wasserstoffbrickenbindungen in kristalliner Cellulose.
Hierdurch werden diese amorph wodurch der Angriff der Endoglucanasen in diesem Bereich
ermdglicht wird (Saloheimo et al., 2002).

Der Pilz Aspergillus gehort ebenfalls der Abteilung der Schlauchpilze (Ascomycota) an, die
sich generell sexuell vermehren kdnnen. Die meisten in der Biotechnologie verwendeten
Arten vermehren sich jedoch asexuell. Dabei ist haufig nicht bekannt, ob es zu diesen eine
teleomorphe Form gibt. Daher werden diese Arten den Fungi imperfecti zugeordnet. Der
Gattung Aspergillus gehoren tber 350 weltweit vorkommende Arten an. Sie tragen als
Saprobionten einen wesentlichen Teil zum 6kologischen Kreislauf bei. Einige Arten sind fur
den Menschen pathogen und kodnnen unter anderem Aspergillose verursachen. Weiterhin
bilden manche Arten Toxine, weswegen vom Verzehr befallener Lebensmittel abzuraten ist.
Auf festen Oberflachen bilden die Aspergilli einen Myzelrasen, der je nach Art
unterschiedliche Farben annehmen kann. Aspergillus bildet Konidiophoren aus, an deren
Kopf sich die Konidien befinden. Die Sektion Nigri besitzt charakteristische schwarze
Konidien, die besonders von Aspergillus niger bekannt sind. Neben dieser in der
Biotechnologie unter anderem zur Produktion von Zitronensdure bekannten Art gehort auch
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A. aculeatus in diese Sektion. Beide sind Pflanzenpathogene und besitzen eine Vielzahl an
pflanzenwandabbauenden Enzymen. In den Aspergillus spp. existieren nahezu alle Enzyme,
die fiur den Abbau von lignocellulosehaltigen Pflanzenteilen benétigt werden (de Vries,
2003). Es wurden nahezu 20 Gene kloniert, die fiir Endoxylanasen und [-Xylosidasen
kodieren (Aaro et al., 2005). Fir A. aculeatus wurden die drei Endoglukanasen Fla, FIb und
FI1I néher beschrieben (Fujimoto et al., 1995). Weiterhin wurden eine Mannanase (Christgau
et al, 1994), Galaktanase (Christgau et al., 1995), Glukanase (Pauly et al., 1999) und
Arabinase (Skjot et al., 2001) untersucht, was das breite Spektrum an hydrolytischen
Enzymen in A. aculeatus demonstriert. Nachdem A. aculeatus CBS 101.42 (DSM2344) zu
Beginn der kommerziellen Xylanaseproduktion fiir die Produktion von Shearzyme®
(Novozymes, Danemark) genutzt wurde (Kofod et al, 1994), wird dieses Produkt heutzutage
als ein Gemisch aus verschiedenen Enzymen vertrieben. Es enthélt heute nur noch eine GH10
Xylanase aus A. aculeatus, die jedoch mit A. oryzae produziert wird (Rantanen et al., 2007).
Dieser Stamm wurde in der vorliegenden Arbeit fiir die Produktion von Xylanasen und -
Xylosidasen verwendet.

3.3 Grundlagen der biotechnologischen Produktion

Die Produktion biotechnologischer Produkte setzt neben einer Kenntnis der Produkte auch
ausreichend Wissen Uber die Organismen und geeignete Produktionsbedingungen voraus.
Hierzu gehoren die Wachstums- und Produktbildungskinetik des Produktionsorganismus
(Kapitel 3.3.1), sowie die mathematische Beschreibung der Prozessfuhrung (Kapitel 3.3.2).
Die dargestellten Zusammenhénge sind, wenn nicht weiter gekennzeichnet, aus den Quellen
Chmiel (2006), Doran (1995) und Villadsen et al. (2011) zusammengefasst.

3.3.1 Kinetik des Wachstums

Die Wachstumskinetik von Mikroorganismen stellt einen wichtigen Prozessparameter in der
biotechnologischen Produktion dar. In der Regel hangt die Produktbildungsrate von den
Wachstumsphasen des Organismus ab. Aus diesem Grund ist die Kenntnis Uber die
Wachstumsphase mit der hochsten Produktbildungsrate und der Aufrechthaltung dieser Phase
uber einen mdoglichst langen Zeitraum entscheidend. Generell kann das Wachstum von
Mikroorganismen in sechs Phasen eingeteilt werden (Abbildung 3.8). Zu Beginn eines
Satzprozesses mit ausreichend Nahrstoff steht die Adaptionsphase oder Verzdgerungsphase
(D), in der kein Wachstum zu beobachten ist und die Organismen sich an die neuen
Bedingungen anpassen. In der Ubergangsphase (I1) beginnt das Wachstum, das anschliefend
in das exponentielle Wachstum (I11) (bergeht. Treten Substratlimitierungen oder
wachstumsinhibierende Bedingungenen auf, geht die Kultur in die zweite Ubergangsphase
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(V) Uber, die kein exponentielles Wachstum mehr aufweist. In der stationdren Phase (V) liegt
in der Regel kein Substrat mehr vor und es werden die meisten Sekundarmetabolite produziert
bevor die Absterbephase (V1) einsetzt.

r N
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In(X)

v

/
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Abbildung 3.8: Wachstumskurve von Mikroorganismen
Die Wachstumskurve eines Satzprozesses lasst sich bei der Betrachtung der gesamten Biomasse
einer Kultur in sechs Bereiche einteilen: (1) Verzégerungsphase, (1) Ubergansphase I, (111)
exponentielles Wachstum, (IV) Ubergangsphase 11, (V) stationdre Phase, (V1) Absterbephase.

3.3.1.1 Einzeller
Die Vermehrung von einzelligen Mikroorganismen wie Bakterien und Hefen erfolgt durch
Zellteilung oder Sprossung, wodurch zwei eigenstandige und gleichberechtigte Organismen
entstehen. Unter nicht limitierenden Bedingungen, lasst sich die Zunahme an Organismen
durch eine exponentielle Funktion beschreiben und die Zellen befinden sich in der
exponentiellen Wachstumsphase (Abbildung 3.8). Die Zunahme kann dabei sowohl anhand
der Zellzahl als auch in den korrelierenden Parametern wie optische Dichte oder
Biotrockenmasse gemessen werden. Die Zeit, die der Mikroorganismus zur Teilung benétigt,
bestimmt daher die maximale Wachstumsrate (Umax). Dies bedeutet, dass die DNA verdoppelt
werden muss, die Zelle wéchst und sich in zwei Teile mit abgeschlossenen Zellwanden trennt.
Die spezifische Wachstumsrate p (in h™) der Kultur im exponentiellen Wachstum wird auf
die Biotrockenmasse ¢, (in g-L™) bezogen und lasst sich nach Gleichung 3.5 definieren.

1 dc,
c, dt

M Gleichung 3.5

3.3.1.2 Myzelbildner
Das Wachstum von filamentdsen Pilzen muss differenzierter betrachtet werden als das der
Einzeller. Bei der Beschreibung des Wachstums, zum Beispiel anhand der Biotrockenmasse
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(BTM), kann ebenfalls das in Abbildung 3.8 beschriebene Verhalten beobachtet und
Gleichung 3.5 verwendet werden.
Papagianni (2003) fasst das Wachstum der einzelnen Organismen und der von Myzelbildnern
haufig gebildeten Pellets zusammen: Das Hyphenwachstum kann in mehrere Phasen eingeteilt
werden. Die Hyphen wachsen nur polar auf der vom Sporulationspunkt abgewandten Spitze.
Zu Beginn wachst die Hyphe exponentiell und geht dann, abhangig vom Organismus nach
einer bestimmten L&nge in ein lineares Wachstum Uber. Durch die langeren Transportwege in
der Hyphe werden diese zum geschwindigkeitsbestimmenden Schritt, welcher das lineare
Wachstum vorgibt. Zudem kommt es in den Zellen ab einer bestimmten L&nge der Zelle zur
Ausbildung einer neuen Zelle durch Mitose. Die zusatzlich vorhandene Membran reduziert
den Stofftransport vom Sporulationspunkt zur Spitze der Hyphe erneut, wodurch sich die
Stoffaufnahme vor allem auf das neue Kompartiment beschrankt. Neben dem Wachstum der
Hyphe findet haufig eine Verzweigung statt. So teilt sich die wachsende Spitze zu Beginn
wenig und dann regelméBig in neue Zweige. Die Mischung aus linearem Wachstum der
Hyphe, Erhohung des Zellvolumens und der Teilung der Spitzen fiihrt also zu einem
exponentiellen Wachstum der Zellmasse (Steele und Trinci, 1975).
Das Wachstum von Pellets zeigt im Vergleich zum Wachstum der Hyphen weitere Effekte,
die die Kinetik beeinflussen. So héngt das Wachstum vor allem von der Versorgung der
Zellen mit Nahrstoffen und Sauerstoff ab. Das Wachstum des Pellets M (in g-L™) folgt dabei
— ausgehend von der Pelletmasse zum Startzeitpunkt (Mg) — dem sogenannten
Kubikwurzelgesetz mit dem kinetischen Parameter k (in g-L™*h™, Gleichung 3.6, Emmerson,
1950).

MY =M +kt Gleichung 3.6
Dieser Zusammenhang gilt jedoch nur zu Beginn des Wachstums. Um das Gesetz tber den
gesamten Zeitraum des Pelletwachstums anwenden zu kénnen, wurde es erweitert. Es wurde
weiterhin angenommen, dass nur eine dulRere Schicht des Pellets mit der GroRe w (in m)
wachsen kann, da nur in dieser die Nahrstoffversorgung fir das Wachstum ausreichend ist.
Diese wachsende Schicht mit der Dichte des Pellets p, (in kgm?®), die mit der
Wachstumsgeschwindigkeit p wachst, wird durch den kinetischen Parameter k beschrieben
(Gleichung 3.7, Pirt, 1966).

4 v
k :(57[- ppj ‘W Gleichung 3.7

Durch das Einsetzen von k in Gleichung 3.6 und die Erweiterung mit der Anzahl der Pellets n,
ergibt sich die Massenanderung wahrend des exponentiellen Wachstums mit Pellets zu
Gleichung 3.8.

13
M =M, +(%7z Pp -n] “pewt Gleichung 3.8
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3.3.2 Prozessfuhrung
Die Fuhrung eines biotechnologischen Prozesses bietet — &hnlich wie die Stammentwicklung
— ein grofes Potential fir den gesamten Prozess und dessen Leistungsfahigkeit. Dabei wird
die Wachstumsrate p haufig bewusst durch die Konzentration eines limitierenden Substrats cs
(in gL™) limitiert. Die resultierende Wachstumsrate hangt weiterhin von der
Sattigungskonzentration des Substrats Ks (in g-L™") ab (Gleichung 3.9; Monod, 1949).

TE TN Ksc—i . Gleichung 3.9
Ebenso wie fir die Formalkinetik ist die Substratkonzentration flr die Substrataufnahmerate
von Bedeutung. Die spezifische Substrataufnahmerate gs (in g'g™-h™, Gleichung 3.10) wird
dabei in Analogie zur Wachstumsrate p (Gleichung 3.4) und der spezifischen
Produktbildungsrate gp (in g-g™-h™, Gleichung 3.11) definiert.

dc :
ds _1 .95 Gleichung 3.10
c, dt
d .
dp L Gleichung 3.11
c, dt

Die spezifische Substrataufnahmerate beschreibt die Gesamtheit des benétigten Substrats und
kann wiederum in die Substrataufnahmerate fur die Produktbildung qsp, fur das
Zellwachstum qgs,, und fir den Erhaltungsstoffwechsel gsm, unterteilt werden (Gleichung
3.12).
Os =0sp +0s, + Qs Gleichung 3.12
Fur einen effizienten Prozess ist es winschenswert, mdglichst wenig Substrat fiir den
Erhaltungsstoffwechsel und das Zellwachstum aufbringen zu missen, da diese eingebrachte
Energie nicht im Endprodukt auftaucht. Zur Bildung der differentiellen Ertragskoeffizienten
beziehungsweise Ausbeuten der Biomasse Y ys (in g-g™) und des Produkts Y ps (in g-g™)
kénnen die Aufnahmeraten und die Produktbildungsraten verknlpft werden (Gleichung 3.13
und 3.14).
. u dc,/dc, dcy
Yx/s == =
qs dcg/de,  dcs
Yoss % _dc./dc _dce Gleichung 3.14
qs  dcg/de,  dc,
Die differentiellen Ausbeuten geben je nach GroRe des betrachteten Intervalls nur einen
Ausschnitt der Kultivierung an. Sie sind sinnvoll, um einen Prozess in kleine Abschnitte zu
unterteilen und die Prozessabschnitte mit den hodchsten differentiellen Ausbeuten zu
bestimmen. Fir die Leistungsféhigkeit des gesamten Prozesses sind die integralen Ausbeuten
der Biomasse Yy (in g-g™) und des Produkts Yps (in g-g™) besser geeignet (Gleichung 3.15

und 3.16).

Gleichung 3.13
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t
Acx|t0 _
Yy =— Gleichung 3.15
ACS|t0
t
Acp|t0 _
Yps = —— Gleichung 3.16
Ac .

3.3.2.1 Sauerstoff
Sauerstoff stellt bei aeroben Prozessen neben den Medienbestandteilen ein wichtiges Substrat
dar. Die Versorgung der Zellen mit Sauerstoff ist jedoch aufgrund der niedrigen Léslichkeit in
Wasser nur durch kontinuierliche Begasung des Mediums zu gewdhrleisten. Bei der
Versorgung der Zellen mit Sauerstoff muss dieser aus der Gasphase der Gasblasen in das
Medium Ubergehen. Nach dem Zweifilmmodell gibt es zwei Transportwiderstande, die
uberwunden werden mussen (Abbildung 3.9), ndmlich der Transport des Sauerstoffs

e aus der Gasphase an die Grenzflache und

e von der Grenzflache in die fllissige Phase.
Nach dem Zweifilmmodell werden die Konzentrationen des Sauerstoffs im Gas, in der
Flussigkeit und an der Grenzflache betrachtet. Da sich auf beiden Seiten der Grenzflache ein
Gleichgewicht einstellt und aufgrund des hohen Diffusionskoeffizienten von Gasen, ist das
treibende Gefille die Konzentrationsdifferenz des Sauerstoffs Acoz (in mg'L™ oder mol-L™)
zwischen der fllssigkeitsseitigen Grenzflache- c¢*. und der Fllssigphase c.. Die
Ubergangsgeschwindigkeit ist dabei durch den Stofftransportkoeffizienten k. (in m-s™) in der
Flussigkeitsgrenzschicht bestimmt. Mithilfe der gesamten volumenbezogenen Grenzflache a
(in m? kann nun der volumenbezogene Sauerstoffiibergang OTR (Oxygen Transfer Rate in
mg-s™ oder mol-s™) formuliert werden (Gleichung 3.17).

OTR=k.a-(c, —c,)=k.a-Ac,,

Gleichung 3.17

gasformige flissige o
— Gas  Grenzschicht | Grenzschicht| Flussigkeit
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Abbildung 3.9: Zweifilmmodell und Sauerstoffibergang (nach Villadsen et al., 2011)
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Aus dieser Gleichung wird ersichtlich, dass es drei Maoglichkeiten gibt, den
Sauerstofftransport in das Medium zu erhéhen. Dies kann zum einen durch die VergroRerung
des Stofftransportkoeffizienten k_ geschehen, indem die Breite der flussigkeitsseitigen
Phasengrenzschicht verkleinert wird. Zum anderen kann die Flache der Phasengrenze a erhéht
werden. Da diese beiden Parameter in der Regel (ber die gleichen MaRnahmen erhéht werden
und schwer getrennt messbar sind, werden sie als k a meist zusammenhangend betrachtet. Zu
den MaRnahmen zur Verbesserung des Ubergangs gehdren eine Erhohung des
Leistungseintrags (Ruhrerdrehzahl im Rihrkessel) sowie die gekoppelte Verkleinerung der
Blasen. Hierdurch wird eine Erhéhung der volumenbezogenen Grenzflache a und durch die
schnellere Flussigkeitsbewegung eine Verkleinerung der Phasengrenzschicht, also eine
Erhohung des Sauerstofftransport-koeffizienten k., erreicht. Auch eine Erhéhung des
Gasdurchsatzes bis zu einer Menge, die keine Uberflutung des Rihrers verursacht, zeigt die
gleichen Effekte im Reaktor. Neben diesen Parametern kann auch der Gradient der
Sauerstoffkonzentration 4co, erhéht werden. Hierfiir muss die Sauerstoffkonzentration an der
Phasengrenze durch Erhéhung des Drucks oder der Sauerstoffkonzentration im Gas
vergroRert werden. Dieser Zusammenhang ist durch die Proportionalitdt der beiden
Konzentrationen gegeben, die durch das Henry-Gesetz beschrieben wird (Gleichung 3.18).

p,=c_-H Gleichung 3.18
Dabei ist der Partialdruck des Stoffes im Gas p; (in Pa) proportional zur Konzentration in der
Flussigkeit c.. Die Konzentration hangt desweiteren von der Henry-Konstante H (in
mg-L™-Pa™ oder mol-L™*-Pa™) ab, die eine Abhangigkeit von der Temperatur zeigt.
Damit im Reaktor keine Sauerstofflimitationen auftreten, muss die Oxygen Transfer Rate
(OTR) mindestens so grof3 sein wie die Sauerstoffaufnahmerate OUR (Oxygen Uptake Rate in
mg-s™ oder mol-s™), wobei die spezifische Sauerstoffaufnahmerate qo, analog zu Gleichung
3.10 gebildet wird (Gleichung 3.19).

OUR=cy -q,, Gleichung 3.19

3.3.2.2 Der ideale Ruhrkesselreaktor

Die Beschreibung von Reaktionen in einem Rihrkesselreaktor ist aufgrund der Komplexitat
nur mithilfe von Vereinfachungen maoglich. Der ideale Rihrkessel fur biologische Prozesse
stellt eine Modellannahme dar, mit der Reaktionsverldufe im Laborruhrkesselreaktor einfach
abgeschatzt werden kdnnen. Unter der Annahme, dass es sich um einen idealen Rihrkessel
handelt, werden konstante Temperaturen und Stoffkonzentrationen sowie eine gleichmélige
Durchmischung ohne  Totzonen im  gesamten Reaktor vorausgesetzt. Eine
Temperaturanderung oder Konzentrationsanderung eines Stoffes findet bei einer Anderung
des Ortes x im Reaktor nicht statt, kann aber mit der Zeit variieren (Gleichung 3.20,
Abbildung 3.10).
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dT dc .
—=0; —==0 Gleichung 3.20
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Abbildung 3.10: Zeitliche und ortliche Konzentrationsverlaufe im idealen Ruhrkesselreaktor

Die Bilanzgleichung des Rihrkesselreaktors hangt von den auf den Reaktor bezogenen
Volumenstrémen in Fg, (in L~min'1) und aus dem Reaktor Fuys (in L-min‘l) ab. Diese
bewirken eine Anderung im entsprechenden Volumen V und, je nach Konzentration des
Stoffes i, in dessen Stoffkonzentration c;. Zudem beschreibt die Reaktionsvariable r; (in s™)
durch einen Verbrauch oder durch die Produktion des Stoffes dessen Anderung in dem
Reaktionsvolumen (Gleichung 3.21, Chmiel, 2006).

d(COiI_t'V) = Fain " Ciein T Faus*C
Je nach Betriebsweise des Reaktors andert sich die zu betrachtende Massenbilanz.

+r;-V Gleichung 3.21

i,aus

Satzverfahren
Bei einer Kultivierung nach einem einfachen Satzverfahren im Rihrkesselreaktor werden die
Medienbestandteile und das Losungsmittel im Reaktor vorgelegt. Wahrend der
Kultivierungen werden nur Korrekturmittel zur Anpassung des pH hinzugegeben und
eventuell Proben genommen. Hierdurch kann das Reaktorvolumen Vg als konstant
angenommen werden. In der Massenbilanz (Gleichung 3.21) entfallen die Volumenstrome
Fein Und Faus. Somit ergibt sich die vereinfachte Massenbilanz zu (Gleichung 3.22)

d(cd—tv) 1V Gleichung 3.22
die aufgrund des konstanten Volumens im Reaktionsgefal3, also dVv/dt =0, weiter vereinfacht
werden kann (Gleichung 3.23).

% =, Gleichung 3.23
Die Anderungen von Stoffkonzentrationen hangen also einzig von der Reaktionsrate r; des
betrachteten Stoffs ab. Mit Hilfe des einfachen formalkinetischen Sattigungsansatzes
(Gleichung 3.5) lasst sich die Anderung der Zellmasse fiir das exponentielle Wachstum im

idealen Rihrkessel herleiten. Durch Kombination mit Gleichung 3.8, 3.9 und 3.12 ergibt sich
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unter der Annahme, dass die Substratkonzentration cs wesentlich grofer als Ks ist, fur den
Zeitraum t bis to, wahrend des exponentiellen Wachstums die Abhéngigkeit der Zellmasse ¢
von der Zeit (Gleichung 3.24).

C, =C,,-e"mx "0 Gleichung 3.24

Zulaufverfahren
Bei Zulaufverfahren wird wahrend oder nach Abschluss der Satzphase ein
Zulaufvolumenstrom F, gestartet, der ein weiteres Wachstum und die Stoffproduktion
ermoglicht. Aus der Massenbilanz (Gleichung 3.21) wird also im Gegensatz zum
Satzverfahren nur der Ausgangsterm (Faus) eliminiert. So ergibt sich die Massenbilanz fir ein
Zulaufverfahren (Gleichung 3.25).

d(c,-V) ..V dc,

i—+V-—=F,; -C
dt dt dt

Die Anderung der Substratkonzentration im ReaktionsgefaR hangt in diesem Fall von zwei
Variablen ab, ndmlich von der Reaktionsrate und von der zugegebenen Menge an Substrat.
Die Anderung der Substratkonzentration lasst sich durch die Massenbilanz der
Substrataufnahmerate  erhalten  (Gleichung 3.26), wobei F,,/V =D auch die

Bk B0 +r -V Gleichung 3.25

i,ein

Verdlnnungsrate darstellt:

de;, F,, :
s (Csam =5 )-C, - Gleichung 3.26

Analog zu dieser lassen sich die Massenbilanzen fir das Zellwachstum und die
Produktbildung erstellen (Gleichung 3.27 und 3.28).

6 _ _Fan ¢ heop Gleichung 3.27
dt Vv

dc I:ein i

dtP :_T.CP +C, -Up Gleichung 3.28

Unter der Voraussetzung, dass die Substratkonzentration csein gro im Verhaltnis zu cs ist und
der Zulaufvolumenstrom F.j, dadurch klein im Verhéltnis zu dem Gesamtvolumen V wird,
kann die Verdunnung vernachlassigt werden und Gleichung 3.27 vereinfacht sich zu
(Gleichung 3.29):

dc,

dt
Fur die Annahme einer konstanten Wachstumsrate p und unter Vernachldssigung des

Erhaltungsstoffwechsels lasst sich das exponentielle Wachstum von einer Zellkonzentration
Cxo0 zum Zeitpunkt t = 0 ausgehend berechnen (Gleichung 3.30).

=C,-H Gleichung 3.29

C, =Cyo-€" Gleichung 3.30
Fur p = konst.gilt weiterhin, dass die Substratzugabe gleich der Substrataufnahmerate ist, also
dc, /dt =0 gilt und die Substrataufnahme nur fir das Zellwachstum verwendet wird
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(Vernachléssigung des Erhaltungsstoffwechsels). Mit diesen Annahmen wird lasst sich aus
Gleichung 3.26 und 3.30 die Gleichung 3.31 erhalten.

Vv
Fan =0s '—O'CX,O et Gleichung 3.31
S,ein

Ist die Substrataufnahmerate gs nicht bekannt, kann Uber Gleichung 3.13 stattdessen der
differentielle Ertragskoeffizient Y xs verwendet werden (Gleichung 3.32):

K Vo
" Y;/s Cs ein
Fur das Festlegen einer gewiinschten Wachstumsrate ergibt sich also eine direkt zugehérige
exponentielle Zulaufrate, mit der der Prozess gesteuert werden kann. Diese Zusammenhange
lassen sich nur annehmen, solange keine weiteren Limitierungen oder Inhibierungen im
Reaktor auftreten. Durch die schnelle Zunahme an Biomasse kommt es bei einem
exponentiellen Wachstum jedoch leicht zu Sauerstofflimitationen. In der Praxis finden haufig
konstante VVolumenstrome im Zulauf ihre Anwendung. Fur die Formulierung dieses Problems
wird angenommen, dass die Zulaufrate Fei, und der Ertragskoeffizient Y s konstant sind.
Durch die Kombination aus Gleichung 3.29 und 3.13 und durch das Vernachléssigen des
Erhaltungsstoffwechsels lasst sich Gleichung 3.33 erhalten:

dc,

dt
Mit der Annahme, dass F,;, - Cq ., /(V - C,) < Us my ISt Und cs = 0, findet keine Anderung der

‘Cypo - Gleichung 3.32

=C, -Qs Yy s Gleichung 3.33

Substratkonzentration im Reaktor statt, so dass dcg/dt =0 gilt und durch Einsetzen von
Gleichung 3.26 und Integration ergibt sich Gleichung 3.34.
C, =Cyp +M-Y;,S -t Gleichung 3.34
Aus dieser Gleichung ergibt sich eine lineare Zunahme der Zellkonzentration fur die
dc, /dt = konst. gilt. Mit dieser Annahme ergibt sich analog zu Gleichung 3.27 sowohl bei
zunehmendem Volumen als auch bei zunehmender Zellkonzentration c, im Reaktor eine
Abnahme der Wachstumsrate (Gleichung 3.35).
konst F,,
= + —

c \/

X

Gleichung 3.35

Ist jedoch die Substratzufuhr grofer als gsmax, SO wird ¢s > 0 und p &ndert sich analog zu
Gleichung 3.9. Hierdurch ergibt sich ein Wachstum nach Gleichung 3.30 mit einem von cs
abhangigen .

3.3.2.3 Rheologisches Verhalten

Bei der Kultivierung von filamentdsen Pilzen treten als Funktion der Prozesszeit starke
Anderungen im rheologischen Verhalten des Reaktionsmediums auf. Wahrend des
Wachstums des Myzels verhaken sich die Hyphen ineinander, wodurch sich das
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FlieRverhalten in Abhangigkeit der mittleren Hyphenladnge und der Zellmasse veréndert. Das
Medium zeigt dabei ein nicht-newtonsches FlieBverhalten. Das heif3t, dass sich nur eine
scheinbare Viskositét s (in Pa-s) bestimmen lasst, die nicht linear zur Schubspannung ist
und mit zunehmender Schergeschwindigkeit y (in s) abnimmt. Die Beschreibung der
Viskositat der Fermentationslosung lasst sich deshalb am besten mit dem Oswald-de Waele-
Gesetz beschreiben (Henzler, 2007). Bedingt durch die Strukturviskositat ist der Flieindex m
dabei kleiner m = 1.

Mo = K- y™ Gleichung 3.36
Wahrend des Wachstums von myzelbildenden Organismen nimmt der Konsistenzindex K (in
Pa:s™) in Abhangigkeit von der Biomasse zu. Gleichzeitig nimmt der FlieRindex ab, sodass
eine hohere Viskositat in der Flissigphase gemessen wird (Henzler und Schéfer, 1987). Ab
einer bestimmten Prozesszeit, die abhdngig von dem Organismus und den
Prozessbedingungen ist, nimmt der Konsistenzindex wieder ab und der FlieRindex zu. Es wird
angenommen, dass dies mit einer Anderung in der Myzelstruktur verbunden ist, die sich
aufgrund von mangelnden Substraten verandert (Henzler und Schéfer, 1987). Die Viskositét
im Medium hat einen starken Effekt auf das Verhéaltnis von Trégheits- und Zahigkeitskraften
in der Flussigkeit, das durch die dimensionslose Reynoldszahl beschrieben wird. Diese zeigt
dabei eine umgekehrte Proportionalitat zur Viskositat (Gleichung 3.37).

Re=d®-n-p-n. Gleichung 3.37
Da die Viskositat sich in den nicht-newtonschen Losungen mit der Prozesszeit und der
Rihrerdrehzahl andert, musste zur Berechnung der Reynoldszahl fir jeden Betriebspunkt die
scheinbare Viskositat bestimmt werden. Durch eine héhere Viskositat verringert sich die
Turbulenz im System und die Mischzeiten nehmen zu (Olsvik und Kristiansen, 1994).
Hierdurch kénnen sich vermehrt Totzonen ausbilden, in denen die Versorgung mit Substrat,
Korrekturmittel und vor allem Sauerstoff verschlechtert ist. Ruy und Humphrey (1972)
fanden dazu eine empirische Korrelation des k.a flr nicht-newtonische Fluide die von der
scheinbaren Viskositat abhangt (Gleichung 3.38).

k.a= (5) UQ 715y - h Gleichung 3.38

Dabei ist der k,a von den Parametern a, b, ¢ und h, dem volumenspezifischen
Leistungseintrag P-V* (in W-L™) und der Gasleerrohrgeschwindigkeit ug (in m-s™) abhangig.
Die Abhangigkeit des k.a von der Viskositat hdngt nach den Beobachtungen zu Gleichung
3.26 dementsprechend auch mit der Zellkonzentration im Reaktionsmedium zusammen. Die
von Deindoerfer und Gaden (1955) beschriebenen Beobachtungen zeigten bei einer Erhohung
der Zellkonzentration von 0 auf 13,4 g L™ eine Verringerung des k,a um 85 %.
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3.4 Optimierung von Zulaufverfahren

Zulaufverfahren sind bei biotechnologischen Produktionsprozessen stark verbreitet, da diese
Vorteile gegenuber den einfachen Satzprozessen aufweisen. Durch den optimalen
Zulaufvolumenstrom kann die Wachstumsrate kontrolliert werden (vgl. Kapitel 3.3.2.2),
Substratinhibierungen umgangen und Sauerstofflimitierungen verhindert werden. Haufig stellt
sich die Frage nach der optimalen Prozessfiihrung, die im Falle von biotechnologischen
Prozessen als  ZielgroRe  zum  Beispiel eine  Kostenreduzierung,  hohere
Produktkonzentrationen oder Produktertrage mit sich bringt. Zum Erreichen dieses Ziels
miussen die Einflussfaktoren (vgl. Abbildung 3.11) gefunden werden, die den gréiiten Effekt
auf diese ZielgroRe haben. Durch die Analyse dieser Einflussfaktoren sollen Bedingungen
gefunden werden, die die ZielgroRe am ehesten an eine gewunschte Grofle anndhern
(Montgomery, 2008).

Kontrollierbare Einflussfaktoren

lx1lx2 lxn

Eingang Ausgang
> Prozess

TV1TY2 TYn

Unkontrollierbare Einflussfaktoren

Abbildung 3.11: Darstellung eines allgemeinen Prozesses (aus Montogomery, 2008)

Sind dabei alle zugehorigen Funktionen linear, so handelt es sich um eine lineare
Optimierungsaufgabe. Bei Bioprozessen werden jedoch in der Regel nicht-lineare
Optimierungsverfahren bendétigt, da nicht alle Einflussfaktoren einen linearen Zusammenhang
auf die ZielgroRe besitzen (Marti und Groger, 2000). Hinzu kommt, dass Optimierungen von
Zulaufprozessen zeitaufwendig sind, da sie meist in Rihrkesselreaktoren durchgefuhrt werden
und hierdurch die Anzahl der parallelen Experimente limitiert ist (Altenbach-Rehm et al.,
1999). Daher wird durch die Verwendung von statistischen und stochastischen
Versuchsplanungen die Anzahl an parallelen oder sequentiellen Experimenten gering gehalten
(Kapitel 3.4.1). Neben den experimentellen Optimierungen konnen modellbasierte
Optimierungen durchgefiihrt werden, bei denen die Optimierung teilweise rein rechnerbasiert
durchgefihrt wird (Kapitel 3.4.2).
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3.4.1 Optimierung mit Versuchsplanungen

Die Herangehensweisen an die experimentelle Optimierung von Zulaufprozessen
unterscheidet sich im Wesentlichen nicht von denen zur Optimierung von Satzprozessen. Es
werden die zu untersuchenden experimentellen Bedingungen festgelegt (z.B.
Zulaufvolumenstrom, pH, Zulaufmedien), die entsprechenden Prozesse durchgefiihrt und auf
die zu optimierenden ZielgroRen untersucht. Auch hier konnen eindimensionale
Suchverfahren angewandt werden, bei denen in jedem Experiment nur der Wert einer
Variable (z.B. Konzentration, Volumenstrom etc.) verandert wird (Abbildung 3.12-A). Dieses
experimentelle Vorgehen ist fir manche Fragestellungen schnell und ausreichend,
vernachlassigt aber Wechselwirkungen, die durch die Anderung von weiteren
Einflussfaktoren entstehen. Aus diesem Grund ist es in vielen Fallen sinnvoll die Variation
mehrerer Variablen in einer Optimierungsstrategie zusammenzufassen. Anstatt einen
Einflussfaktor zu andern und die ZielgroRe zu beobachten, werden bei den statistischen
faktoriellen Versuchspldnen mindestens zwei Faktoren mit mehreren Stufen verandert und
dabei von linearen Zusammenhéngen der Einflussfaktoren ausgegangen. Da durch diese
Herangehensweise schnell sehr viele mogliche Kombinationen entstehen (2™, mit 2 Stufen bei
m Faktoren), werden fiir diese Fragestellungen meist Teilfaktorplane, wie die von Plackett
und Burmann (1946) verwendet. Die Kombination dieser Teilfaktorplane mit der Methode
des ,.steilsten Anstiegs™ kann zu dem Auffinden eines Maximums in dem Versuchsraum
fihren (Kennedy and Krouse, 1999; Abbildung 3.12-B). Ist der Bereich des Maximums
eingegrenzt, kann in diesem durch die Nutzung eines quadratischen Polynomansatzes
(Response Surface Methodology (RSM)) das lokale Optimum gesucht werden (Box und
Wilson, 1951.; vgl. Kapitel 4.4)

Eindimensionale Suche Eingrenzen Optimumssuche

>
T
)

L/

@)
(

>

Abbildung 3.12: Experimentelle Optimumssuche (nach Weuster-Botz, 1999)
Dargestellt ist die Suche nach dem globalen Optimum (m) mit Hilfe von eindimensionalen
Suchverfahren (A) und statistischen Suchverfahren (B und C). Das Eingrenzen erfolgt mit
faktoriellen Versuchspldnen und dem ,steilsten Anstieg®, wohingegen die Optimumssuche (@) mit
der ,,Response Surface Methode* (RSM) durchgefiihrt werden kann.

Trotz der Reduzierung des Aufwands durch die Teilfaktorplane, werden bei drei zu
untersuchenden Variablen immer noch 15 Experimente bendtigt. Aus diesem Grund lassen
sich wenige Optimierungen von Zulaufverfahren mit diesen Ansétzen finden. Zudem
beschranken sich diese Experimente h&ufig auf Prozesse in Schuttelkolben bei denen das
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Zulaufmedium nur einmalig wéhrend der Prozesszeit zugegeben wird (Chan et al., 1998). Der
zeitliche Aufwand, fir eine Optimierung mit RSM lasst sich anhand der Ergebnisse von Inan
et al. (1999) mit einem Pichia pastoris Prozess erkennen. In 20 Zulaufprozessen im
Rihrkesselreaktor fihrten die Autoren eine Optimierung des pH, der Temperatur und des
konstanten Glycerin-Zulaufvolumenstroms durch. Bei einer Prozesszeit von 84 h ist der
zeitliche Aufwand dieser Optimierung mit einem Reaktor auf ~5 Monate abschétzbar. Durch
die parallele Verwendung von drei Reaktoren konnte sie auf ~2 Monate verkirzt werden. In
anderen Arbeiten wurden hingegen die Bestandteile des Zulaufmediums, bei gleichbleibender
Zulaufrate, variiert (Saraswat et al., 2000; Nasri Nasrabadi und Razavi, 2010) oder der
Startzeitpunkt des Zulaufs verandert (Carvalho et al.,, 2002). Die Verwendung von
statistischen Versuchsplanen zur Optimierung von Zulaufprozessen findet also nur selten
Anwendung.

Bei stochastischen Versuchsplédnen, wie genetischen Algorithmen (GA), werden im
Gegensatz zu den statistischen Verfahren vor allem nicht lineare Zusammenhénge untersucht.
Der GA macht sich Eigenschaften der Evolution zunutze, bei der sich die stirksten Gene
durchsetzen. Zur Erstellung der Gene werden die zu untersuchenden Variablen mit den
verwendeten Werten in bindre Elemente kodiert oder direkt als Wert ibernommen (Roubos et
al., 1999, Abbildung 3.13). Aus einem Satz an Genen, der aus allen verwendeten Variablen
besteht, werden Chromosomen gebildet, die als Individuen bezeichnet werden. Die erste
Generation dieser Individuen wird zuféllig im Rahmen des experimentellen Raums erstellt
und die zugehdrigen ZielgrolRen experimentell bestimmt. Die besten Individuen geben nach
dem Prinzip der Evolution ihre Gene weiter, wobei es durch ,,Mutationen und ,,Cross-over
immer wieder zu Erneuerungen zwischen den Individuen kommt (Abbildung 3.13-B). Diese
sorgen dafur, dass der Algorithmus nicht nur ein lokales, sondern das absolute Optimum des
experimentellen Raums finden kann. Die Anzahl der Generationen, die zu erstellen sind, ist
abhangig von dem gesetzten Abbruchkriterium.

A Binére Kodierung B oioio 10011 10011
HyPe p Lactalbumin Hydr. Depleted medium
00101110 | 11101110 \ .~ |00101110| Chromosome [oerar T Fsw T
00101110 || 11101110 Gene ot e ftae{ oo o
EI |E| IZ |:||:| E|emente 1 Generation 2 ind .1l
H [19am Joora@]i0ai 1 |1900 6 [i001 1 1061 6 jaos 0" MGJIY‘X
Echtwert Kodierung mutated
11181 [G87 10000 Joario [ia1a [ataat foatie L::o;;z;nl:n:mw:
1,763254 | 0,5687847 | \--~\ |-3,56489 |  Chromosome
1 10011
1,763254 | | 0,5687847 Elemente b, [Meerc Phiearc”

Abbildung 3.13: Aufbau der Kodierung eines Genetischen Algorithmus mit bindrer und
Echtwertkodierung (A, aus Roubos et al., 1999) und die Funktion von Crossover und
Punktmutation wahrend der Bildung einer neuen Generation (B, aus Marteijn et al., 2002)

Genetische Algorithmen konnen fur die Optimierung &hnlicher ZielgrofRen verwendet werden,
wie die statistischen Versuchsplane, dabei jedoch groRere Variablenrdume abdecken. Eine
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Kombination aus GA und RSM zum auffinden der Region des Optimums und zum
anschlieRenden exakteren auffinden von diesem bietet sich also an.

Da auch bei der Verwendung von GAs fir die Optimierung eine hohe Anzahl an
Experimenten (meist >10) pro Generation durchgefiihrt werden muss, ist dieser Algorithmus,
im Gegensatz zur Optimierung von Satzmedien (Vester, 2009b; Etschmann et al., 2004, Havel
et al., 2006), ahnlich wie die RSM wenig flr Zulaufprozesse verwendet worden. Neben der
Suche des besten Zulaufmediums (Marteijn et al, 2002), lassen sich auch Optimierungen des
Zulaufprofils durchfihren. Dies konnte von Altenbach-Rehm et al. (1999) gezeigt werden.
Dabei wurde der Zulaufvolumenstrom des Induktors als eine doppel-sigmoidale Funktion mit
5 Parametern beschrieben und zusammen mit einer konstanten Zulaufrate des Substrats
optimiert. Die benétigten 11 Experimente pro Generation konnten aufgrund einer
MaRstabsverkleinerung in parallelen Reaktoren durchgefuhrt werden.

3.4.2 Modellbasierte Optimierung

Mit modellbasierten Optimierungen soll der experimentelle Aufwand zur Optimierung von
Zulaufprozessen reduziert werden. Ziel ist es dabei ein Modell des Prozesses zu haben, das
durch die Festlegung der Zielgrolie die zugehorigen Einflussgrofen festlegt. Steht fiir den
Prozess kein Modell zur Verfligung, kann ein kinstliches Neuronales Netzwerk (Artificial
neural network, ANN) erstellt werden. Dieses ist dhnlich wie das Gehirn aufgebaut, indem es
Eingangssignale iiber ,,Neuronen“ verkniipft und in Ausgangssignale wandelt. Da die so
entwickelten Modelle nicht bekannt sind, werden diese auch als ,,Black-Box-Modelle*
bezeichnet. An dem folgenden Beispiel soll die Erstellung eines solchen Netzwerks
verdeutlicht werden (nach Chaudhuri und Modak, 1998). Fiir einen Zulaufprozess mit dem
Zulaufvolumenstrom Fg, soll am Ende des Prozesses zur Zeit t=tgng eine maximale
Produktkonzentration P und Reaktorvolumen V erreicht werden (Gleichung 3.37).

Fan () =(P-V),_ Gleichung 3.39

Dabei muissen die Nebenbedingungen V(t)<V, ., ;0<F, (t)<F und 0<t<t.,,

in, max
eingehalten werden. Der Zulaufvolumenstrom muss nun zu jedem Zeitpunkt t die maximale
Produktbildung mit sich bringen. Durch die Unterteilung des Prozesses in N Schritte, mit dem
Zeitraum At;, lassen sich die Einflisse der Eingangsvariablen Zellkonzentration X;.,
Substratkonzentration S;.1, Produktkonzentration Pj.; und Reaktorvolumen Vj.; zum Zeitpunkt
ti.. auf die Ausgangsvariablen X;, S;, Pj und V; bei t =t; bestimmen (Abbildung 3.14). Wird
dies flr alle N Intervalle getan, so kann das Netzwerk Zusammenhange erstellen, auch wenn
diese dem Experimentator nicht bekannt waren. Diese Zusammenhdnge werden in den
versteckten Schichten erzeugt. Abhéngig von dem untersuchten Prozess kénnen innerhalb
eines Intervalls At; einige Variablen konstant gehalten werden. Die so erhaltenen Daten
kodnnen genutzt werden das ANN zu trainieren und anschlieBend Prozesse wiederzugeben.
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Die Netze konnen wiederum in ,feedforward“-Netze, die Daten nur in eine Richtung
weitergeben und rekurrente Netze unterteilt werden. Dabei kénnen die letzteren durch eine
Rickkopplung oder Zeitverzdgerung das dynamische Verhalten des Netzes erhéhen.

Die Qualitat des Netzes wird durch die zum Training verwendeten Daten vorgegeben. Ronen
et al. (2002) zeigten, dass sich aus drei experimentell durchgefiihrten Zulaufprozessen mit
willkirlichen Zulaufprofilen das neuronale Netzwerk bereits ausreichend trainieren lie3, um
den durchgefiihrten Prozess anschlieRend zu optimieren.

A F, F, Fy B C
Pt TPy R T RPN Ry
Vo> V1> VJ'-1 V| S VN-1 VN\

t=0 Bttt ety toty=te e

Abbildung 3.14: Prozess in diskreten Schritten (A, aus Chaudhuri und Modak, 1998). Aufbau von
neuronalen Netzen als einschichtiges feedforward-Netz (B) und mehrschichtiges feedforward-
Netz mit einer versteckten Schicht (hidden layer) (C).

Zuo und Wu (2000) nutzten hingegen ein neuronales Netzwerk (NN), um die unbekannten
Variablen spezifische Wachstumsrate u, Substrataufnahmerate gs und die Produktbildungsrate
gp aus den Massenbilanzen (Gleichung 3.26 - 3.28) zu erhalten. Das NN, dass diese Variablen
ausgab wurde mit dem Zulaufvolumenstrom Fi, und dessen Substratkonzentration Csein aus
vier Experimenten gespeist, um das Netzwerk zu trainieren.

Bei anderen Optimierungsproblemen liegen bereits gute deterministische Modelle vor, die
den Zulaufprozess beschreiben. Dabei treten vor allem drei Modelle immer wieder auf, bei
denen mit Hilfe von genetischen Algorithmen (GA) (vgl. Kapitel 3.4.1) oder anderen
Strategien die Zulaufvolumenstrome optimiert wurden. Dies ist die Produktion von
sekretiertem Protein durch E. coli (Park und Ramirez, 1988; Chaudhuri und Modak, 1998,
Sarkar und Modak, 2003), die Hefeproduktion auf Glukose und Ethanol als Substrat (Pertev
et al., 1997; Berber et al., 1998; Boskovi¢ und Narendra, 1995, Cabrera et al., 2002; Sarkar
und Modak, 2003; Na et al., 2002) und die Produktion von monoklonalen Antikdrpern mit
Hybridomazellen (de Tremblay et al., 1992; Roubos et al, 1999; Chen und Nguang, 2002).
Durch die modellbasierte Optimierung konnen die Zulaufprozesse in hunderten oder auch
mehreren zehntausenden (Roubos et al., 1999) von Generationen optimiert werden. Auch die
zu optimierenden Zulaufvolumenstrome konnen (ber die Prozesszeit in beliebig viele
Intervalle unterteilt werden, um glatte Kurven zu erhalten. Soweit die Prozesse experimentell
validiert wurden, konnten sie die theoretischen Ergebnisse bestétigen (Zuo und Wu, 2000;
Ronen et al., 2002; Cabrera et al., 2002).

Neben der Optimierung von Zulaufvolumenstromen lassen sich, vor allem durch die
Verwendung der neuronalen Netze, auch weitere MessgroRen, wie der Sauerstoffpartialdruck



Kapitel 3 — Theoretische Grundlagen 35

(pO.), pH, Temperatur, die Zugabe von Titrationsmittel, CO,- und O,-Konzentration im
Abgas und die Ruhrerdrehzahl als Eingangsgrofien flr die Optimierung verwenden. Neben
diesen direkt gemessenen Variablen kdnnen auch berechnete Werte, wie der RQ oder die
OUR verwendet werden (Gnoth et al., 2008). Fir deren Nutzung ist neben der Verlasslichkeit
der Eingangsgrofiien, deren Verarbeitung wichtig. Diese als Software-Sensoren (Soft-Sensor)
benannten Berechnungen werden meist durch die beschriebenen Neuronalen Netzwerke oder
durch (erweiterte) Kalmanfilter durchgefihrt (Kalman, 1960). Die Regelung kann als offener
Regelkreis geschehen, wenn gemessene Variablen nicht verfugbar oder unzuverldssig sind.
Dagegen greift der geschlossene Regelkreis die Variablen aus dem laufenden Prozess ab, um
die Regelung zu aktualisieren (Gnoth et al., 2008).

EinflussgroBen, die ,,online” wihrend eines Prozesses gemessen werden konnen, kénnen
direkt in einem Modell verwendet und der laufende Prozess online optimiert werden. Die
resultierenden SteuergroBen konnen wiederum in den Prozess eingreifen und diesen in
optimierter Form weiterfihren (Frahm et al., 2004). Hierdurch kénnen neben der
Zellkonzentration auch andere Regelgrofien gesteuert werden.

Ein Regelkreis ohne Optimierung wurde von Kleist et al. (2002) eingefihrt. Dabei konnte
zum einen durch die at-line gemessene Glukosekonzentration, zum anderen durch den
gemessenen pO, der Zulaufvolumenstrom so eingestellt werden, dass die gewinschten
Konzentrationen an Glukose beziehungsweise pO, gehalten wurden.

Na et al. (2002) zeigten, dass die Anpassung der Zulaufrate an die aktuelle Wachstumsrate
mit einem einfachen Modell mdglich ist. Hierbei wurde wahrend des Prozesses zu jeder
Stunde die Wachstumsrate gemessen und mit Hilfe eines GAs der optimale
Zulaufvolumenstrom fur den weiteren Prozessverlauf bestimmt. In einer weiteren Semi-
Echtzeit Optimierung wurde der aus einem Modell berechnete Zulaufvolumenstrom mit dem
tatsachlichen abgeglichen (Zuo und Wu, 2000). Die Abweichungen flossen erneut in das
Modell ein und verbesserten durch eine Korrektur des Zulaufvolumenstroms die finale
Produktkonzentration.

Eine modellbasierte Optimierung kann also die Anzahl der bendtigten Experimente stark
reduzieren. Weiterhin kann durch eine online Optimierung, die die Steuerung des Prozesses
ubernimmt die Varianz zwischen den sequentiellen Prozessen verringert werden (Gnoth et al.,
2008).
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4 Material und Methoden

4.1 Losungen und Medien

Fur die Durchfihrung von Kultivierungen und Analytik wurden verschiedene Lésungen und
Medien bendtigt. Die Erstellung und Zusammensetzung ist in diesem Kapitel beschrieben.
Dabei ist das Kapitel zum einen in die Arbeiten mit Bacillus subtilis zur Riboflavinproduktion
und zum anderen in die Produktion von Hemicellulasen und Cellulasen mit Aspergillus
aculeatus DSM 2344 und Trichoderma reesei RUT-C30 unterteilt.

4.1.1 Riboflavinproduktion
Im Folgenden sind Ldsungen und Medien aufgefiihrt, die fir die Riboflavinproduktion mit
B. subtilis verwendet wurden oder der Analytik der Prozesse dienten.

4.1.1.1 Stammlbésungen

Bei der Erstellung der Stammldsungen wurden die Chemikalien eingewogen, mit VE-H,0
auf das gewilnschte Volumen aufgefullt und bei 121 °C fir 20 min autoklaviert.
Ausgenommen waren die Eisensulfat-Losung, die steril filtriert wurde (0,2 pm), und die
Chloramphenicol-Ldsung, die in reinem Ethanol angesetzt und direkt verwendet wurde. Die
in Tabelle 4.1 aufgelisteten Losungen wurden fur das Ansetzen der Medien verwendet. Fir
die Durchfiihrung von Optimierungsexperimenten zum Zulaufmedium, wurden weitere
Stammldsungen erstellt (Tabelle 4.2), die teilweise in variierenden Mengen in den
Satzmedien eingesetzt wurden (Vester, 2009b).
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Tabelle 4.1:Stammlésungen der Medienzuséatze zur Riboflavinproduktion

Komponente Losungsmittel  Konzentration Sterilisation
Antischaum (1:2) VE-H,0 AK
Struktol J633 500 mL L™
CaCl,-Losung (500x) VE-H,0 AK
CaCly2 H,0 31,25g L™
Chloramphenicol-L&sung (500x) Ethanol (absolut) SF
Chloramphenicol 300gL*
Eisensulfat-Ldsung (500x) VE-H,0 AK
FeSO47 H,0 21,0gL"
Mg/Zn-L6sung (500x) VE-H,0 AK
MgSO,+7 H,0 500gL*
ZnS0O,+7 H,0 20gL*
Spurenelemente (500x) VE-H,0 AK
AlCly+6 H,0 05¢gL?
CoCl,#6 H,0 20gL*
CuCl,*2 H,0 0,375gL*
MnSO,+H,0 70gL?
(NH,)sM07054 0,75¢gL*

Tabelle 4.2: Stammldsungen zur Erstellung von Satzmedien fiir die Riboflavinproduktion

Komponente Konzentration
Glukose
Glukose*H,0 682,59 L™
Al
Na,HPO,*12 H,0 1646 g L™
A2
(NH,),S0, 282gL*
Na-GlutamatsH,0 16,6gL*
Puffer-Losung (8x)
K,HPO, (wasserfrei) 192,09 L™
KH,PO, (wasserfrei) 192,09 L™
Glycin-Losung (20x)
Glycin 40,0gL*
NH,CI-Ldsung (5x)
NH,CI 120,09 L™
Hefeextrakt-Ldsung (5x)
Hefeextrakt 300,09 L™
Casamino Acids-Ldsung (5x)
Casamino Acids 300,0gL*

Eisensulfat-Losung (25x)
FeSO,+7 H,0 50gL™
NaNO;-Ldsung (15x)
NaNO; 360,0gL*
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4.1.1.2 Vorkultur

Fur die Kultivierung im Milliliter- und im Litermal3stab wurde eine zweistufige Vorkultur
nach folgendem Protokoll erstellt:

In einen 500 mL Schuttelkolben mit Schikanen wurden 50 mL des autoklavierten
Vorkulturmediums | vorgelegt (Tabelle 4.1). Nach der Zugabe von 100 pL Chloramphenicol
und 3 Tropfen sterilem Antischaum wurde der Ansatz mit 1 mL einer Bakterienstammldsung
inokuliert.

Tabelle 4.3: Vorkulturmedium | zur Riboflavinproduktion

Komponente Konzentration
Veal Infusion Broth 30,0gL*
Sorbitol 10,0g L™
Hefeextrakt 50¢gL?
K,HPO, (wasserfrei) 25¢gL"?
Chloramphenicol 0,06gL"?
Struktol J633 1:2 02mLL™

Lésungsmittel VE-H,O ad1,0L

Fur die zweite Vorkultur wurden 150 mL autoklaviertes Vorkulturmedium Il in einen 1 L
Schittelkolben mit Schikanen gefullt. Es wurden weiterhin jeweils 300 uL Zusétze
(Spurenelement-, Mg/Zn-L6sung, Chloramphenicol und Eisensulfat, siehe Tabelle 4.1)
hinzugegeben. Der Ansatz wurde mit 10 Tropfen Struktol J633 (1:2) versetzt und mit 500 uL
verdunnter VVorkultur I inokuliert.

Tabelle 4.4: Vorkulturmedium 11 zur Riboflavinproduktion

Komponente Konzentration
Na-GlutamatsH,0 06gL?
K,HPO, (wasserfrei) 40gL?
KH,PO, (wasserfrei) 40g L™
Na,HPO,*12 H,0 70gL"?
NH,CI 02¢glL™
(NH,),SO, 1,2¢gL*?
Hefeextrakt 150¢gL"
Chloramphenicol 0,06gL™

Struktol J633 (1:2) 02mLL*
Losungsmittel VE-H,O ad1,0L

4.1.1.3 Satzmedien

Referenzmedium

Zur Erstellung des Referenzmediums wurden die in Tabelle 4.5 aufgeftihrten Chemikalien
eingewogen, auf 0,92 L Volumen mit VE-H,O aufgefillt und autoklaviert. Anschliel3end
wurden 20,0 mL L™ der Satzglukose (Tabelle 4.2), 0,2mL L™ Antischaum und jeweils
20mLL? der Zusatze (Spurenelemente-, Chloramphenicol-, CaCl,-, Mg/Zn- und
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Eisensulfat-Losung, siehe Tabelle 4.1) unter sterilen Bedingungen dem Medium zugegeben.
Die Inokulation der Hauptkultur mit der Vorkultur 1l erfolgte bei ODgsonm= 6 — 8 mit einem
Volumen von 50 mL L™

Tabelle 4.5: Referenzmedium zur Riboflavinproduktion

Komponente Konzentration
Na-GlutamatsH,0 0,75¢gL*
K,HPO, (wasserfrei) 471gL"
KH,PO, (wasserfrei) 471¢gL"

Na,HPO,*12 H,0 8,23g L™
NH,CI 023¢gL*
(NH,),SO, 1,41gL*
Hefeextrakt 11,77gL*

Losungsmittel VE-H,0 ad 0,92 L

Satzmedien aus der Optimierung

Die Satzmedien aus der Optimierung Il von Vester (2009b) wurden aus autoklavierten
Stammldsungen (Tabelle 4.1 und Tabelle 4.2) angesetzt. Die Losungen wurden nach dem
folgenden Schema steril aus den Stammldsungen auf die benétigten Endvolumina
zusammengegeben. Die Inokulation der Hauptkultur mit der Vorkultur Il erfolgt bei
ODgsonm= 6 — 8 mit einem Volumen von 50 mL L™

Tabelle 4.6: Schema zum Ansetzen von weiteren Satzmedien zur Riboflavinproduktion

Losung Gen2Ind6  Gen4lnd10 Gen8Ind14
Puffer-Lésung (8x) 101,0mL L™ 611mLL? 372mLL™?
Glycin-L6sung (20x 175mLLY 240mLL* 208mLL*
NH,CIl-Lésung (5x) 08mLLY 141mLL* 08mLL™

Hefeextrakt-Losung (5x) 324mLL* 453mLL? 1356mLL*
Casamino Acids-Lésung (5x)  147,0mLL™* 940mLL" 146mL L™
Eisensulfat-Lésung (25x 82mLL* 29mLL* 82mLL™
NaNOs—Losung (15x) 91mLL* 534mLL* 91mLL™?
Mit sterilem VE-H,O auf 820 mL auffiillen
Al 50,0 mL L™
A2 50,0 mL L™
Satzglukose 20,0 mL L
CaCl,-Losung (500x) 20mLL*
Chloramphenicol-Lésung (500x) 20mLL?
Eisensulfat-Losung (500x) 20mLL*
Mg/Zn-Lésung (500x) 20mLL*
Spurenelemente (500x) 20mLL*
Antischaum 0,6mLL?

Inokulum 50,0 mL L™
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4.1.1.4 Zulauflésung

Zum Erstellen der Zulauflésung wurden eine Glukose-, eine Mineral- und eine
Ammoniumsulfatlésung mit VE-H,O angesetzt und autoklaviert. Die Konzentrationen sind
in Tabelle 4.7 aufgelistet. Die Zulaufraten an Glukose betrugen 6,8 g L h fiir die
Kultivierungen mit Ammoniak als Base und 5,1 g L™ h™ fiir die tibrigen Kultivierungen.

Fir den LitermaBstab wurden 28,69 mL L* Minerallésung und entsprechend der
gewilinschten Konzentration die Ammoniumsulfatlésung (Tabelle 4.8) zur Glukose gegeben
und diese auf 1L mit sterilem VE-H,O aufgefillt. Dies ergab eine Konzentration von
455 g L™* Glukose in der Zulaufldsung.

Im MillilitermaRstab wurden 25 mL L™ Minerallésung zu der autoklavierten Glukoselésung
gegeben und die Losung auf 1L Volumen aufgefullt. Zur Erstellung der fertigen
Zulauflosung wurde die resultierende Glukoselosung mit der entsprechenden Menge an
Ammoniumsulfatlésung (Tabelle 4.8) und sterilem VE-H,0 auf eine Konzentration von 1:2
verdiinnt, so dass die Lésung eine Konzentration von 198 g L™ Glukose enthielt.

Tabelle 4.7: Stammldésungen zum Ansetzen der Zulauflésungen zur Riboflavinproduktion

Komponente Konzentration
Minerallésung
MgS0O,+7 H,0 40,0gL*
MnSO,+H,0 0,292 ¢g L™
ZnSO,+7 H,0 0,08gL"

LitermaBstab

Glukose
Glukose*H,0 500,09 L™
VE-H,0 3000 mL L™
Ammoniumsulfatlésung
(NH,),SO, 450,0g L™

Millilitermafstab

Glukose
Glukose*H,0 436,7gL*
VE-H,0 3000 mL L™
Ammoniumsulfatlésung
(NH,),SO, 300,09 L™

Tabelle 4.8: Stickstoffkonzentrationen in Zulaufmedien zur Riboflavinproduktion

Stickstoffzulaufrate Medium LitermaRstab  MillilitermaRstab
155gL*th? Alle 137,58 g L™ 60,0gL*
084gL*h? Referenz 75,049 L™ 32,7¢gL*
0,77gL*h? Gen8 Ind14 6859 L™ 299¢gL™?
0,76gL*h* Gen4 Ind10 67,3gL" 294¢gL™?

04gL'h? Gen?2 Ind6 355g L™ 155¢gL*
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4.1.1.5 Korrekturmittel fur Kultivierungen

Fur die einseitige pH-Regelung der Kultivierungen mit B. subtilis auf pH 6,8 wurden zwei
verschiedene Basen eingesetzt. Zum einen wurde aus einer 25 % Ammoniumhydroxidlésung
mit VE-H,O eine 12,5 %ige Losung durch eine 1:2 Mischung erstellt. Diese Base diente
gleichzeitig auch als Stickstoffquelle fiir den Prozess. Zum anderen wurde 4 M Natronlauge
zur Korrektur eingesetzt, wobei der Stickstoff in diesen Prozessen uber das Zulaufmedium
dem Prozess zugefuhrt wurde.

4.1.1.6 Lo6sungen zur Probenaufbereitung

Natronlauge

Fur die Aufarbeitung der Proben zur Riboflavinanalytik wurden die Riboflavinkristalle in
1 M Natronlauge gel6st. Zur Erstellung der Lésung wurde eine 10 M Natronlauge angesetzt,
indem 40,0 g Natriumhydroxid auf Eis in 100 mL VE-H,O geldst wurden. Aus dieser
Stammlosung wurde durch eine 1:10 Verdinnung die gebrauchsfertige 1 M Natronlauge
erstellt.

Pufferlésung

Fur das Messen der Zelldichten und der Riboflavinkonzentrationen in den Kultivierungen
mussten die Proben auf Konzentrationen verdiinnt werden, die im Messbereich lagen. Die
Verdunnung erfolgte jeweils mit Hilfe eines 0,1 M Natriumphosphatpuffers.

Zur Erstellung der 0,1 M Pufferlésung mit pH=7,4 wurden 11,3859 Na,HPO, und
2,732 g NaH,PO,4*H,0 eingewogen. Die Chemikalien wurden auf 1 L mit VE-H,0 geldst und
aufgefiillt.

Zitronensaure

Bei der Aufarbeitung der Riboflavinproben wurde die Natronlauge durch Zugabe von
1,5 M Zitronensdure neutralisiert. Zum Ansetzen der 1,5 M Zitronensdure wurden
31,521 g C¢HgO7°H,0 eingewogen und auf ein Gesamtvolumen von 100 mL mit VE-H,0
aufgefillt.



42 Kapitel 4 — Material und Methoden

4.1.2 Produktion von Hemicellulasen und Cellulasen
4.1.2.1 Kulturmedien

Satzmedien

Fur die Produktion von Cellulasen und Hemicellulasen werden hauptsachlich zwei Medien in
verschiedenen Variationen verwendet. Zum einen ist dies das Medium nach Vogel (1956), das
meist als ,,Vogel-Medium® bezeichnet wird, und das ,,Mandels-Medium®, das von Mandels
und Weber (1969) entwickelt wurde. Bei der Verwendung dieser Medien werden zumeist
Stammldsungen angesetzt und diese mit Leitungswasser zum fertigen Medium verdiinnt. Bei
der Sterilisation der Medien durch Autoklavieren wird das Medium fir 20 min auf 121 °C
erhitzt. Zur Erstellung der Medien wurden die in Tabelle 4.9 aufgelisteten Ldsungen
verwendet.

Tabelle 4.9: Stammldsung zur Erstellung von Medien fur die Hemicellulase und Cellulaseproduktion

Losung Konzentration
Laktoseldsung (150 g L™
Laktose Monohydrat 157,98 g L™
Biotinlésung (1 g L™)
Biotin 1g L% in 50 % (v/v) Ethanol
1M KH,PO,
KH,PO, 136,09¢g L™
1M K,HPO,
K,HPO, 174,18¢gL*
10 % Glycerin/0,1 % Triton-Losung
98 % Glycerin 100 mL L™
10 % Triton X100 10mLL?

Die in Tabelle 4.10 aufgelistete Spurenelementlésung wurde zur Erstellung der Vogels-
Losung in Tabelle 4.11 erstellt. Mit der Vogels-Lésung wurde das Satzmedium (Tabelle 4.12)
fur Vorkulturen und die Experimente in Schittelkolben, Milliliter- und Litermalstab mit
A. aculeatus DSM 2344 erstellt. Flr die Experimente zu verschiedenen Zuckern wurden
Laktose Monohydrat, Glukose Monohydrat und Maltose Monohydrat auf eine finale
Zuckerkonzentration von 1 % direkt in das Medium vor dem Autoklavieren eingewogen.

Tabelle 4.10: 1000x Spurenelementlésung fur das Vogel-Medium
Die angegebenen Konzentrationen werden in VE-H,O angesetzt.

Substrat Konzentration
Zitronensaure Monohydrat 50gL*
ZnS0,-7 H,0 50gL"
Fe(NH,)SO,-6 H,0 1,0gL™"
CuS0,-5H,0 025gL™*
MnS0O,-H,0 005gL™*
HsBO; 005¢gL™

Na,MoO, 0,05gL-1
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Tabelle 4.11: 50x Vogels-L6ésung zur Erstellung des Vogels-Medium

Die angegebenen Konzentrationen wurden in VE-H,O angesetzt. Die Zusammensetzung der
Spurenelementlésung ist in Tabelle 4.10 beschrieben.

Substrat Konzentration
Natriumcitrat Pentahydrat 150 g L™*
NH,NO, 100g L™
MgSO,7 H,0 10gL*
CaCly2 H,0 5gL*
Spurenelementlésung 5mLL"

Tabelle 4.12: Zusammensetzung des Vogels-Medium, zur Kultivierung von A. aculeatus DSM 2344

Komponente Vorkultur Fermenter
50x Vogels Lésung 20mL L? 20mL L?
Xylan 20gL* 20gL*
1 M KH,PO, 053mL L™ 0,53mL L™
1 M K3;HPO, 48,93 mL L™* 48,93 mL L™*
Leitungswasser auf 0,912 L auffullen auf 0,812 L auffillen
autoklavieren
Laktose-Lsg. (150 g L) 66,67 mL L™ 66,67 mL L™
1 g/L Biotin (sterilfiltriert) imLL* 1mLL?
Inokulum Sporensuspension 100 mL L™ Vorkultur

Fur die Kultivierungen mit T. reesei RUT-C30 zur Cellulaseproduktion wurde das Mandels-
Medium verwendet. Fir dieses wurde ebenfalls mit einer Spurenelementlésung (Tabelle 4.13)
eine Stammldsung der Salze erstellt (Tabelle 4.14). Die Erstellung des Kulturmediums
inklusive des Puffers, der fiir die Optimierungsexperimente benutzt wurde, sind in Tabelle
4.15 dargestellt. Die eingewogenen Konzentrationen an Zitronensédure und Natriumcitrat
ergeben einen 0,1 M Puffer. Fir Experimente zum Einfluss des Puffer-pHs, wurden die
Konzentrationen des Puffers auf pH 4,0 und pH 5,0 zu 11,994 bzw. 7,034 g L™ Zitronensaure
und 11,051 bzw. 18,643 g L™ Tri-Natriumcitrat Dihydrat ge4ndert.

Tabelle 4.13: 2000x Spurenelementlésung fur das Mandels-Medium
Die angegebenen Konzentrationen werden in VE-H,O angesetzt.

Substrat  Konzentration
FeSO4-H,0 10gL™
MnSO,-H,0 312¢gL*

ZnS04-7 H,0 28¢gL™
CoCl, 4gLt
HCI 5mL L™
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Tabelle 4.14: 25x Mandels-Lésung zur Erstellung des Mandels-Medium.

Die angegebenen Konzentrationen wurden in VE-H,O angesetzt. Die Zusammensetzung der
Spurenelementlésung ist in Tabelle 4.13 beschrieben.

Substrat Konzentration
KH,PO, 50gL*
(NH,),S0, 35gL?t
MgS04-7 H,0 75gL*
Urea 75gL"
CaCl,* 75gL"

Spurenelemente (2000x) 125mL L™
* Wurde vor der Zugabe in VE-H,0 gelost

Tabelle 4.15: Zusammensetzung des Mandels-Medium zur Kultivierung von T. reesei RUT-C30

Komponente Vorkultur Experiment
25x Mandels-L6sung 40mL L™ 40mLL*
Cellulose (Avicel PH-101) 20g L™ Nach Experiment
Zitronensaure (wasserfrei) 9,554 g L™ 9,554 g L*
Tri-Natriumcitrat Dihydrat 14,786 g L 14,786 g L™
Tween 80 1mLL? 1mLL?
Pepton aus Casein 5gL* 5gL*
Leitungswasser auf 0,912 L auffullen auf 0,812 L auffillen
autoklavieren
Laktose-Lsg. (150 g L™) 66,67 mL L™ 66,67 mL L™
Inokulum Sporenldsung 100 mL L™ Vorkultur

Zulaufmedien

Fur die Optimierung der Zulaufmedien wurden die Medien analog zu den experimentellen
Versuchsplénen erstellt (Tabelle 4.23). Fir die Kultivierungen mit A. aculeatus DSM 2344
wurde daflir das Xylan zusammen mit dem Laktose-Monohydrat in ein 15 mL Reaktionsgefal
eingewogen, das Ammoniumnitrat aus einer 10x Stammldsung (285,7 gL in VE-H,0)
hinzugegeben und alles mit VE-H,0 gelost. Die Losung wurde autoklaviert und nach dem
Autoklavieren auf das entsprechende VVolumen mit sterilem VE-H,0 aufgeflit.

Fur die Optimierungen mit T. reesei RUT-C30 wurden die Zulaufmedien nach dem in Tabelle
4.23 dargestellten Plan erstellt. Dabei wurde Laktosemonohydrat eingewogen, VE-H,O
hinzugegeben und autoklaviert. Nach dem Autoklavieren wurde Ammoniumsulfat aus einer
sterilen 500 g L™ L6sung hinzugegeben und auf das Endvolumen mit sterilem VE-H,O
aufgefullt. FUr Zulaufmedien mit nur einem Substrat wurden die entsprechenden Volumina
direkt eingewogen, autoklaviert und auf das Endvolumen aufgefullt.

4.1.2.2 Antischaumlésung

Die starke Schaumbildung, die vor allem bei komplexen Feststoffmedien in
Rihrkesselreaktoren entsteht, kann besonders bei diesen Substraten zu Problemen fiihren.
Durch den Schaum wird das Substrat aus dem Medium ausgetragen und bildet an den
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Wanden und Einbauten Rander. Das so aus dem Kulturmedium entfernte Substrat ist in der
Regel nicht wieder zufiihrbar. Diesem Phanomen kann durch regelmaRige Zufuhr von
Antischaum, besonders wéhrend der Satzphase, entgegengewirkt werden. Als Antischaum
wurde das wasserlésliche Struktol® J633 mit VE-H,0 in einem Verhaltnis 1:2 verdiinnt.

4.1.2.3 Dinitrosalicylsaure

Die Dinitrosalicylsaurelosung (DNS) wird zur Bestimmung von Zuckerdquivalenten in
Losungen verwendet und kann hierdurch die entstehenden reduzierenden Zuckerreste im
Filterpapiertest und dem Xylanasetest sichtbar zu machen. Durch eine Reduzierung der 3,5-
Dinitrosalicylsdure zu 3-Amino-5-Nitrosalicylsdure durch die reduzierenden Zuckerenden
kommt es zu einem Farbumschlag von gelb zu rot, der bei 540 nm messbhar ist. Die
Zusammensetzung wurde von Sumner und Graham (1921) und Sumner und Somers (1949)
als erstes beschrieben und existiert in verschiedenen Variationen. Am haufigsten wird das
nach Miller (1959) und Miller et al. (1969) beschriebene Rezept verwendet. Die meisten
Rezepte enthalten Phenol, um eine Verstarkung des Farbumschlags zu realisieren. Das hier
verwendete Rezept verzichtet aufgrund der Verwendung von offenen GeféalRen darauf.

Bei der Herstellung der DNS-L6sung werden 10 g 3,5-Dinitrosalicylsaure in 500 mL VE-H,0
gelost. Unter standigem Ruhren werden 16 g NaOH hinzugegeben, wobei die Lésung auf
45 °C erwarmt werden kann, um das Losen zu erleichtern. Nach dem L&sen werden 300 g
Rochelle-Salz (Kalium-Natrium-Tartrat Tetrahydrate) zu der Losung hinzugegeben. Die
Losung wird im Dunkeln gerthrt, bis alles geldst ist, und auf Raumtemperatur abgekdhit.
AnschlieBend wird der Ansatz auf 1L mit VE-H,O aufgefullt und in einer lichtdichten
Flasche bei Raumtemperatur aufbewahrt. Die Losung besitzt eine Haltbarkeit von sechs
Wochen.

4.1.2.4 Natriumcarbonatlésung

Bei p-Nitrophenyl (pNP)-basierten Enzymtests wird das Substrat gespalten, so dass p-
Nitrophenol freigesetzt wird. Zum Abbrechen des Enzymtests und zur Verschiebung des
Farbspektrums der Ldsung von p-Nitrophenol wird eine 1 M Natriumcarbonatlésung
verwendet. Diese verschiebt den pH des Ansatzes in einen basischen Bereich, wodurch ein
Farbumschlag von einer farblosen zu einer gelben Lésung entsteht, die bei OD =406 nm
gemessen werden kann. Zum Ansetzen der Lésung wurden 105,99 g Natriumcarbonat in VE-
H,0 geldst, auf 1,0 L aufgefillt und bei Raumtemperatur aufbewahrt.

4.1.2.5 Puffer
Fur weitere Untersuchungen der Enzyme wurden zwei Puffer zur Durchfihrung der
Enzymtests hergestellt. Die Aktivitatstests der Xylanasen wurden in einem 50 mM Natrium-
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Citratpuffer pH 5,3 und die Cellulasetests in einem 50 mM Natrium-Citratpuffer pH 4,8
durchgefihrt, wie sie in Tabelle 4.16 aufgelistet sind.

Tabelle 4.16: Natriumcitrat-Puffer fir Enzymtests

Puffer Citronensaure Tri-Natriumcitrat Dihydrat
50 mM, pH4,8  4,013gL™ 8,562¢gL™
50mM, pH53 2792¢gL™ 10,432 g L*

4.1.2.6 p-Nitrophenyl-Substrate

Fur die Durchfuhrung der p-Nitrophenyl-Tests (pNP-Tests) wurden verschiedene Substrate zu
einer 2 mM Losung in dem entsprechendem Puffer hergestellt. Fir die Bestimmung von
Hemicellulasen wurden 27,1 mg 4-Nitrophenyl-p-D-Xylopyranoside (pNPX) und 30,125 mg
4-Nitrophenyl-p-D-Galactopyranoside (pNPGal) in jeweils 50 mL 50 mM Natrium-
Citratpuffer pH 5,3 angesetzt (Tabelle 4.16). Fir die Untersuchungen der Cellulasen wurden
46,3 mg 4-Nitrophenyl-p-D-Cellobioside (pNPC) und 30,2 mg von 4-Nitrophenyl-p-D-
Glucopyranoside (pNPGIu) jeweils in 50 mL 50 mM Natrium-Citratpuffer pH 4,8 (Tabelle
4.16) geldst. Die Losungen wurden zu 1,8 mL in 2 mL Reaktionsgefal3en aliquotiert und
bei -32 °C aufbewahrt.

4.1.2.7 Xylanase-Ldsung

Fur die Durchfiihrung des Xylanasetests wurde eine 1 % Birkenxylan Ldsung verwendet. Fir
die Herstellung der Lésung wurden 1 g Birkenxylan (4-O-Methyl Glucuronoxylan) in 80 mL
eines 50 mM Natrium-Citrat Puffers pH 5,3 gegeben. Die Lsung wurde erst unter Rihren auf
60 °C erwéarmt und dann fiir einige Minuten gekocht. Unter Rihren wurde die Lésung uber
Nacht abgekuhlt und anschlieend auf 100 mL mit dem Puffer aufgefullt. Die Ldsung wurde
aliquotiert und bei -32 °C aufbewahrt.

4.2 Mikrobiologische Methoden

In den folgenden Kapiteln sind die verwendeten Mikroorganismen, deren Stammhaltung und
Kultivierung beschrieben. Dabei wird zuerst die Riboflavinproduktion betrachtet und
anschlieRend die Produktion von Hemicellulasen und Cellulasen.

4.2.1 Riboflavinproduktion

Die biotechnologische Produktion von Riboflavin wurde mit dem im Folgenden
beschriebenen Organismus und Protokollen sowohl im Millilitermal3stab als auch im
Litermalistab durchgefihrt.
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4.2.1.1 Mikroorganismus und Stammhaltung

Fur die Produktion von Riboflavin wurde Bacillus subtilis RB50::[pRF69], (Perkins, 1999)
von DSM Nutritional Products (DSM NP) zur Verfugung gestellt. Dieser geht auf den Stamm
Bacillus subtilis RB50 zurick, der Resistenzen gegentber einigen Purin- und Riboflavin-
Analoga besitzt, die fur die Riboflavinsynthese benétigt werden. Zudem kann der Stamm
nicht mehr sporulieren. In der Weiterentwicklung zu Bacillus subtilis RB50::[pRF69],
wurden dem Stamm einige Gene mit starkem Promoter fiir die Riboflavinproduktion in das
Genom mehrfach integriert und mit einer Chloramphenicolresistenz ausgestattet (Kapitel
3.1.2).

Fur die Stammhaltung wurde eine Kultur mit 50 mL Vorkulturmedium | (Tabelle 4.3) in
einem 100 mL Schuttelkolben mit Schikanen mit 1 mL einer Bakterienstammldsung
inokuliert. Die Kultur wurde 5—6h bei 37 °C und 190 min™ in einem Schiittelinkubator
(Multitron 11, Infors, Bottmingen, Schweiz; Exzentrizitdt 5 cm) kultiviert. AnschlieRend
wurde die Kultur auf Eis gekihlt, mit 87 % Glycerin zu einer finalen Konzentration von
15 % (v/v) Glycerin verdinnt und jeweils 1 mL in 1,5 mL ,,Safe-Lock“-Reaktionsgefélen
aliquotiert. Die ReaktionsgefalRe wurden in fliissigen Stickstoff eingefroren und bei -80 °C
gelagert.

4.2.1.2 Vorkultur

Die Vorkultur fur die Riboflavinproduktion mit B. subtilis RB50::[PRF69], wurde in einem
zweistufigen Prozess erstellt. Dabei wurde die VVorkultur I mit 50 mL Kulturmedium in einem
500 mL Schittelkolben mit Schikanen angesetzt (Tabelle 4.3), mit 1mL einer
Bakterienstammldésung inokuliert und fiir fiinf bis sechs Stunden bei 190 min™ und bei 37 °C
in einem Schittelinkubator (Multitron 11, Infors, Bottmingen, Schweiz; Exzentrizitat 5 cm)
kultiviert. Bei Erreichen einer optischen Dichte von ODgsonm=0,8 - 1 wurde mit sterilem
Vorkulturmedium | eine Verdiinnung von 10° — 10 erstellt. Mit 0,5 mL dieser Verdiinnung
wurde die zweite Vorkultur mit 150 mL Vorkulturmedium Il (Tabelle 4.4) in einem 1L
Schiittelkolben mit Schikanen inokuliert und Uber Nacht fur ~14 h unter den gleichen
Bedingungen bis OD = 6 - 8 kultiviert.

4.2.1.3 Kultivierungen

Kultivierungen von B. subtilis zur Riboflavinproduktion wurden im Milliliter- und im
LitermaRstab durchgefiihrt. Die Prozessfuhrung wurde, soweit moglich, zwischen den
MaRstaben Ubertragen. Unterschiede waren vor allem die verfahrenstechnische Realisierung
eines ausreichenden Sauerstoffpartialdrucks. Hierfur wurde im Millilitermal3stab reiner
Sauerstoff bis 50 % des Gasvolumenstroms in die Zuluft gemischt. Im Litermalistab wurde
hingegen Uberdruck auf das Gef4R gegeben und die Riihrerdrehzahl angepasst.
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Tabelle 4.17: Prozessparameter fur Kultivierungen zur Herstellung von Riboflavin

Parameter Millilitermal3stab  LitermaRstab
Inokulationsvolumen 50mL L™ 50 mL L™*
Temperatur 39°C 39°C
Ruhrerdrehzahl 2700 min™* 800-1500 min™*
(volumetrischer Leistungseintrag) (153WLYH  (55-359WLY
Uberdruck 0,2 - 0,6 bar
Begasungsrate i 48 L min 1,17-2 vwm
(in alle Reaktoren)
Begasungsrate Sauerstoff 0,0-2,4L min?
pO2-Bereich >20% >20%
Inkubationszeit 48 h 48/72 h

Prozesse im Ruhrkesselreaktor im LitermalR3stab

Die Kultivierungen im Litermalistab wurden mit einem 7,5 L Ruhrkesselreaktor (Labfors 2,
Infors, Bottmingen, Schweiz) mit 3 L Startvolumen durchgefiihrt (Abbildung 4.1). Der Kessel
war mit drei 6-Blatt Scheibenriihrern und einem Gasrohr bestlickt. Mit Hilfe einer pH-
Elektrode (Mettler-Toledo) und einer pO,-Sonde (InPro 6000, Mettler Toledo, Giel3en)
wurden die KenngrdRen in der Kultur gemessen. Die Regelung der Kenngrof3en erfolgte Gber
die Software Iris NT Pro Balance V4.11 (Infors, Bottmingen, Schweiz). Die Konzentrationen
des Sauerstoffs und Kohlendioxids im Abgas wurden durch eine Abgasanalytik bestimmt
(Easy Line, ABB, Mannheim). Das Volumen im Rihrkessel wurde durch eine Waage
(QC35 EDE-S, Sartorius, Gottingen) kontinuierlich aufgezeichnet.

Der Kessel wurde vorbereitet, die pH-Sonde kalibriert und das Medium nach dem
Autoklavieren in den Kessel gepumpt. Nach dem Festlegen der Temperatur, der
Begasungsrate und der Ruhrerdrehzahl wurde die Sonde =zum Messen des
Sauerstoffpartialdrucks kalibriert. Die Inokulation mit der Vorkultur erfolgte aus einer
Vorlageflasche mit Hilfe einer Schlauchpumpe (ISM444, I1smatek, Wertheim-Mondfeld). Die
Zugabe des Zulaufmediums erfolgte kontinuierlich ebenfalls mit Hilfe der externen
Schlauchpumpe.
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Abbildung 4.1: Versuchsaufbau fir Prozesse im Ruhrkesselreaktor im LitermaRstab
Dargestellt ist der Versuchsaufbau fur Kultivierung von Mikroorganismen im Litermafl3stab mit dem
VorlagegefaB fiir das Zulaufmedium (1), der externen Schlauchpumpe fiir den Zulauf (2), dem
Rihrkesselreaktor (3), der Waage zum ermitteln des Mediumvolumens (4), die Vorlagegefalie fir
Titrationsmittel und Antischaum (5), dem Prozessrechner (6) und der Abgasanalytik.

Prozesse in Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalistab

Fur die Kultivierungen im Millilitermal3stab wurde das 48-fach Rihrkesselreaktorsystem
(bioREACTOR, 2mag, Minchen) unter der Sterilwerkbank mit Einwegreaktoren mit
Stromungsbrechern bestiickt. Die verwendeten und gekihlten Satzmedien wurden inokuliert
(Tabelle 4.5 und Tabelle 4.6) und jeweils 8,3 mL des inokulierten Mediums in die Reaktoren
gefillt. Der Deckel mit den Rihrern wurde zusammen mit dem Sterilfilter fir die Begasung
auf den bestiickten Block gesetzt und auf dem Laborroboter (Genesis 150, Tecan
Deutschland, Crailsheim) positioniert (Abbildung 4.2). Der Block wurde an die
vortemperierten Wasserbader fur Temperierung und Kopfraumkihlung angeschlossen und die
Begasung sowie die Ruhrer wurden mit den entsprechenden Bedingungen (Tabelle 4.17)
gestartet. Die Steuerung des Roboters erfolgte iber die zugehérige Software (Gemini 3.4 SP2,
Tecan Deutschland, Crailsheim). Uber diese wurden die pH-Regelung, die Probenahme zum
Messen des pHs in Hydroplates (Presens, Regensburg) und die Zugabe von Zulaufmedium
und Antischaum in die Reaktoren gesteuert. Die Zugabe des Zulaufs erfolgte nach dem Ende
der Satzphase mit 35,6 pL, was 0,042 g Glukose entsprach, in einer Abtastrate von 10 min.
Die Zugabe des Antischaums erfolgte nach vorher festgelegten Zugabeprofilen. Fir die pH-
Analytik wurde mit einer Abtastzeit von 30 min eine Probe genommen und in eine
Hyrdroplate gegeben. Diese wurde iber ein Fluoreszenzphotometer mit einem Lichtblitz mit
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einer Wellenldange von 538 nm angeregt und die Emission bei 620 nm gemessen. Die
gemessenen Werte wurden mittels LabView 7.0 express (National Instruments, Minchen) mit
einer vorher durchgefiihrten Kalibrierung in pH-Werte konvertiert und die Volumina an
Korrekturmittel fur drei Zugaben innerhalb der Messperiode berechnet. Am Ende der
Kultivierung wurden die Prozesssteuerung, die Rihrer und die Temperierung gestoppt. Die
Reaktoren wurden aus dem Block genommen und gewogen. Aus dem Kulturmedium wurde
die BTM, der pH und die Riboflavinkonzentration bestimmt. Zudem wurde in einigen

Reaktoren die Ammoniumkonzentration im Kulturmedium gemessen.
I 7V

LR |

Abbildung 4.2 Versuchsaufbau fir Riboflavinproduktionsprozesse in Ruhrkesselreaktoren im
Millilitermal3stab
Dargestellt ist (A) der Laborroboter (1) mit den 48-Rihrkesselreaktoren (2) und den Platten fir die
Probenahme und pH-Messung. Neben diesen sind Vorlagebehélter (3) fur Zulaufmedium,
Verdunstungsausgleich und Titrationsmittel zu erkennen (4). Ein Photometer (5) und ELISA-
Washer (6) sind in den Prozess integriert. (B) Fur die Prozesse wurden Polystyrolreaktoren und
gasinduzierende Rihrorgane verwendet.

4.2.2 Produktion von Hemicellulasen und Cellulasen

Im nachfolgenden Kapitel werden die Methoden zur Stammhaltung und Kultivierung von
A. aculeatus und T. reesei beschrieben. Die Medien fur die Kultivierung sind dabei in Kapitel
4.1.2 beschrieben.

4.2.2.1 Mikroorganismen

Fir die Produktion von Hemicellulasen wurde der Stamm Aspergillus aculeatus DSM2344
(auch CBS 101.43) von der Deutschen Sammlung von Mikroorganismen und Zellkulturen
GmbH verwendet. Dieser wurde urspringlich von Novo Industry A/S (Dénemark) fir die
Produktion von Xylanasen genutzt. Der Stamm Trichoderma reesei RUT-C30 (ATCC 56765)
fur die Produktion von Cellulasen wurde in Absprache mit dem Kooperationspartner Siid-
Chemie AG verwendet. Der Stamm stellt eine der am besten untersuchten Mutanten von
T. reesei dar, da er sich durch eine besonders gute Cellulaseproduktion auszeichnet.
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4.2.2.2 Stammhaltung

Die Stammhaltung der Pilze erfolgte in Form von Sporenlésungen, die bei -32 °C aufbewahrt
wurden.

Sporen von Aspergillus aculeatus DSM 2344 wurden von der Deutschen Stammsammlung
(DSMZ) bezogen. Hierflr wurde das gelieferte Réhrchen nach Anleitung gedffnet und die
Sporentablette in 0,5 mL einer sterilen Glyerin-TritonX100-Ldsung (Tabelle 4.9) fiir 40 min
bei Raumtemperatur gel6st. Die Suspension wurde in ein steriles 15 mL Reaktionsgefald
uberfihrt und auf 5 mL mit der gleichen Losung verdiinnt. Zur Stammhaltung wurde ein Teil
der Losung als Aliquot bei -80 °C gelagert. Auf Kartoffel-Glukose-Agarplatten wurden
jeweils ~70 pL der Gbrigen Losung gegeben und fir 9 Tage im Dunkeln bei Raumtemperatur
kultiviert. AnschlieBend wurden die bewachsenen Platten mit der sterilen Glycerin-
TritonX100-L6sung geerntet und die Losung durch sterile Spritzen mit Glaswolle gefiltert.
Von der Sporensuspension wurde photometrisch die ODgoonm gemessen, aliquotiert und bei -
32 °C aufbewahrt.

Die Stammhaltung von Trichoderma reesei RUT-C30 erfolgte analog zu dem Verfahren fir
den Aspergillus-Stamm. Die Stammhaltung der Sporenlésungen erfolgte anschlieRend
bei -32 °C.

4.2.2.3 Vorkulturen

Die Vorkulturen wurden mit 100 mL der in Tabelle 4.12 und Tabelle 4.15 dargestellten
Medien fur A. aculeatus bzw. T. reesei in einem 500 mL Schittelkolben ohne Schikanen in
einem Schittelinkubator (Multitron 11, Infors, Bottmingen, Schweiz; Exzentrizitdt 5 cm)
durchgefuhrt. Die Bedingungen fiir die Inkubation der Vorkultur sind in Tabelle 4.18
dargestellt.

Tabelle 4.18: Inkubationsparameter flr Vorkulturen zur Herstellung von Hemicellulasen und Cellulasen

Parameter A. aculeatus DSM 2344 T. reesei RUT-C30
Sporen im Medium (ODggonm) 0,1 0,01
Temperatur 30°C 35°C
Schiittelgeschwindigkeit 200 min™ 200 min™
Inkubationszeit 72 h 72 h

4.2.2.4 Kultivierungen

Die Kultivierungen zur Hemicellulase- und Cellulaseproduktion wurden mit den in Tabelle
4.12 und Tabelle 4.15 dargestellten Medien fir A. aculeatus bzw. T. reesei durchgefiihrt. Die
Kultivierungskenngrof3en sind in Tabelle 4.19 aufgelistet. Es wurden 500 mL Schittelkolben
ohne Schikanen, ein Literrihrkesselreaktor mit 2 L Startvolumen oder Milliliterreaktoren
ohne Stromungsbrecher mit 10 mL Startvolumen verwendet.
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Tabelle 4.19: Prozessparameter zur Herstellung von Hemicellulasen und Cellulasen

Parameter A. aculeatus DSM 2344 T. reesei RUT-C30
Inokulationsvolumen 100 mL L-* 100 mL L™
Temperatur 30°C 35°C
Temperatur nach 24 h 28 °C 30°C
Schiittelgeschwindigkeit im Schiittelinkubator 200 min™ 200 min™*
Ruhrerdrehzahl im LitermaRstab 500-900 min”* 500-1000 min™

ab 24h: 900 min

(Volumetrischer Leistungseintrag)
(1,33-7,75 W L™

(1,33-10,63W L™

Riihrerdrehzahl im MillilitermaRstab 1000 min* 1200 min™*
(Volumetrischer Leistungseintrag) (1,57 W LY (2,83W LY
Begasungsrate im Litermafstab 0,25-1,5 vwm 0,25-1,5 vwm
Begasungsrate im MillilitermaRstab (alle Reaktoren) 1L min* 1L min*
pO,-Bereich >20% >15%
Inkubationszeit 96 h 96 h

Prozesse im Ruhrkesselreaktor im LitermalR3stab

Die Kultivierungen im Litermalistab wurden mit einem 7,5 L Ruhrkesselreaktor (Labfors 2,
Infors, Bottmingen, Schweiz) mit 2 L Startvolumen durchgefiihrt (Abbildung 4.1). Der Kessel
war mit zwei 6-Blatt-Scheibenriihrern und einem Gasrohr bestlickt. Mit Hilfe einer pH-
Elektrode (Mettler-Toledo), einer pO,-Sonde (InPro 6000, Mettler Toledo, GieRRen) und einer
Biomassesonde (iSensor und iBiomass 400, Fogale nanotech, Nimes, Frankreich) wurden die
KenngrolRen in der Kultur gemessen. Die Regelung der KenngréRen erfolgte Uber die
Software Iris V5.4 (Infors, Bottmingen, Schweiz). Die Konzentrationen des Sauerstoffs und
Kohlendioxids im Abgas wurden durch eine Abgasanalytik bestimmt (Easy Line, ABB,
Mannheim). Das Volumen im Rihrkessel wurde durch eine Waage (QC35 EDE-S, Sartorius,
Gottingen) kontinuierlich aufgezeichnet.

Der Kessel wurde vorbereitet indem feststoffhaltige Medien direkt in dem Kessel autoklaviert
und volllésliche Medien nach dem Autoklavieren in den Kessel gepumpt wurden. Alle
Reaktorarmaturen fir Zuldufe wurden im Kessel mit Schlduchen so verlangert, dass Losungen
(Antischaum, Zulaufmedium, Korrekturmittel) direkt in die Flissigphase gepumpt werden
konnten und nicht auf die Kultur tropften. Nach dem Einstellen der Temperatur, der
Begasungsrate und der Rduhrerdrehzahl wurden die Sonden zur Bestimmung von
Sauerstoffpartialdruck und Biomasse kalibriert. Die Inokulation mit der Vorkultur erfolgte
aus einer Vorlageflasche mit Hilfe einer Schlauchpumpe (ISM444, Ismatek, Wertheim-
Mondfeld). Die Zugabe des Zulaufmediums erfolgte ebenfalls mithilfe der externen
Schlauchpumpe durch eine automatische Ansteuerung aus der Prozesssoftware, wobei die
Zulaufrate 70 mL d™* fiir A. aculeatus und 100 mL d™* fiir T. reesei mit einer Abtastrate von
12 h betrug. Proben wurden manuell mithilfe einer Spritze aus dem Reaktor entnommen,
wobei 10-15 mL als Vorlauf verworfen wurden.
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Prozesse in Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalistab

Die Kaultivierungen im Millilitermalstab wurden mit einem 48-fach Ruhrkesselreaktor
(bioREACTOR, 2mag, Munchen) unter Verwendung der Paddelriihrer (Hortsch et al., 2010a)
durchgefuhrt. Hierfir wurden Polystyrol-Einwegreaktoren ohne Strémungsbrecher unter der
Sterilwerkbank in den Block mit dem Antrieb eingesetzt.

Fur A.aculeatus wurden die Kulturen 24 h unter den in Tabelle 4.19 angegebenen
Bedingungen in drei Schittelkolben kultiviert, vereinigt und jeweils 10 mL in die 16
verwendeten Reaktoren dbertragen. Fur Kultivierungen mit T. reesei wurden 9 mL des
Kulturmediums (Tabelle 4.15) in den Reaktoren vorgelegt und jeder Reaktor mit 1 mL einer
Vorkultur inokuliert. Der Deckel mit den Ruhrern wurde zusammen mit dem Sterilfilter fur
die Begasung auf den bestiickten Block gesetzt und auf dem Laborroboter (Genesis 150,
Tecan Deutschland, Crailsheim) positioniert. Der Block wurde an die vortemperierten
Wasserbader fir Temperierung und Kopfraumkiihlung angeschlossen und die Begasung
sowie die Ruhrer wurden mit den entsprechenden Bedingungen (Tabelle 4.19) gestartet.

Die Steuerung des Roboters erfolgte ber die zugehérige Software (Gemini 4.3, Tecan
Deutschland, Crailsheim), die wiederum durch die Prozesssteuerung (Fed-Batch XP, DasGip,
Aachen) kontrolliert wurde. Uber diese wurden der Verdunstungsausgleich und die Zugabe
des Zulaufmediums in die Reaktoren gesteuert. Die Kultivierung erfolgte flr A. aculeatus fir
die dbrigen 72 h und flr T. reesei fur die gesamten 96 h des Prozesses. Die Zugabe des
Zulaufs erfolgte mit 700 pL d™* fiir A. aculeatus direkt nach dem Start im bioREACTOR und
fur T. reesei mit 1000 pL d* nach der Satzphase von 24 h in einer Abtastrate von jeweils
12 h. Zum Abbruch der Kultivierung wurden die Prozesssteuerung, die Rihrer und die
Temperierung gestoppt. Die Reaktoren wurden aus dem Block genommen und gewogen. Flr
die Analyse wurde teilweise das Wachstum von Rand und Rihrern der Reaktoren zur
Bestimmung der Trockenmasse abgenommen. Aus dem Kulturmedium wurde die BTM, der
pH, der Proteingehalt und die Enzymaktivitaten bestimmt.
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Abbildung 4.3: Versuchsaufbau flr Prozesse in Ruhrkesselreaktoren im MillilitermafRistab
Dargestellt ist (A) der Laborroboter (1) mit den 48-Rihrkesselreaktoren (2), den Vorlagebehéltern
fir Zulaufmedium und Verdunstungsausgleich (3) und (B) der flr die Prozesse verwendete
Paddelruhrer.

Kultivierungen im Schittelkolben

Die Kultivierungen im Schittelkolben erfolgten analog der Tabelle 4.19. Fir die Optimierung
der Cellulaseproduktion mit T. reesei RUT-C30 wurden die Kolben ebenfalls unter den
angegebenen Bedingungen kultiviert. Nach der 24 h langen Satzphase wurden die Kolben mit
einer Abtastzeit von 12 h aus dem Schuttler unter die Sterilwerkbank genommen und jeweils
5 mL des Zulaufmediums manuell mit einer Pipette zugegeben.

4.3 Analytische Methoden

In den folgenden Abschnitten sind Methoden beschrieben, die fiir die Bestimmung von
Substraten in den Medien, dem Wachstumsverhalten sowie der Produktion in den Kulturen
verwendet wurden. Dazu gehoren sowohl die Messung von Riboflavin im Kulturmedium als
auch die Bestimmung von Enzymaktivitaten und Proteinkonzentrationen von Hemicellulasen
und Cellulasen.

4.3.1 Bestimmung der Zellkonzentration

Fur die Bestimmung von Zellkonzentrationen gibt es verschiedene Methoden. Die am
weitesten Verbreiteten sind die Bestimmung der optischen Dichte (OD) — vor allem bei
Bakterienkulturen — und die Biotrockenmasse, die fur alle Kultivierungen nutzbar ist.
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4.3.1.1 Messung der optischen Dichte

Die optische Dichte (OD) der Kulturen von B. subtilis wurde in einem Einstrahlphotometer
(Spectronic Genesys 20, Thermo Fisher Scientific GmbH, Dreieich) bei einer Wellenlange
von 650 nm bestimmt. Die zu vermessende Probe wurde mit Natriumphosphatpuffer soweit
verdunnt, dass die Absorption in einer Polystyrol-Einmalkuvette bei maximal ODgsonm = 0,3
lag. Die Korrelation der optischen Dichte mit der Biotrockenmasse (cx) lasst sich durch
Gleichung 4.1 erstellen (Vester, 2009b):

¢, =0,33gL"-0D,,,, Gleichung 4.1

4.3.1.2 Gravimetrische Bestimmung der Biomassekonzentration

Bei hohen Zellkonzentrationen und bei Kulturproben, die Riboflavin enthalten, liel? sich die
Zelldichte von B. subtilis nicht Gber die optische Dichte bestimmen. Zu diesem Zweck wurde
die Zelldichte als Biotrockenmassekonzentration (BTM) gravimetrisch bestimmt.

Vor dem Start der Kultivierung wurden 1,5 mL-ReaktionsgefaRe bei 80 °C flr mindestens
24 h getrocknet und nach dem Abkuhlen gewogen. In die Kulturgefale wurde 1 mL der
Zellsuspension gegeben, fir 10 min bei 13.000 min™ zentrifugiert, der Uberstand
abgenommen und der Ansatz im offenen Gefal} bei 80 °C fur mindestens 48 h getrocknet.
Nach dem Abkuhlen wurden die KulturgefaRe erneut gewogen. Die Biotrockenmasse konnte
aus der Massendifferenz des leeren (M) und vollen (myo) KulturgefaRes ohne die im
Kulturmedium enthaltenen Riboflavinkristalle (Gleichung 4.2) berechnet werden. Das
Gewicht der Probe musste zudem auf das Probevolumen (Vprone) bezogen werden. Diese
lieBen sich aus der Riboflavinkonzentration (cre) berechnen, wobei 0,2 g L™ als geldstes
Riboflavin vorliegen und nicht abgezogen wurden:

(mvoll — Mg, )

Probe

BTM = —(Cee —0,20, L) Gleichung 4.2

Fur Kultivierungen mit A.aculeatus und T.reesei wurde die Bestimmung der
Biotrockenmasse analog zu der Bestimmung mit B. subtilis durchgefiihrt. Es wurden jedoch
2mL in 2 mL-Reaktionsgefalen oder 5mL in 15 mL Reaktionsgefalen als Proben
verwendet, wobei eine Korrektur der BTM um den Riboflavinanteil nicht nétig war. Flr
Kultivierungen mit Feststoffsubstraten konnte nur die Trockenmasse bestimmt werden, die
sich aus Substrat und Biomasse zusammensetzte. Zur Bestimmung von Trockenmasse und
Biotrockenmasse an der Reaktorwand und dem Ruhrer wurde die Masse mit einer Impfnadel
abgenommen und in ein 15 mL Reaktionsgefal’ tberfihrt. Die Proben wurden fir mindestens
72 h getrocknet.

4.3.1.3 Bestimmung der Lebendbiomassekonzentration mittels Kapazitatssonde
Wahrend der Prozesse zur Cellulase- und Hemicellulaseproduktion wurde eine
Biomassesonde (iSensor und iBiomass 400, Fogale nanotech, Nimes, Frankreich) zur online
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Messung der Lebendbiomassekonzentration eingesetzt. Die Sonde wurde, wie eine pO,-
Sonde in den Deckel eingebaut und mit dem Ruhrkesselreaktor autoklaviert. Beim Einbau
wurde auf einen Abstand von 1 cm von den Einbauten und der Reaktorwand geachtet.
Zudem wurde der Messkopf in vertikaler Richtung zwischen die Ruhrer gesetzt, um ein
direktes Anstromen vom Rduhrer zu verringern. Wéhrend des Prozesses wurde sowohl die
Permittivitat (in pF-cm™), als auch die Leitfahigkeit (in mS-cm™) gemessen.

Zwei Elektroden an dem Sensor erzeugen in einer Frequenz (hier 2000 Hz und 10000 Hz als
Referenz) ein elektrisches Feld. Durch dieses werden Zellen mit intakter Zellmembran
polarisiert und verhalten sich als Kondensatoren. Bei der Reduzierung des elektrischen Felds
wird ausgehend von den Kondensatoren ein Strom freigesetzt, der gemessen werden kann.
Diese Kapazitat ist proportional zu der lebenden Biomasse und wird (ber den Sensor
gemessen. Dabei kommt es besonders bei Pilzprozessen aufgrund des inhomogenen Mediums
zu Schwankungen im Signal. Die erhaltenen Kurven wurden fir eine bessere Darstellung mit
»Sigmaplot 10“ (Systat Software, Inc., San Jose, USA) geglattet (Abbildung 4.4). Dabei
wurde die Methode des ,gleitenden Mittelwerts® mit einem Abtastanteil (sampling
proportion) von 0,01 verwendet. Dies ergab 100 Intervalle in x-Richtung und 15 Intervalle in
Y-Richtung.

8

Permittivitat, pF cm-!

96

Zeit, h Zeit, h

Abbildung 4.4: Bearbeitung von Rohdaten der online gemessenen Lebendbiomassekonzentration
Dargestellt sind die Rohdaten der online gemessenen Lebendbiomassekonzentration (A) und die
vereinfachten Daten (B) eines Prozesses zur Xylanaseproduktion mit A. aculeatus. Die Permittivitét
lasst sich proportional mit der lebenden Biomasse korrelieren.

4.3.2 Glukosemessung

Die Messung der Glukosekonzentration in der Fermentationsldsung mit B. subtilis wéhrend
der Kultivierung wurde mit Hilfe eines Blutzuckeranalysegerétes durchgefiihrt (Accu-
Check®, Roche Diagnostics). Hierfiir wurde eine Probe des Kulturmediums zu Beginn der
Fermentation 1:10 mit Natriumphosphatpuffer (Kapitel 4.1.1.6) verdunnt und spater direkt
vermessen, sodass eine Glukosekonzentration von 0,1 — 6,0 g L™ in der Probe war. 1 Tropfen
der Probe wurde an die Kapillare des Messstreifens gehalten und von diesem (Uber
Kapillarkrafte eingezogen.
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4.3.3 Riboflavinmessung

Die  Konzentration an Riboflavin  (crg) im  Kulturmedium  wurde  durch
Absorptionsmessungen bestimmt. Hierfur wurden 20 pL Kulturlésung in 200 pL 1 M NaOH
geldst und 2 min inkubiert. AnschlieRend wurde die Lésung mit 180 pL 1,5 M Zitronenséure
neutralisiert und mit 700 beziehungsweise 1400 pL Natriumphosphatpuffer verdinnt. Die
Lésung wurde 5 min bei 13.000 min* zentrifugiert um die restliche Zellmasse abzutrennen.
100 pL des Uberstandes wurden in 900 pL Puffer in einer Einwegkiivette bei 444 nm gegen
Puffer in einem Photometer (Spectronic Biomate 3, Thermo Electron Corporation, Madison
USA) vermessen, so dass die Absorption (Abss) <0,9 war. Die sich so ergebenden
Verdinnungen (VF) von 1:550 und 1:900 lieRen sich in Riboflavinkonzentrationen
umrechnen (Vester, 2009b).

Cee =VF - Abs,,,-0,3305gL™ Gleichung 4.3

4.3.4 Bestimmung von Ammoniumkonzentrationen

Die Ammoniumkonzentration im Medium wurde ber einen Ammoniaktest (Ammoniak UV
Test, R-Biopharm, Darmstadt) gemessen. Der Test basiert auf der Umsetzung von NADH zu
NAD" und der dadurch verbundenen Abnahme der Absorption bei 340 nm. Dabei setzt die
Glutamat-Dehydrogenase (GIDH) 2-Oxoglutarat zusammen mit NADH und NHs'zu L-
Glutamat, NAD" und H,O um. Die Analyse ermdglicht die Vermessung von Proben mit
einem Konzentrationsbereich von 0 und 0,08 g L™ NH,".

Die Messung fur Proben aus Kultivierungen zur Riboflavinproduktion wurden nach Anleitung
in einem 3 mL-Malistab und die Proben fir Kultivierungen mit T. reesei RUT-C30 zur
Produktion von Cellulasen in der 96-Well-Platte durchgefiihrt (Tabelle 4.20). Hierfur wurden
die Proben 1:100 fur die Riboflavinproduktion und 1:10 fur die Cellulaseproduktion mit VE-
H,O verdunnt. Die Probe, der Leerwert oder der Standard wurden mit Loésung 1 (2-
Oxoglutarat, Triethanolaminpuffer, NADH) und VE-H,O in einer 3 mL Einmalkivette oder
dem Well der 96-Well-Platte vermischt und ~5 min inkubiert. Die Extinktion (E;) wurde bei
OD =340 nm bestimmt (Einstrahlphotometer oder Platten-Photometer). Die Enzymldsung
wurde zum Beginn der Reaktion hinzugegeben. Fir die Ansétze in der 96-Well-Platte wurde
die Enzymlésung 1:5 mit Losung 1 verdiinnt. Nach 20 min Inkubation wurde die Absorption
erneut gemessen (E,). Die Ammoniakkonzentration wird aus der Differenz (4E) der beiden
gemessenen Werte, die um den Leerwert korrigiert werden mit Hilfe der Standardgeraden
berechnet (Gleichung 4.4).

AE :(El_Ez)_(Ei_EZ)Leerwert Gleichung 4.4
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Tabelle 4.20: Durchfihrung und Volumina des Ammoniaktests in zwei Mal3staben
Losung 3 mL Klvette 96-Well-Platte

Losung 1 1mL 100 pL
Probenvolumen 100 pL 10 uL
VE-H20 1,9 mL 190 pL

Inkubation 5 min
Absorptionsmessung (E;)
Enzymldsung 20 puL 10 L (1:5)
Inkubation 20 min
Absorptionsmessung (EZ_)

4.3.5 Bestimmung von Proteinkonzentrationen

Die Bestimmung der Proteinkonzentrationen im Kulturtiberstand wurde nach der Methode
von Bradford durchgefihrt (Bradford, 1976). Hierfir wurde der Kulturiiberstand mit 50 mM
Natriumcitrat Puffer pH 5,3 flir Kultivierungen mit A. aculeatus und pH 4,8 flr die mit
T. reesei auf eine Konzentration von 1,25—20g L™ Protein verdinnt. Die Standardkurve
wurde mit Bovine Serum Albumin (BSA) im selben Bereich im entsprechenden Puffer
angesetzt. Von den Proben und den Standards wurden jeweils 150 pL in einem
Dreifachansatz in eine 96-well Mikrotiterplatte gegeben. Anschliefend wurde mit einer
Multistep-Pipette 150 puL des Bradfordreagenz zu jeder Probe gegeben, die Platte vorsichtig
auf einem Plattenschuttler (Variomag monoshake, H&P Labortechnik, Oberschlei3heim)
gemischt und fur 10 min im Dunkeln bei Raumtemperatur inkubiert. Anschliefend wurde die
Platte bei OD =595nm in einem Photometer (Infinite® MZ200; Tecan Deutschland,
Crailsheim) vermessen und die Proteinkonzentrationen in den Proben mit Hilfe des Standards
berechnet.

4.3.6 Bestimmung von Enzymaktivitaten

Fur die Bestimmung von Hemicellulase- und Cellulaseaktivititen kdnnen verschiedene Tests
verwendet werden, die jeweils die Aktivitdten von unterschiedlichen Enzymen im
Enzymsystem bestimmen. Hierbei hat nicht nur das verwendete Substrat Einfluss auf die
gemessenen Enzymaktivitdten sondern auch die Messmethode des Produktes und die
verwendeten Bedingungen. Fir die Bestimmung der Aktivitdten der produzierten Enzyme
wurden die folgenden Enzymtests verwendet.

4.3.6.1 p-Nitrophenyl basierte Enzymtests

Die Enzymtests mit p-Nitrophenyl-Substraten basieren auf vollléslichen Substraten und
messen in der Regel nur ein Enzym, wobei Nebenaktivititen von anderen Enzymen
gegenuber den Substraten teilweise bekannt sind. Die Tests basieren auf Zuckerresten, die mit
p-Nitrophenyl gekoppelt sind. Dieses wird wahrend der Reaktion von den Zuckern
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abgespalten und kann als p-Nitrophenol im Basischen durch einen Farbumschlag bei einer
Absorption von 405nm gemessen werden. Mit den verwendeten Substraten wird
hauptsachlich die Aktivitat eines Enzyms bestimmt, und zwar mit 4-Nitrophenyl-B-D-
Xylopyranoside (pNPX) von der B-D-Xylosidase, mit 4-Nitrophenyl-p-D-Galactopyranoside
(pPNPGal) von der B-D-Galactosidase, mit 4-Nitrophenyl-B-D-Cellobioside (pNPC) von der
Cellobiohydrolase 1 (CBH1) und mit 4-Nitrophenyl-p-D-Glucopyranoside (pNPGIu) von der
B-D-Glukosidase.

Die Tests wurden in 96-Well Platten in einem Platteninkubator bei 50°C (Einstellung 60 °C,
Thermoschdttler, neoLab, Heidelberg) durchgefihrt. Die Temperatur des Platteninkubators
wurde auf 60 °C gestellt, um in der Lésung in den Platten die gewlinschte Temperatur von
50 °C zu erreichen. Die Kulturiberstdnde wurden so mit dem entsprechenden Puffer (Kapitel
4.1.2.5) verdinnt, dass eine Absorption von 0,2 —2,5 am Ende des Tests gemessen wurde.
Die Standards wurden aus einer 10 mM p-Nitrophenol-Ldsung in dem entsprechenden Puffer
auf Konzentrationen von 0,5 mM bis 0,01563 mM verdiinnt. Bei der Durchfihrung wurden
Leerwerte einfach und Standards und Proben doppelt beziehungsweise dreifach in der Platte
analog des Schemas in Tabelle 4.21 vorgelegt. In die Proben wurde anschlieRend das Substrat
(Kapitel 4.1.2.6) mit einer Multistep-Pipette hinzugegeben, die Platte auf einem
Plattenschittler (Variomag monoshake, H&P Labortechnik, Oberschleiheim) gemischt und
im Platteninkubator (Thermoschiittler, neoLab, Heidelberg) bei 700 min™ fir Proben der
Kultivierungen mit A. aculeatus und 350 min fiir Uberstéande aus T. reesei Kultivierungen
fur 10 min inkubiert. Anschlielend wurde die Platte weitere 5 min zum Beenden der Reaktion
auf Eis inkubiert, bevor zu allen Ansatzen 1 M Natriumcarbonatlosung (Kapitel 4.1.2.4)
hinzugegeben wurde. Die Platte wurde getrocknet und die Absorption in einem
Plattenphotometer (Infinite M200; Tecan Deutschland, Crailsheim) bei 405 nm bestimmt. Flr
die Enzymaktivitat wurde 1 nkat als die Freisetzung von 1 nmol p-Nitrophenol pro Sekunde
definiert.

Tabelle 4.21: Durchfihrung von p-Nitrophenyl basierten Enzymtests

Lésung Standard Leerwert Probenleerwert Probe
Puffer 100 pL 50 pL
Standard 100 pL
Probe 50 pL 50 puL
Substrat 50 pL

Inkubation, 10 min, 50 °C
Reaktion auf Eis stoppen, 5 min
Natriumcarbonat 100 pL 100 pL 100 pL 100 pL
Absorption messen

4.3.6.2 Bestimmung von Filterpapieraktivitaten (FPU)
Die Bestimmung von Filterpapieraktivitdten (Ghose, 1987) ist fur das Messen von
Cellulaseaktivitaten aller in der Losung enthaltenen Cellulasen die in der Literatur am
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hé&ufigsten verwendete Methode. Der Vorteil dieses Enzymtests besteht in der Verwendung
des Whatman No. 1 Filterpapiers, das ein definiertes Substrat aus Feststoff darstellt. Zudem
werden in dem Test die Enzymkonzentrationen im Verhéltnis zum Substrat konstant gehalten,
um Unterschiede durch unterschiedliche Enzymladungen auf dem Substrat zu minimieren.

In dem von der IUPAC herausgegebenen Protokoll (Ghose, 1987) wird ein
Filterpapierstreifen von 1x6cm mit 1,5mL Puffer und 0,5mL Probe fir 60 min im
Wasserbad inkubiert. AnschlieBend wird 3 mL DNS-L6sung (Kapitel 4.1.2.3) hinzugegeben
und der Farbumschlag des Ansatzes durch Kochen fir 5min in einem Wasserbad
hervorgerufen. Da diese Methode fir den Hochdurchsatz zu aufwéndig ist, wurde von Xiao et
al. (2004) der Test auf ein 96-Well-Format verkleinert. In einer weiteren Modifikation
konnten mit dem hier beschriebenen Protokoll, durch die Anpassung der
Schittelgeschwindigkeit, Bedingungen bestimmt werden, die direkt mit dem
Originalprotokoll vergleichbar sind.

Fur die Durchfiihrung wurden die Proben in einer Deep-Well-Platte in 3 Verdinnungsstufen
in dem 50 mM Natriumcitratpuffer pH 4,8 (Kapitel 4.1.2.5) angesetzt. Fir Experimente im
Millilitermalstab, Schittelkolben und im Litermal3stab bis 60 h wurden Verdinnungen von
1,5; 5 und 20 angesetzt. Proben aus dem Litermal3stab, die von 72 - 96 h genommen wurden,
wurden mit den Faktoren 3, 10 und 40 verdunnt. Mithilfe eines herkdmmlichen Birolochers
wurden Scheiben aus Filterpapier mit einem Durchmesser von 5,5 + 0,1 mm hergestellt. In
einer 96-Well-Platte (Nunc, F96) konnten 8 Proben parallel analysiert werden. Dafur wurden
dreimal 3 Reihen mit dem Filterpapier bestiickt. In allen Vertiefungen wurde 64 puL Puffer
vorgelegt und in zwei Reihen ohne Filterpapier wurden 32 pL des Glukosestandards mit den
Konzentrationen 10g L™, 5gL™ 2,59 L und 0g L™ doppelt aufgetragen, so dass sich die
Standardreihe vierfach auf der Platte befand. 32 pL der Proben in den drei Verdiinnungen
wurden jeweils zweifach in die Vertiefungen mit Filterpapier gegeben. Die Platte wurde auf
einem Plattenschittler (Variomag monoshake, H&P Labortechnik, Oberschlei3heim)
gemischt und mit einer Schiittelgeschwindigkeit von 350 min® und 50°C in einem
Platteninkubator (Einstellung 60 °C, Thermoschdittler, neoLab, Heidelberg) inkubiert. Die
Schittelfrequenz wurde zuvor mit dem Standard FPU-Test nach Ghose korreliert und flir das
hier verwendete System als beste Korrelation bestimmt. Nach 60 min wurden 192,6 pL DNS-
Losung (Kapitel 4.1.2.3) in alle Vertiefungen gegeben. In die Leerwerte fiir die Proben mit
den Filterpapierscheiben wurden 32 pL der entsprechenden Verdiunnung pipettiert und alle
Losungen in beschriftete 1,5 mL ,,Safe-Lock*“-Reaktionsgefalie Uberfihrt. 36 Proben und zwei
Standardreihen wurden zusammen fir 5 min in einem kochenden Wasserbad inkubiert und
anschlieRend direkt auf Eis tberfiihrt. Die ReaktionsgefaRe wurden fiir 5 min bei 13.000 min™
zentrifugiert und 40 pL des Uberstandes in 180 pL VE-H,0 in einer 96-Well-Mikrotiterplatte
uberfihrt und vermischt. Die Absorption der Platte wurde bei 540 nm in einem
Plattenphotometer (Infinite M200; Tecan Deutschland, Crailsheim) gemessen. Von den
jeweiligen Verdinnungen und Standards wurde der Mittelwert bestimmt, mit dem jeweiligen
Leerwert korrigiert und mit Hilfe des Standards in Glukosekonzentrationen in den Proben



Kapitel 4 — Material und Methoden 61

berechnet. Die Berechnung der Filterpapierunits (FPU) erfolgt analog Ghose (1987). Hierbei
wird die Enzymverdiinnung bestimmt, bei der in dem hier angegebenen Mal3stab exakt 128 ng
Glukose freigesetzt wirden. Die Filterpapierunits sind laut IJUPAC nur fur Aktivitdten tber
0,37 FPU mL™ definiert.

4.3.6.3 Bestimmung von Xylanaseaktivitaten

Fur die Bestimmung der Xylanaseaktivitdten (Endo-1,4-f-D-Xylan Xylanohydrolase,
EC 3.2.1.8) im Kulturtiberstand wurde der Xylanasetest nach Bailey et al. (1992) verwendet.
Analog zu dem Filterpapiertest wurde der Test in einem 2 mL-Malstab entwickelt. Die hier
beschriebene Methode ist eine Malstabsverkleinerung. Ein Vergleich mit dem Standardtest
zeigte vergleichbare Aktivitéten.

In einer 96-Well-Mikrotiterplatte (Nunc, F96) wurden entsprechend der Anzahl an Proben,
Standards und Leerwerten 108 uL einer 1% Birkenxylanlésung in 50 mM
Natriumcitratpuffer pH 5,3 (Kapitel 4.1.2.7) vorgelegt. Die Platte wurde zum vortemperieren
der Losung fir 7 min bei 50 °C im Schuttelinkubator inkubiert (Einstellung 60 °C,
Thermoschdttler, neoLab, Heidelberg). 12 pL der in dem Puffer verdinnten Proben wurden
anschlieBend dreifach in die Substratldsung gegeben und mit einem Plattenschittler
(Variomag monoshake, H&P Labortechnik, OberschleiBheim) gemischt. Zum Ausgleich des
schnelleren Ansetzens im Vergleich zum Standardtest wurde die Platte fur 30s ruhen
gelassen und anschlieBend 5 min im Thermoinkubator bei einer Schittelgeschwindigkeit von
700 min™ und 50 °C inkubiert. Nach der Inkubation wurden 180 pL DNS-Lésung (Kapitel
4.1.2.3) in alle Ansitze gegeben. Als Standard wurden 15 g L™ Xylose in dem verwendeten
Puffer angesetzt und in Konzentrationen von 15gL™ 15gL™* 0,75gL™ und OgL®
verwendet. 12 uL des Standards wurden vierfach aufgetragen und die Enzymlésung in die
Probenleerwerte gegeben und alle Ldsungen in beschriftete 1,5mL ,Safe-Lock®-
ReaktionsgefaRe Uberflhrt. 36 Proben und zwei Standardreihen wurden zusammen fiir 15 min
in einem kochenden Wasserbad inkubiert und anschlieend direkt auf Eis Uberfuhrt. Die
ReaktionsgefaRe wurden fiir 5 min bei 13.000 min™ zentrifugiert und 150 pL des Uberstandes
in eine 96-Well Mikrotiterplatte Uberfuhrt. Die Absorption der Proben auf der Platte wurde
bei 540 nm in einem Plattenphotometer (Infinite M200; Tecan Deutschland, Crailsheim)
gemessen. Von den jeweiligen Verdinnungen und Standards wurden die Mittelwerte
bestimmt, mit dem Leerwert korrigiert und mithilfe des Standards die Proben in
Xylosekonzentrationen umgerechnet. Fir die Enzymaktivitat wurde 1 nkat als die Freisetzung
von 1 nmol Xylose pro Sekunde definiert.
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4.4 Optimierung
Die Durchfuhrung der Optimierung der Hemicellulase- und Cellulaseproduktion wurde
mithilfe eines experimentellen Designs durchgefiihrt. Der verwendete quadratische
Polynomansatz (Response Surface Methodology (RSM), Gleichung 4.5) zur empirischen
Beschreibung des Einflusses von drei Medienbestandteilen auf die Enzymaktivitat (in
nkat-mL™ bzw. FPU-mL™) benédtigte 15 Experimente zur Parameteridentifikation von g, Bii
und ;i fir den experimentellen Raum des Central Composite Designs (Abbildung 4.5).
Aktivitat = g, + Zk:ﬂi X, + sz:ﬁij XiX; +Zk:,8“xi2
i=1 j< i=1 i=1
=Ly — LX + Lo Xy + PaXy + Gleichung 4.5
ﬁlZXlXZ + ﬂ13 X1X3 +ﬁ23 X2X3 +
ﬂllxl2 +ﬂ22 X22 +ﬂ33X§
Die verwendeten codierten Variablen wurden in drei Stufen (Level) als codierte Variablen x,
X2 und x3 (Tabelle 4.22) zur Erstellung der experimentellen Versuchsplanung verwendet
(Tabelle 4.23). Alle experimentellen Bedingungen mussten zur Losung des Polynoms
untersucht werden. Der Modelltyp ,,faced“ hat den Vorteil, dass fiir die Variablen
Konzentrationen von 0gL™ eingesetzt werden koénnen und jeweils nur in drei
Konzentrationen untersucht werden miuissen. Nachteilig ist, dass dieser Typ keine
Informationen Uber Punkte auBerhalb des experimentellen Raums liefert und dadurch die
quadratischen Effekte nur mit einer geringeren Auflésung bestimmt werden als mit anderen
Modelltypen. Die experimentellen Bedingungen des ,Sterns“ und des Mittelpunkits
(Abbildung 4.5) sind flr die Lésung der Effekte zweiter Ordnung nétig.

Abbildung 4.5: Versuchsplan zur Identifikation der Parameter eines Polynoms zweiter Ordnung
Dargestellt ist das verwendete ,,Central Composite Design“ des Typs ,.faced” mit den kodierten
Variablen fir das Polynom zweiten Grades. Bei diesem Modell liegen alle durchzufiihrenden
experimentellen Bedingungen (e) innerhalb und auf den Grenzlinien des experimentellen Raums.
Die Variablen x3, X, und x3 werden in der kodierten Form dargestellt und wurden mit den in Tabelle
4.22 dargestellten Bedingungen verwendet.
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Tabelle 4.22: Verwendete Substratmengen zur Identifikation der Modellparameter

Dargestellt sind die Modellvariablen und die zugehérigen Mengen an Substrat, die zur Erstellung
der Modelle iber das Zulaufmedium pro Liter und Tag zugefthrt wurden oder in dem Satzmedium
vorgelegt wurden.

Level Level Level

Variable Substrat 1 0 1
- X; Xylan, g L' d™* 000 1,67 333
Optimierung der X Laktose, g L™ d* 0,00 200 500
HemlCQ”UIaseprOdUktlon X3 NH4NO3 g L-l d-l 0.00 1.00 2.00
. x. __ Cellulose (Avicel PHI01), gL T 0,00 40,0 80,00
Optimierung der X7 Laktose, g L™ d 000 7,50 15,00
Cellulaseproduktion X3 Ammoniumsulfat, gL d* 0,00 250 5,00

Fur die Erstellung von Modellen zur Enzymproduktion wurden die Aktivitaten des jeweiligen
Enzyms oder Enzymsystems fir jedes der 15 Experimente bestimmt. AnschlieBend wurde das
Polynom zweiten Grades mit Hilfe von MATLAB2009b (Mathworks, Natick Masachusetts,
USA) gel6st und die Signifikanz der Polynomparameter (By) Uberprift.

Tabelle 4.23: Experimenteller Versuchsplan der kodierten Variablen zur Lésung des Polynoms zweiter

Ordnung

ExperimentNummer: 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
X1 -1 -1-1-11111-11 0 0 0 0 O
X2 1 -111-1-111¢00 -1 1 0 0 O
X3 -11-11-11-1100 0 0 -1 1 0

4.4.1 Optimierung der Hemicellulaseproduktion

Fur die Durchfihrung der Optimierung der Hemicellulaseproduktion wurden die
Kultivierungen wie in Kapitel 4.2.2.4 beschrieben durchgefiihrt. Es standen hierfir 16
Prototypen des Paddelriihrers (Hortsch, 2011b) zur Verfiigung. Wahrend der Kultivierung im
Millilitermal3stab wurden 4 Rihrkesselreaktoren im Satzbetrieb unter Referenzbedingungen
mit Verdunstungsausgleich betrieben. Mit den restlichen zwolf Reaktoren wurden 4
experimentelle Bedingungen parallel im Dreifachansatz untersucht. Die Reihenfolge der
Kultivierungen der Experimente und damit auch die Positionen im bioREACTOR wurden per
Zufall bestimmt. Die Reihenfolge war Experiment 151361012487 21495|| 3151
11. Fir die Erstellung von Modellen wurden die Aktivitaten aller Xylanasen (Kapitel 4.3.6.3)
und der B-Xylosidase und B-Galactosidase bestimmt (Kapitel 4.3.6.1). Bei der Ldsung der
Gleichung wurden die Variablen Xylan und Ammoniumnitrat getauscht, sodass die Parameter

mit der ,,1* den Einfluss von Ammoniumnitrat beschreiben und mit der ,,3* den von Xylan.

4.4.2 Optimierung der Cellulaseproduktion

Fur die Durchfiihrung der Optimierung der Cellulaseproduktion wurden die Kultivierungen
wie in Kapitel 4.2.2.4 beschrieben durchgefihrt. Im Millilitermalistab wurden alle 15
Experimente in einem parallelen Dreifachansatz in den zur Verfligung stehenden 48
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Rihrkesselreaktoren betrieben. Die experimentelle Bedingung 15, welche den Mittelpunkt
des Versuchsraums darstellt (Abbildung 4.5) wurde in sechs parallelen Reaktoren Kkultiviert,
um alle 48 Reaktoren zu belegen. Fir alle Reaktoren wurde nach Abschluss der Kultivierung
die Filterpapieraktivitat (Kapitel 0) und die der B-Glukosidase und B-Galactosidase (Kapitel
4.3.6.1) bestimmt. Die Kultivierung aller 15 Experimente wurde wiederholt und aus den
Mittelwerten wurde fur die Filterpapieraktivitaten das Polynom zweiter Ordnung geldst. Die
Optimierung im Schittelkolben wurde analog mit zwei Kulturen fur jeden experimentellen
Ansatz durchgefuhrt und wurde ebenfalls sequenziell wiederholt. Lediglich die Experimente
11 - 14 wurden in den Schuttelkolben in einer Kultivierung einfach und in der zweiten in
einem Zweifachansatz kultiviert.
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5 Reaktionstechnische Untersuchungen der
Riboflavinproduktion mit Bacillus subtilis RB50::[pRF69],, im

Zulaufverfahren

Die Produktion von Riboflavin mit Bacillus subtilis RB50::[pRF69], (im folgenden
B. subtilis) ist ein gut beschriebener Prozess der industriellen Biotechnologie. Sowohl auf der
metabolischen (beispielsweise Zamboni et al., 2003 und 2004) als auch auf der genetischen
Ebene (Humbelin et al., 1999; Perkins et al., 1999) wurden Untersuchungen zur Produktivitét
dieses Stamms gemacht. Im Rahmen von prozesstechnischen Untersuchungen wurde ein
besonderer Schwerpunkt auf die MaRstabsverkleinerung in den Ruhrkesselreaktoren im
Millilitermalstab gelegt (Knorr et al., 2007). Dabei war die Kristallisation des Riboflavins im
Medium und die Schaumbildung eine besondere Herausforderung fir den kleinen Mafstab,
da diese den Sauerstoffeintrag in das Medium verschlechtern konnten. Bei geeigneter
Prozessfuhrung beschleunigen die Untersuchungen im MillilitermaRstab dabei sowohl die
Suche nach geeigneten Stammen (Vester et al, 2009a) als auch die weitere
Prozessentwicklung. Die Riboflavinproduktion stellt dabei ein Beispiel fir den Stand der
Technik bei der Nutzung von parallelen Milliliterriihrkesselreaktoren fir die Optimierung von
Satzmedien dar. Die Verwendung dieses Malistabs zur Entwicklung neuer Zulaufmedien im
Parallelansatz wiirde dabei eine Prozessoptimierung weiter beschleunigen.

Im industriellen Riboflavinproduktionsprozess mit B. subtilis erfolgt die Zufuhr des
Stickstoffs Uber das Titrationsmittel Ammoniumhydroxyd (Knorr et al., 2005; Vester et al.,
2007a). Fir Kultivierungen im Millilitermalistab wurde diese Prozessfihrung auf die
Verwendung von NaOH als Titrationsmittel und Ammoniumsulfat als Stickstoffquelle im
Zulaufmedium umgestellt (Vester, 2009b), die Stickstoffdosierung jedoch nicht weiter
optimiert. Aus diesem Grund wird beispielhaft fur vier verschiedene Satzmedien der Einfluss
der Reduzierung der Stickstoffdosierung auf die Riboflavinausbeute betrachtet. Diese soll
sowohl mit einem intermittierenden Dosierprofil in Ruhrkesselreaktoren im MillilitermaRstab,
als auch mit einem kontinuierlichen Zulauf im Litermal3stab untersucht werden.
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5.1 Ammoniumkonzentration im Zulaufmedium

Die Zulaufraten fur den Riboflavinproduktionsprozess im Millilitermalstab betrugen fur
Glukose 51gL*h™ wund fir Ammoniumsulfat 155gL*h?.  Unter diesen
Prozessbedingungen wurden im Millilitermal3stab zundchst vier verschiedene Satzmedien
beziglich Stickstoffversorgung und Riboflavinproduktion untersucht. Dabei wurden ein aus
der Literatur bekanntes Referenzmedium (Knorr et al., 2007; Vester et al., 2009a) und drei
Satzmedien (,,Gen2Ind6*, ,,Gen4Ind10* und ,,Gen8Ind14*) aus einer Satzmedienoptimierung
aus dem MillilitermalRstab verwendet (Vester, 2009b). Die Zulaufexperimente mit
intermittierendem Dosierungsprofil mit einer Abtastrate von 10 min wurden jeweils in sechs
parallelen Ruhrkesselreaktoren durchgefiihrt und sequenziell wiederholt. Neben den
integralen Riboflavinausbeuten wurden die Ammoniumkonzentrationen in den Medien 24 h
und 48 h nach Prozessbeginn gemessen (Abbildung 5.1).
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Abbildung 5.1: Riboflavinproduktion im Millilitermal3stab
Dargestellt sind (A) die integrale Riboflavinausbeute gegeniber Glukose und (B) die
Ammoniumkonzentration im Medium fir Prozesse mit vier unterschiedlichen Satzmedien jeweils
nach 24 h (M) und 48 h (I). Die Zulaufraten wahrend der Prozesse betrugen 5,1 gg L* h™ und
1,55 gnnaysos L. Die Ergebnisse setzen sich aus zwei sequenziellen Parallelansétzen mit jeweils
sechs parallelen Rihrkesselreaktoren im Millilitermalstab zusammen. Die Bestimmung der
Ammoniumkonzentration wurde in jeweils zwei parallelen Rihrkesselreaktoren in den zwei
sequenziellen Parallelansatzen durchgefihrt.
Es war zu beobachten, dass mit dem Referenzmedium nach 24 h Prozesszeit mit
0,029 + 0,002 g g eine hohere integrale Riboflavinausbeute erzielt werden konnte, als mit
den ibrigen drei Medien mit 0,021 -0,024 g g*. Nach 48 h lieB sich wegen der hohen
Standardabweichung der Referenzprozesse mit einer Ausbeute von 0,032 + 0,006 g g kein
signifikanter Unterschied zu den Ergebnissen nach 24 h und den (brigen drei
Produktionsprozessen nach 48 h messen. Diese wiesen hingegen nach 48 h Steigerungen
gegenliber deren integralen Ausbeuten nach 24 h auf. Zudem waren zwischen den
Riboflavinproduktionsprozessen signifikante Unterschiede mit 0,028 + 0,001 g g™, 0,030 g g*
und  0,032+0,002gg” integraler  Riboflavinausbeute  erkennbar. Fur  die
Ammoniumkonzentrationen in den Medien konnten ahnliche Effekte beobachtet werden
(Abbildung 5.1-B). Fir die Kultivierungen mit dem Referenzmedium wurden nach 24 h mit

3,6 g L™ etwa zwei Drittel der Ammoniummenge der tibrigen drei Prozesse gemessen. Nach
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48 h Prozesszeit wurden in der Flissigphase dieser drei Prozesse mit 7,4—83gL™
Ammonium, ~20-30% hohere Konzentrationen im Vergleich zum Referenzprozesses
bestimmt.

Bei der Betrachtung der Ergebnisse schien das Satzmedium sowohl auf die Ausbeuten als
auch auf die Ammoniumkonzentration nach 48 h nur einen geringen Einfluss zu haben.
Lediglich der geringere Stickstoffanteil von 1,66 g L™ im Referenzmedium gegentiber den
anderen Satzmedien mit Konzentrationen von 5,6 —7,8 g L™ hatten einen Effekt auf die
gemessenen Ammoniumkonzentrationen.

Wegen der Anreicherung des Ammoniums in den Medien fand eine Reduzierung der
Ammoniumsulfatzuldufe statt, wobei flr die Satzmedien verschiedene Zulaufraten verwendet
wurden (Tabelle 5.1). Die Riboflavinproduktionsprozesse wurden nun mit gedndertem
Zulaufmedium wiederholt (Abbildung 5.2).

Tabelle 5.1: Stickstoffkonzentrationen in Zulaufmedien zur Riboflavinproduktion

Stickstoffkonzentration

Medium Stickstoffzulaufrate im Satzmedium

Startbedingung 16gL*h? !
Referenz 08gL*h? 166gL*
Gen2 Ind6 04gL'h?t 562gL™
Gen4 Ind10 08gL*h? 784gL*
Gen8 Ind14 08gL'h" 571gL™
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Abbildung 5.2: Riboflavinproduktion im Millilitermafstab mit reduziertem Ammoniumsulfatzulauf
Dargestellt sind (A) die integrale Riboflavinausbeute gegeniber Glukose und (B) die
Ammoniumkonzentration im Reaktor fur Prozesse mit vier verschiedene Satzmedien jeweils nach
24h (M) und 48 h (M@). Die Zulaufraten wéhrend der Prozesse betrugen 5,1 ggi L h™ und
variierten fir den Ammoniumsulfatzulauf zwischen den Medien (Tabelle 4.8). Die Ergebnisse
setzen sich aus zwei sequenziellen Prozessen mit jeweils sechs parallelen Rihrkesselreaktoren im
MillilitermaRstab zusammen. Die Bestimmung der Ammoniumkonzentration wurde in jeweils zwei
parallelen Ruhrkesselreaktoren in den zwei sequenziellen Prozessen durchgefihrt.

Durch die Anderungen der Ammoniumsulfatkonzentration im Zulaufmedium konnte eine
Steigerung der integralen Riboflavinausbeuten sowohl nach 24 h als auch nach 48 h fir alle
Prozesse erreicht werden. Prozesse mit dem Referenzmedium hatten nach 24 h eine integrale
Riboflavinausbeute von 0,033 + 0,07 g g™ und nach 48 h von 0,036 + 0,0001 g g™*. Damit war
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flr diesen Prozess eine Steigerung gegenuber dem Prozess mit dem urspringlichen
Zulaufmedium erkennbar (Abbildung 5.1). Die Prozesse mit den Ubrigen Satzmedien zeigten
nach 24 h ebenfalls Steigerungen von 22 — 46 % gegentber den Prozessen mit dem zuvor
verwendeten Zulaufmedium und wiesen auch nach 48 h noch vergleichbare Verbesserungen
auf. Damit wurden nach 48 h Prozesszeit integrale Riboflavinausbeuten von 0,38 - 0,04 g g*
in den Prozessen mit diesen drei Satzmedien erreicht. Die Ammoniumkonzentrationen in den
Medien waren im Gegensatz zu den vorangegangenen Prozessen mit 0,9 — 3,2 g L™ nach 48 h
verringert. Zudem war zwischen 24 h und 48h nur ein geringer Anstieg in den
Konzentrationen messbar. Im Referenzprozess reicherte sich das Ammonium bis 48 h
Prozesszeit bis auf 2,1 ¢ L an. Fiir den Prozess mit dem Satzmedium ,,Gen2Ind6* war eine
Reduktion des Ammoniums im Medium von 1,3 + 0,1 g L™ nach 24 h auf 0,9 + 0,3 g L™ nach
48 h zu messen. Im Prozess mit Medium ,,Gen8Ind14“ wurde nach 48 h mit 3,2+ 0,3 g Lt
die hochste Ammoniumkonzentration bestimmt. Damit zeigten die Ammoniumkonzentration
nach 48 h noch 13 -40 % der Konzentrationen von den vorangegangenen Prozessen im
Millilitermal3stab.

Es wurde also weiterhin in allen Prozessen im Millilitermalistab — mit Ausnahme von denen
mit Satzmedium ,,Gen2Ind6° — eine Zunahme der Ammoniumkonzentration von 24 h bis 48 h
beobachtet. Der Ammoniumsulfatzulauf war fur die Prozesse mit dem Satzmedium
,Gen2Ind6 jedoch um den Faktor zwei gegentiber den anderen Prozessen reduziert. Die
Prozesse mit dem  Referenzmedium  zeigten mit einer  Steigerung  der
Ammoniumkonzentration von 180 % von 24 h bis 48 h die hochste Konzentrationszunahme
im Medium. Die Prozesse mit den Medien ,,Gen4Ind10* und ,,Gen8Ind14*, die 7,84 ¢ Lt und
5,71 g L™ Stickstoff im Satzmedium enthielten, hatten mit einem vergleichbaren Zulauf auch
nahezu identische Ammoniumkonzentrationen nach 48 h. Aufgrund des hohen
Stickstoffanteils im Satzmedium wurden in diesen Prozessen nach 48 h Kultivierung jedoch
héhere Ammoniummengen als mit dem Referenzmedium bestimmt.

Insgesamt  konnten  durch die Reduzierung des Ammoniumsulfatzulaufs die
Ammoniumkonzentrationen in den Medien der Prozesse reduziert werden. Zudem konnten
die integralen Riboflavinausbeuten in den Prozessen gesteigert werden. Alles in allem lieR
sich trotz des verwendeten intermittierenden Zulaufs ein eindeutiger Einfluss der
Ammoniumsulfatzulaufrate erkennen.

5.2 Reaktionstechnische Untersuchungen im Rihrkesselreaktor im

Litermal3stab
Die MaRstabsubertragung sowohl aus dem Litermalistab in den Millilitermalistab, als auch
umgekehrt, war bereits mit dem Referenzmedium untersucht worden, ohne dass eine direkte
Ubertragbarkeit der Riboflavinausbeute méglich war (Knorr, 2005).
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Die in Rihrkesselreaktoren im  Millilitermalistab  untersuchten  Ergebnisse  zur
intermittierenden Stickstoffdosierung wurden im Litermal3stab mit kontinuierlicher Dosierung
Uberprift. Hierfur wurden die acht Prozessbedingungen mit den gleichen Satz- und
Zulaufmedien aber auf den Litermal3stab angepassten Prozessparametern untersucht (Tabelle
5.2).

Tabelle 5.2: Prozessparameter fiir Riboflavinproduktionsprozesse im Rihrkesselreaktor

Parameter MillilitermaBstab Litermalstab
Ruhrerdrehzahl 2700 min™* 800 - 1500 min™
Volumetrischer Leistungseintrag 153w L* 55-359WL™*
Begasungsrate 4,8 L min™ 1,17 - 2 vwm
(in alle Reaktoren)
pO2-Bereich >15% >15%

Sicherstellung der O,-Versorgung Zugabe von Sauerstoff ~ Rihrerdrehzahl und
(0,0-24LminY  Uberdruck im Reaktor
(0,2 - 0,6 bar)
Zugabe von Zulaufmedium Intermittierend kontinuierlich
(Abtastzeit 10 min)

Der volumetrische Leistungseintrag P-V ™ von 153 W L™ im MillilitermaBstab wurde im
LitermaBstab zwischen 5,5 und 35,9 W L™ verandert, um neben dem Uberdruck in dem
Rihrkesselreaktor eine ausreichende Sauerstoffversorgung von > 15 % in der Flissigphase zu
gewidhrleisten. Als weitere Anderungen wurde im LitermaBstab die Zuluft nicht mit
Sauerstoff angereichert und der Zulauf wurde kontinuierlich zugefuhrt. Dies war ein
Unterschied zum MillilitermaBstab, in dem Zulaufmedium und Korrekturmittel nur
intermittierend mit einer Abtastzeit von 10 min dosiert werden konnten. Die
Volumenzunahme wéhrend der Zulaufprozesse, war trotz der leicht unterschiedlichen Langen
der Satzphasen fir die verschiedenen Medien, nur minimal unterschiedlich und lag in beiden
MaRstaben bei ~1,15 Vende V™start fllr 24 h und 1,45 Venge V'start Nach 48 h.

Fur alle Zulaufprozesse wurden wiederum die Ammoniumkonzentrationen und integralen
Riboflavinausbeuten nach 24 h und 48h bestimmt. In Abbildung 5.3 sind die
Ammoniumkonzentrationen in den Medien mit dem urspriinglichen und dem reduzierten
Ammoniumsulfatzulauf dargestellt. Nach 48 h hatte der Referenzprozess mit dem
urspriinglichen Ammoniumsulfatzulauf von 1,55 g L™ h™* eine Ammoniumkonzentration von
6,8gL" im Medium, die mit der Konzentration von 6,2+ 0,6 g L™ im MillilitermaBstab
vergleichbar war. Fur Prozesse mit den GUbrigen drei Satzmedien lieen sich wie im
MillilitermaRstab ~6 g L™ Ammonium nach 24 h und 8,6 — 8,8 g L™* nach 48 h messen. Auch
flr die Prozesse mit reduziertem Ammoniumsulfatzulauf waren die Ergebnisse zwischen den
MaRstaben vergleichbar. Fur den Referenzprozess war nach 48 h eine Reduzierung der
Ammoniumkonzentration um 29 % gegeniber dem MillilitermaRstab auf 1,5gL™
festzustellen. Fur die Riboflavinproduktion mit dem Satzmedium ,,Gen2Ind6“ wurde unter
diesen Bedingungen wie im Millilitermalstab eine abnehmende Ammoniumkonzentration im



70 Kapitel 5 — Ergebnisse und Diskussion

Medium von 24 h bis 48 h gemessen. Die Konzentration war jedoch mit 1,7 g L™ zum Ende
des Prozesses doppelt so hoch wie im Millilitermafstab. Die Ubrigen beiden Satzmedien
waren wiederum untereinander vergleichbar, zeigten aber mit 3,71 g L™ und 4,1 g L™ etwa
25 % hohere Stickstoffkonzentrationen als im Millilitermafstab.
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Abbildung 5.3: Ammoniumkonzentrationen bei der Riboflavinproduktion im Rihrkesselreaktor im
LitermaRstab
Die  Ammoniumkonzentrationen flir Prozesse im Litermalistab mit den vier verschiedenen
Satzmedien mit dem urspringlichen Ammoniumsulfatzulauf (A) und dem reduziertem
Ammoniumsulfatzuldufen (B). Die Ammoniumkonzentration wurde jeweils nach 24 h (ll) und 48 h
(E0) im Medium bestimmt.
Im Gegensatz zu den Ammoniumkonzentrationen, die zwischen den MaRstaben vergleichbar
waren, zeigten die integralen Riboflavinausbeuten starkere Abweichungen zu den
Ergebnissen im mit intermittierender Dosierung des Zulaufmediums (Abbildung 5.4). Fir die
intermittierende Dosierung wurde unter allen Bedingungen eine ansteigende integrale
Riboflavinausbeute von 24 h zu 48 h gemessen, wohingegen im Litermalistab bei nahezu
allen Produktionsprozessen eine Abnahme in der Ausbeute zwischen diesen beiden
Zeitpunkten feststellbar war. Durch die Reduzierung des Ammoniumsulfatzulaufs konnten die

Ausbeuten nach 48 h gegeniber der urspriinglichen Stickstoffdosierung gesteigert werden.
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Abbildung 5.4: Vergleich der integralen Riboflavinausbeute im Rihrkesselreaktor im Litermafistab
Die integrale Riboflavinausbeute fir Prozesse im LitermalRstab mit den vier verschiedenen
Satzmedien mit dem urspringlichen Ammoniumsulfatzulauf (A) und dem reduziertem
Ammoniumsulfatzulauf (B). Die Ausbeuten wurden jeweils nach 24 h (Il) und 48 h (E) im
Medium bestimmt.
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Bei der detaillierten Betrachtung der Prozesse zeigte das Referenzmedium wiederum andere
Ergebnisse, als die ubrigen drei Medien. Mit diesem wurde mit dem urspringlichen
Zulaufmedium eine integrale Riboflavinausbeute von 0,052 g g* nach 48 h bestimmt und
damit das Ergebnis aus dem Millilitermalistab um 63 % Ubertroffen. Fir die Prozesse mit den
(ibrigen drei Satzmedien waren die Riboflavinausbeuten mit 0,018 g g* fiir das Medium
,Gen2Ind6* bis 0,030 g g'l fir das Medium ,,Gen8Ind14*“ im Litermafstab schlechter als im
MillilitermalRstab. Durch die Reduzierung des Ammoniumsulfatzulaufs lag die
Riboflavinausbeute mit dem Referenzmedium nach 48 h bei 0,054 g g™, was eine Steigerung
um 50 % gegentber dem Prozess im Millilitermalistab bedeutete. Die integralen Ausbeuten
fiir das Medium ,,Gen2Ind6* und Gen4Ind10“ wurden zwar durch die Reduzierung der
Stickstoffdosierung auf 0,025 g g™ und 0,029 g g™ gesteigert, lagen damit aber immer noch
38% und 24 % unter den Ausbeuten aus dem Millilitermalistab. Fur das Satzmedium
,,.Gen8Ind10“ war hingegen die Riboflavinausbeute mit 0,044 g g™* mit den Ausbeuten aus
dem Milliliterprozess vergleichbar.

Die Unterschiede der integralen Riboflavinausbeuten fir die intermittierende und die
konstante Dosierung lieRen eine direkte Ubertragung der im MillilitermaBstab gewonnenen
Ergebnisse nicht zu. Fir eine Nutzung der Daten aus dem Millilitermalistab zur Optimierung
der Prozessfuhrung im Litermal3stab wurde daher eine Korrelation erstellt. Hierfur wurden die
Verénderungen der integralen Riboflavinausbeute zwischen dem urspriinglichen
Zulaufmedium und dem modifizierten Zulauf nach 48 h miteinander verglichen (Abbildung
5.5).
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Abbildung 5.5: Steigerung der integralen Riboflavinausbeuten nach 48 h im Rihrkesselreaktor im
Milliliter- und LitermafRstab
Dargestellt sind die Veranderungen der integralen Riboflavinausbeuten
(Yps(reduziert)/Yps(standard)) nach 48 h fur Milliliter- (ll) und Litermalstab () bei Verwendung
unterschiedlicher Zulaufmedien.

Die Steigerungen der integralen Riboflavinausbeuten nach 48 h durch eine Reduktion des
Ammoniumsulfats im Zulaufmedium waren zwischen den Malstdben im Rahmen der
gemessenen Fehler vergleichbar. Bei der Referenz kam es im Litermalstab, aufgrund einer
schlechteren Riboflavinproduktion mit dem reduzierten Ammoniumsulfatzulauf nach 24 h,
nur zu einer geringeren Steigerung der Ausbeute von 103 % gegenlber 115% im
Millilitermalstab. Aufgrund der grofRen Standardabweichung im Millilitermal3stab waren
diese Unterschiede jedoch nicht signifikant. Die Steigerungen, die fur die Prozesse mit den
Satzmedien ,,Gen2Ind6 und ,,Gen4Ind10° beobachtet wurden, waren in beiden Malstiben
mit < 5% Unterschied nahezu identisch. Nur fir das Medium ,,Gen8Ind14“ wurde im
Litermalstab eine groRere Steigerung der Ausbeute mit 145 % gegeniber 124 % im
Millilitermalistab erzielt.

Diskussion

Die integrale Riboflavinausbeute der Referenzprozesse mit intermittierendem Zulaufverfahren
im Ruhrkesselreaktor im Millilitermafstab war mit 0,032 + 0,006 g g™ etwas geringer als bei
Prozessen, bei denen der Stickstoff Gber Ammoniumhydroxyd zugefiigt wurde. Flr diese
Prozessfiihrung mit dem gleichen Stamm wurden Ausbeuten von 0,039 g g™ (Knorr, 2005),
sowie 0,033 gg™ und 0,034 gg™ (Vester, 2009b) nach 48 h im MillilitermaRstab erreicht.
Durch die Reduzierung der Stickstoffdosierung konnte die integrale Riboflavinausbeute auf
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0,036 + 0,0001 g g™ gesteigert werden und war damit mit den Ergebnissen von Knorr (2005)
und Vester (2009b) vergleichbar.

Die relative Standardabweichung zwischen den Riboflavinproduktionsprozessen in den
Rihrkesselreaktoren im Millilitermalistab lag bei <6 % und damit in dem von Vester et al.
(2009a) beschriebenen Rahmen. Lediglich die Ergebnisse fur das Referenzmedium mit
Standardstickstoffdosierung  waren mit  19%  ungewdhnlich  hoch.  Fur  die
Produktionsprozesse im Rihrkesselreaktor im Litermastab konnten die relativen
Standardabweichungen nicht bestimmt werden, wurden aber in Voruntersuchungen auf 4 -
5% bestimmt (Vester et al., 2009a). Damit wirden 5 parallele Produktionsprozesse
ausreichen, um signifikante Unterschiede der Prozessbedingungen von 10 % zu erkennen
(Vester et al., 2009a).

Fiir das Referenzmedium lieRen sich fir die Standardstickstoffdosierung 6,2 g L™ und
6,8 g L™ und fir die reduzierte Dosierung 2,1 g L™ und 1,5 g L™ Ammonium in den Medien
der Rihrkesselreaktoren im Milliliter beziehungsweise LitermaRstab nach 48 h messen. Die
integralen Riboflavinausbeuten des Referenzmediums im LitermaRstab waren nach 24 h
hingegen mehr als doppelt so hoch und lagen auch nach 48 h noch bei 140 — 160 % der
Ausbeuten, die im MillilitermaRstab erreicht wurden. Da die Betriebskenngrolien des Zulaufs,
bis auf die intermittierende Zufuhr im Millilitermal3stab, identisch waren, lag die Vermutung
nahe, dass es einen systematischen Unterschied zwischen den beiden Malistaben gibt. Knorr
(2005) konnte zeigen, dass die Erhohung der Sauerstoffkonzentration in der Zuluft eine
Reduzierung der Biomassekonzentration mit sich bringt. Weiterhin wurden im Litermafstab
mit kontinuierlichem Zulauf und ohne die Anreicherung der Zuluft mit reinem Sauerstoff
bessere Ausbeuten als im Millilitermalistab gemessen (Knorr, 2005, Vester 2009b). Zudem
muss beachtet werden, dass das Referenzsatzmedium im Litermalistab auf die dortigen
Prozessbedingungen optimiert wurde. Die Ubrigen drei Satzmedien wurden hingegen auf die
Prozessfuhrung im  Millilitermastab mit dem intermittierenden  Zulauf  mit
Stickstoffdosierung optimiert.

Der generelle Einfluss des Ammoniums auf den Prozess héngt dabei unter anderem von den
komplexen Stickstoffquellen ab. Glutamin ist fir Bacillus spp. die bevorzugte
Stickstoffquelle, da dieses nach der Umwandlung in Glutamat durch die Zellen direkt in der
weiteren Aminosdure- und Nukleotidsynthese verwendet werden kann (Detsch und Stilke,
2003, Jirgen et al., 2005). Nach dem Verbrauch von Glutamin und weiteren Aminosauren aus
dem Medium ist Ammonium die gegeniber anderen anorganischen Verbindungen am
h&ufigsten genutzte Stickstoffquelle von Bacillus. Ammonium kann dabei in Form von
Ammoniak direkt in die Zellen diffundieren, muss als Ammoniumion jedoch mittels eines
Transporters in die Zellen aufgenommen werden (Detsch und Stilke, 2003). Das
Gleichgewicht zwischen Ammoniak und dem Ammoniumion wird dabei aber erst bei
basischem pH (pKs=19,2) und hohen Konzentrationen in Richtung des Ammoniaks
verschoben. Leejeerajumnean et al. (2000) zeigten, dass bei pH 7 auch bei einer
Ammoniumsulfatkonzentration von 60 g L?, was einer Konzentration von 16,8 g Lt
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Ammonium entsprach, keine Inhibierung des Wachstums von B. subtilis zu beobachten war.
Durch eine Erhéhung des pH auf pH9 und der damit verbundenen Erhéhung des
Ammoniakanteils im Medium konnte jedoch nur noch bei wenigen der untersuchten Bacillus
Stamme ein Wachstum beobachtet werden.

Srivastava und Wangikar (2008) beobachteten zudem fur B. pumilis, dass sich bei
Ammoniumsulfatkonzentrationen héher als 5gL™* (~1,4gL* Ammonium) die Produktion
von D-Ribose auf Grund von vermehrt auftretenden Nebenprodukten wie Acetat und Acetoin
verschlechterte.

Weiterhin hat Ammoniumsulfat im Gegensatz zu anderen Stickstoffquellen den Nachteil, dass
wahrend des Verbrauchs der pH sinkt (Wu et al., 2007). Dabei erhohen die freigesetzten
Sulfatanionen und das zugegebene Korrekturmittel die lonenkonzentration und damit die
Osmolaritdt im Medium. Dies kann wiederum einen negativen Einfluss auf das Wachstum
und die Produktivitét der Zellen haben (Boch et al., 1994).

In den Riboflavinproduktionsprozessen wurden sowohl mit der intermittierenden, als auch mit
der kontinuierlichen Stickstoffdosierung mit dem Standardzulaufmedium
Ammoniumkonzentrationen von iber 5gL™* gemessen. Dies kann sowohl zu nicht
bestimmten Nebenprodukten gefiihrt haben, als auch aufgrund der Anderungen im Medium
zu einer Einschrankung der  Produktivitdt. Durch  die  Reduzierung der
Ammoniumsulfatkonzentration im Zulaufmedium konnten die gemessenen Konzentrationen
auf unter 5 g L™ reduziert werden. Gleichzeitig konnte aus den oben beschriebenen Griinden
eine Steigerung der integralen Riboflavinausbeute beobachtet werden. Weiterhin wurde
festgestellt, dass bei der Verwendung des Referenzmediums trotz  hoherer
Ammoniumsulfatzulaufraten eine geringere Ammoniumanreicherung im Medium stattfand,
als bei den Ubrigen Medien, die bereits mehr Stickstoff in Form von komplexen Bestandteilen
im Satzmedium hatten. Der Anteil komplexer Stickstoffe in den Satzmedien, der von
B. subtilis bevorzugt verwendet wird, muss also zuerst aufgebraucht werden, bevor
Ammonium verstoffwechelt wird. Wird zu diesem Zeitpunkt bereits Ammonium in das
Medium zugefuhrt, so reichert sich dieses im Medium an und fihrt bei zu hohen
Konzentrationen zu einer Inhibierung der Produktion und des Wachstums.

Ein Einfluss der Satzmedien auf den pH des Prozesses wurde von Vester (2009b) festgestellt.
Dabei zeigten hohe Konzentrationen an komplexen Stickstoffquellen einem Anstieg des pH
im Medium auf bis zu pH 7,8 (Vester, 2009b). Dieser Anstieg begann nach dem Ende der
Satzphase, so dass der pH wegen der nicht vorhandenen Sauretitration bis zu 20 h Uber dem
gewunschten pH 6,8 blieb. Dabei wird besonders der Aufschluss von Harnstoff, Casein oder
Hefeextrakt fur ein Ansteigen des pH im Medium verantwortlich gemacht (Raimbault, 1980).
Auch diese Abweichung von dem fur den Prozess idealen pH von pH 6,8 hat negative
Auswirkungen auf die Produktivitat.

Durch die Nutzung des Parallelansatzes konnten innerhalb kurzer Zeit Inhibierungen der
Riboflavinproduktion durch die verwendeten Stickstoffdosierungen aufgezeigt werden. Die
Unterschiede in der Prozessfiihrung, also die Dosierung von Zulaufmedium (intermittierend
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und kontinuierlich) und die Sicherstellung der Sauerstoffversorgung (Uberlagerung mit
reinem Sauerstoff gegeniiber Anderung von Leistungseintrag und Uberdruck) lieRen eine
direkte Ubertragbarkeit der absoluten Ergebnisse zwischen den MaRstaben nicht zu. Obwohl
die Ammoniumkonzentrationen in den Medien zwischen den beiden Dosierungen und
MaRstaben vergleichbar waren, unterschieden sich die integralen Riboflavinausbeuten. Diese
Unterschiede waren jedoch nicht systematisch, sondern waren mit dem verwendeten
Satzmedium verknupft. Dabei wurde mit dem Referenzmedium im Ruhrkesselreaktor im
LitermaRstab eine bessere Ausbeute erreicht als im Millilitermalstab, wohingegen mit den
Satzmedien ,,Gen2Ind6“ und ,,Gen4Ind10* im MillilitermaBstab bessere Ergebnisse erzielt
wurden. Die relativen Anderungen der integralen Riboflavinausbeuten waren wiederum
unabhéngig von der Art der Dosierung (intermittierend im Millilitermal3stab und
kontinuierlich im Litermalistab, Abbildung 5.5). Damit konnte gezeigt werden, dass die
Nutzung des Parallelansatzes fir Untersuchungen zur Stickstoffdosierung fur den
Riboflavinproduktionsprozess im Zulaufverfahren geeignet ist.



76 Kapitel 6 — Ergebnisse und Diskussion

6 Reaktionstechnische Untersuchungen zur Produktion von
Hemicellulasen mit Aspergillus aculeatus DSM 2344 im

Zulaufverfahren

Fur die Produktion von Hemicellulasen (Xylanasen) werden im kommerziellen MaRstab vor
allem Pilze der Gattungen Aspergillus und Trichoderma genutzt (Saha et al., 2009). Bei der
Produktion werden als Substrate héufig Feststoffe wie Lignocellulose oder Hemicellulose
sowie losliche Substrate wie Xylan eingesetzt (Kulkanari et al., 1999, Polizeli et al., 2005;
Techapun et al., 2003). Wéhrend des Wachstums dieser Mikroorganismen kommt es durch
die morphologische Veranderung der Pilze zu einer Erhéhung der Viskositat der
Flussigphase. Aus diesem Grund werden an den Bioreaktor hohe Anforderungen flr den
Sauerstofftransport in die Flissigphase gestellt. Besonders die Gattung Aspergillus zeichnet
sich zudem durch ein starkes Wachstum an den Wé&nden und Einbauten der Reaktoren aus
(Larsen et al., 2004). Diese Charakteristik stellt bei der Malistabsverkleinerung, bei der sich
vor allem auch das Oberflache-Volumenverhéltnis andert, eine besondere Herausforderung
dar. Der auf diese Besonderheiten ausgelegte Paddelrihrer fir die Milliliterrihrkessel-
reaktoren (Hortsch et al., 2010a), sollte deshalb fur die Kultivierung von Aspergillus
aculeatus DSM 2344 genutzt werden. Das Rihrorgan gewdhrleistet durch eine hohe
Phasengrenzflache und eine Oberflachenbegasung eine ausreichende Sauerstoffversorgung in
der Flissigphase.

Fur die Durchfuhrung der Zulaufoptimierung zur Xylanaseproduktion mit A. aculeatus
werden  zuerst ausgewahlte  Prozessbedingungen im  Schittelkolben und die
Reproduzierbarkeit der Enzymproduktion in Ruhrkesselreaktoren im MillilitermaRstab
uberpraft. Mit Hilfe einer statistischen Versuchsplanung wird nachfolgend die Optimierung
eines Zulaufmediums mit drei Bestandteilen durchgefuhrt. AbschlieRend werden ausgewahlte
Bedingungen im Rihrkesselreaktor im Litermalistab weiter untersucht.
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6.1 Voruntersuchungen

Der Einfluss der Prozessvariablen pH und Temperatur und der drei Zuckerarten (Glukose,
Laktose und Maltose) auf die Xylanaseproduktion wurde zu Voruntersuchungen im
Schiittelkolben experimentell untersucht. Diese KenngroRen sollten im Rahmen der
Optimierung nicht abgedeckt werden, zeigen aber einen Einfluss auf die Produktivitat.

Der pH in den Medien wurde mit einem 50 mM KH,PO4/K;HPO,-Puffer pH 5 stabilisiert,
wodurch ein pH von pH ~5,9 erreicht wurde.

Neben dem pH musste die Kultivierungstemperatur festgelegt werden. Dabei sollte in 96 h
Prozesszeit eine moglichst effiziente Wachstums- und Produktionsphase ermdglicht werden.
Der Einfluss einer Senkung der Kultivierungstemperatur auf 28 °C nach 24 h Prozesszeit ist
in Abbildung 6.1 dargestellt.
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Abbildung 6.1: Einfluss der Reaktionstemperatur auf die Xylanaseproduktion mit A. aculeatus DSM 2344
Dargestellt sind die Ergebnisse von Kultivierungen bei 30 °C (Il) und 28 °C (=) aus jeweils sechs
Schuttelkolben. Die Schiittelkolben wurden nach der Inokulation fur 24 h bei 30 °C und dann
weitere 72 h bei 30 °C beziehungsweise 28 °C inkubiert. Dabei sind die Xylanaseaktivitat und die
Proteinkonzentration im Uberstand (A) und die Aktivitét der B-Xylosidase gegeniiber pNPX und der
B-Galactosidase gegenuber pNPGal (B) dargestellt.

Durch eine Senkung der Temperatur nach 24 h konnte die Xylanaseaktivitdt um 68 % auf

247 +52 nkat mL™ gegeniiber dem urspriinglichen Prozess bei konstanter Temperatur

gesteigert werden. Die Proteinkonzentration zeigte keine signifikanten Anderungen und lag

fir beide Betriebsweisen bei ~ 0,9 g L. Dagegen wiesen die Aktivitaten der 1,4-B-D-Xylan

Xylohydrolase (B-Xylosidase) gegenlber dem Substrat p-Nitrophenyl B-D-Xylopyranoside

(pNPX) und die pB-D-Galactosidase (B-Galactosidase) gegentber p-Nitrophenyl B-D-

Galactopyranoside (pNPGal) ebenfalls signifikante Aktivitatssteigerungen auf: Steigerung um

84 % und 35 % gegeniiber der Betriebsweise mit konstanter Temperatur (Abbildung 6.1-B).

Fir die weiteren Prozesse wurde nun eine Verringerung der Reaktionstemperatur auf 28 °C

nach 24 h genutzt.

Fur die angestrebte Optimierung mit A. aculeatus DSM 2344 wurde sowohl in der Satzphase

als auch in der Zulaufphase ein loslicher Zucker als schnell verwertbare Kohlenstoffquelle

verwendet. Aus diesem Grund war der Einfluss dieser Zucker auf die Xylanaseproduktion

von besonderem Interesse (Abbildung 6.2).



78 Kapitel 6 — Ergebnisse und Diskussion

600

500 - —— —— — — — —— — — — — { —————

WWH-————————————— R — — —

W H+—————————————— t———-

200 +——————————

Xylanaseaktivitat, nkat mL-1

00— ———————

24 96
Zeit, h

Abbildung 6.2: Einfluss léslicher Zucker auf die Xylanaseaktivitat von A. aculeatus

Dargestellt ist der Einfluss von Laktose (I), Glukose () und Maltose (Hl) im Satzmedium auf die

Xylanaseproduktion mit A. aculeatus DSM 2344 nach 24 und 96 Stunden. Die Schittelkolben

wurden fiir 24 h bei 30 °C und anschlieRend 28 °C und 200 min™ in Schiittelkolben betrieben. Die

Ergebnisse setzen sich aus jeweils drei parallelen Schuttelkolbenexperimenten zusammen.
Den Satzmedien wurden die Zucker mit einer Konzentration von 10 g L™ zu Beginn des
Prozesses zugegeben. Nach 24 h konnte so der Effekt des Zuckers auf die Produktivitat und
nach 96 h der Langzeiteffekt auf den Prozess beobachtet werden. Mit Laktose im Medium
wurde mit 119 + 42 nkat mL™ nach 24 h eine signifikant hohere Xylanaseaktivitét als fiir
Glukose oder Maltose im Medium beobachtet, bei denen 62 nkatmL™ und 70 nkat mL™
bestimmt wurden. Nach 96 h Prozesszeit wiesen Schiittelkolben mit Glukose im Satzmedium
mit 449 + 74 nkat mL™ die hochste Aktivitat auf. Damit war die gemessene Xylanaseaktivitat
mit Glukose doppelt so hoch, wie bei Verwendung der anderen Zucker.
Generell ist bei der Kultivierung von morphologisch veranderbaren Organismen die Varianz
zwischen einzelnen Prozessen hoher, als bei einzelligen Mikroorganismen. Die
Reproduzierbarkeit von Satzprozessen mit A. aculeatus in sechs parallelen Schittelkolben
und von 13 sequenziell betriebenen Ruihrkesselreaktoren im Millilitermalistab wurde
untersucht (Abbildung 6.3). Dabei wurden in den parallelen Ruhrkesselreaktoren im
Millilitermalstab relative Standardabweichungen von 5 — 16 % in der Xylanaseaktivitat nach
96 h gemessen. Sechs parallele Schuttelkolben zeigten eine Abweichung von 21 %. Das
Mittel Gber alle 13 Ruhrkesselreaktoren in vier sequentiellen Ansatzen wies mit einer
relativen Standardabweichung von 19 % vergleichbare Reproduzierbarkeiten auf. Im
MillilitermaRstab wurden jedoch durchschnittlich mit 173,9 nkatmL™ nur 70 % der
Xylanaseaktivitat wie in den Schttelkolben gemessen.
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Abbildung 6.3: Vergleich von Satzprozessen zur Xylanaseproduktion mit A. aculeatus DSM 2344
Verglichen wird die sequenzielle Reproduzierbarkeit der Xylanaseaktivitdt nach 96 h von
Satzprozessen mit A. aculeatus DSM 2344 im Rihrkesselreaktor im MillilitermaBstab mit
Kultivierungen im Schittelkolben. Dabei sind Ergebnisse der Kultivierungen 1 und 2 aus jeweils
vier, die Ergebnisse 3 aus zwei und 4 aus drei parallelen Rihrkesselreaktoren (HH) dargestellt.
Zusétzlich wurde das Mittel aus den 13 sequenziell betriebenen Riihrkesselreaktoren () mit von 6
parallelen Schittelkolben (SK, HH) verglichen.

6.2 Optimierung

Aufbauend auf den Voruntersuchungen wurde eine Optimierung des Zulaufmediums fir die
Xylanase- und p-Xylosidaseproduktion mit A. aculeatus DSM 2344 gestartet. Die
Produktionsprozesse wurden in 12 parallelen Rihrkesselreaktoren im MillilitermaRstab
durchgefuhrt. Der Zulauf wurde nach 24 h mit einer Abtastrate von 12h in die
Produktionsprozesse zugefihrt. Fur die Induktion der Produktion enthielt das Zulaufmedium
Xylan. Neben diesem wurde ein leicht verstoffwechselbarer Zucker zugegeben. Durch die
regelméRige Zufuhr des Zuckers war vor allem der kurzzeitige Einfluss von Interesse, bei
dem Laktose den besten Einfluss auf die Produktion zeigte (Abbildung 6.2). Als
Stickstoffquelle diente Ammoniumnitrat im Zulaufmedium.

Ein quadratischer Polynomansatz (vgl. Kapitel 4.4) mit drei Variablen wurde fir die
Erstellung des experimentellen Plans verwendet. Hierfir mussten fur die drei Variablen
(Xylan, Laktose und Ammoniumnitrat) die Ober- und Untergrenze der gewiinschten
Zulaufraten festgesetzt werden. Fir die Untergrenze der zu untersuchenden Zulaufraten wurde
fur alle drei Bestandteile 0 g L™ d™* gewahlt. Die Obergrenze lag fiir Xylan bei 3,33 g L™* d?,
fiir Laktose bei 5,0 g L™ d”* und fiir Ammoniumnitrat bei 2,0 g L d*. Die so festgelegten 15
experimentellen Bedingungen (Tabelle 4.22 und Tabelle 4.23) wurden in jeweils 3 parallelen
Rihrkesselreaktoren im  Millilitermalistab untersucht und die Ergebnisse fur die
Parameteridentifikation des Polynoms zweiter Ordnung (Gleichung 4.5) verwendet.

Zur Optimierung des Zulaufmediums wurde fir alle parallelen Ruhrkesselreaktoren eine
gemeinsame Vorkultur verwendet. Dem Satzmedium wurden 10 g L™ Laktose und der
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KH,PO4/K,;HPO,-Puffer pH 5 zugegeben. Die Vorkultivierung wurde in drei parallelen
Schiittelkolben Uber 24 h durchgefuhrt. Die parallelen Zulaufverfahren erfolgten tiber 72 h in
den Milliliterriihrkesselreaktoren. Zur Endpunktbestimmung wurden Proben fiir die Messung
von Proteinkonzentrationen und Enzymaktivitaiten genommen. Zudem wurde die
Biomassekonzentration im Medium bestimmt. Die Biomasse von der Reaktorwand und dem
Rihrorgan wurde abgenommen und in einem Reaktionsgefd getrocknet und dessen
Biotrockenmasse bestimmt.

Der nach 96 h Prozesszeit gemessene pH hatte jeweils nur geringe Abweichungen innerhalb
der 3 Parallelansétze (Abbildung 6.4).
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Abbildung 6.4: Vergleich des pH fur alle Experimente mit A. aculeatus DSM 2344 zur Optimierung der

Xylanaseproduktion

Dargestellt ist der pH nach 96 h der 15 Experimente, die zur Optimierung eines Zulaufmediums fir
die Xylanaseproduktion mit A. aculeatus DSM 2344 durchgefiihrt wurden und der pH eines
Satzprozesses als Referenz (Ref). Die Zulaufraten der drei Variablen sind den jeweiligen
experimentellen Bedingungen zugeordnet. Alle Daten setzen sich aus jeweils 3 parallelen Ansdtzen
fur die Optimierung und fiir die Referenz zusammen. Neben den Ergebnissen sind die Zulaufraten
der 3 Variablen fir die 15 Experimente dargestellt.
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Der Mittelwert der relativen Standardabweichung fir alle Experimente betrug 4,7 % und die
maximale Standardabweichung zwischen drei parallelen Ruhrkesselreaktoren, wies eine
relative Standardabweichung von 13,7 % auf.

Da der pH, wie bereits beschrieben, einen Einfluss auf die Xylanaseproduktion hat (vgl.
Kapitel 6.1), sollte dieser bei den pH-ungeregelten Prozessen moglichst stabil gehalten
werden. Dies war mit dem Puffer jedoch nicht mdglich, weswegen der Zusammenhang
zwischen den Zulaufmedien beziehungsweise deren Bestandteilen mit dem finalen pH der
Prozesse untersucht wurde. Das Xylan zeigte keinen Einfluss auf den pH (Daten nicht
dargestellt), deswegen wurde nur der Einfluss des zugegebenen Ammoniumnitrats und der
Laktose auf den pH weiter korreliert (Abbildung 6.5).
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Abbildung 6.5: Korrelation zwischen dem pH nach 96 h und der Zugabe von Ammoniumnitrat und
Laktose Uber das Zulaufmedium
Der pH im Medium nach 96 h wurde mit der zugegebenen Menge an (A) Ammoniumnitrat und (B)
Laktose korreliert. Die Daten setzen sich jeweils aus Prozessen in drei parallelen
Ruhrkesselreaktoren zusammen.
Fur die Zugabe von Ammoniumnitrat zeigte sich in Abbildung 6.5-A ebenfalls kein
erkennbarer Zusammenhang zum finalen pH. Die Verteilung des pH war fir alle
Ammoniumnitratzugaben unregelméfig verteilt. Bei der Laktosezugabe ergab sich hingegen
ein differenzierteres Bild. Wie die Abbildung 6.5-B darstellt, war der nach 96 h gemessene
pH niedriger, je grofRer die Zugabe an Laktose war. Dabei wurde in allen finf Experimenten
mit der experimentellen Obergrenze der Laktosezugabe von 5 g L™ d™ Laktose ein pH ~4,5
gemessen. Fir eine Zugabe von 0 g L™ d™* Laktose lag das Mittel hingegen bei pH 5,8 und fiir
die mittlere Zugabe bei pH 5,0.
Acht experimentelle Bedingungen zeigten hohere Proteinkonzentrationen, als in den
Satzprozessen der Referenz fiir die 0,09 + 0,02 g L™ bestimmt wurden (Abbildung 6.6). Mit
dem Betriebspunkt Nummer 5 wurde mit 0,12+ 0,02gL™" die héchste Proteinmenge
produziert und eine Steigerung von 33 % gegeniiber der Referenz erreicht. Die vier
Experimente 1, 3, 4 und 9 hatten kein Xylan im Zulaufmedium und zeigten die niedrigsten
extrazellularen Proteinkonzentrationen von 0,07 —0,08 g L™, die unter Einbezug der 20 %
Volumenerhdhung im gleichen Konzentrationsbereich wie der Satzprozess waren.
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Abbildung 6.6: Extrazellulare Proteinkonzentration nach 96 h mit A. aculeatus DSM 2344
Dargestellt sind die extrazellularen Proteinkonzentrationen fiir die 15 experimentellen Bedingungen
zur Optimierung der Xylanaseproduktion und der Referenz (Ref) mit A. aculeatus DSM 2344 Die
Zulaufraten der drei Variablen sind den jeweiligen experimentellen Bedingungen zugeordnet. Alle
Daten setzen sich aus jeweils 3 parallelen Ansatzen fiir die Optimierung und fur die Referenz
zusammen. Neben den Ergebnissen sind die Zulaufraten der 3 Variablen fiir die 15 Experimente
dargestellt.
Die Xylanaseaktivitaten zeigten Standardabweichungen zwischen 3 % flir Experiment 14 und
41 % fur Experiment 3 (Abbildung 6.7). Der Mittelwert der relativen Standardabweichungen
uber alle 15 Experimente lag bei 17 % und war damit vergleichbar zum Referenzansatz. Fir
alle funf Experimente ohne weitere Zugabe von Xylan (Experiment 1 — 4, 9 und die Referenz)
wurden mit 86— 189 nkat mL™? signifikant geringere Aktivitaten als fir die Betriebs-
bedingungen mit Xylan im Zulaufmedium erzielt. Die htéchste gemessene Aktivitat wurde
wiederum mit Experiment 5, bei dem nur Xylan zugefiihrt wurde, mit einer Aktivitat von
715 + 52 nkat mL™ erreicht. Diese Aktivitat bedeutete eine Steigerung um den Faktor 4

gegeniiber der Referenz im Satzverfahren. Ein Zulauf mit 5,0 g L™ d™* Laktose hatte bei der
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hdchsten Xylanzugabe einen negativen Einfluss, wie Experiment 7 und 8 im Vergleich zu
Experiment 5, 6 und 10 zeigten. Bei einer mittleren Xylanzugabe von 1,67 g L™ d* war eine
gleichzeitige mittlere Laktosezugabe von 2,5 g L™ d? jedoch besser, als keine oder hdhere
Laktosezugaben, wie die Experimente 13 —15 im Vergleich zu Bedingungen 11 und 12
ergaben.
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Abbildung 6.7: Xylanaseaktivitdten nach 96 h mit A. aculeatus DSM 2344
Dargestellt sind die extrazellularen Xylanaseaktivitaten fir die 15 experimentellen Bedingungen zur
Optimierung der Xylanaseproduktion und der Referenz (Ref) mit A. aculeatus DSM 2344. Die
Zulaufraten der drei Variablen sind den jeweiligen experimentellen Bedingungen zugeordnet. Alle
Daten setzen sich aus jeweils 3 parallelen Ansétzen fir die Optimierung und fiir die Referenz
zusammen. Neben den Ergebnissen sind die Zulaufraten der 3 Variablen fir die 15 Experimente
dargestellt.
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Die in den Experimenten produzierte -Xylosidase (Abbildung 6.8-A) zeigte eine andere
Verteilung der Aktivitaten zwischen den experimentellen Bedingungen als die der Xylanase.
Die bestimmten [-Xylosidaseaktivititen lagen zwischen 2,61 +0,33 nkatmL™ fiir
Experiment 1 und 551+0,74nkatmL" fir Experiment 14. Im Gegensatz zur
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Xylanaseaktivitdt waren die Abweichungen zwischen den minimalen und maximalen
Aktivitdten mit einem Faktor von ~2 relativ gering. Zudem lieRen sich keine signifikanten
Einflusse durch die Variablen erkennen. Auch die Steigerung der Aktivitat von Experiment
14 gegeniber der Referenz war mit 114 % geringer und zudem nicht signifikant.
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Abbildung 6.8: p-Xylosidase- und B-Galactosidaseaktivitaten nach 96 h mit A. aculeatus DSM 2344
Dargestellt sind die extrazelluléren Aktivitaten der B-Xylosidase (A) und der B-Galactosidase (B) fur
die 15 experimentellen Bedingungen zur Optimierung der Xylanaseproduktion und der Referenz
(Ref) mit A.aculeatus DSM 2344. Die Zulaufraten der drei Variablen sind den jeweiligen
experimentellen Bedingungen zugeordnet. Alle Daten setzen sich aus jeweils 3 parallelen Ansétzen
fiir die Optimierung und fir die Referenz zusammen. Neben den Ergebnissen sind die Zulaufraten
der 3 Variablen fur die 15 Experimente dargestelit.

wo
wo

—~
k.
[
|
|
|
|
|
|
[
T
|
L
\
\
|
_:“

Xylan, gL"d" Laktose, gL"d " NH,NO, , g L"d"

N

(4]

I

J

|

|

I

I

|

|

|

|

|

T

|

i | i
|
Xylan, g L'd" Laktose, g L'd” NH,NO, , g L'g!
wo P :
wo (]
: ‘

|

|

|

I

I

|

|
]
|

|

T

o
o

o
o

Hohere Unterschiede von bis zu ~800% im Bereich von 0,33 +0,26 nkat mL™" fiir
Experiment 1 und 2,70 + 1,11 nkat mL™ fiir Experiment 14 wurden hingegen fir die p-
Galactosidaseaktivitaten zwischen den durchgefiihrten Experimenten gemessen (Abbildung
6.8-B). Gleichzeitig wurden sehr hohe Standardabweichungen bestimmt. Die drei hdchsten -
Galactosidaseaktivitdten wurden mit einer maximalen Ammoniumnitratzugabe erreicht
(Experiment 2, 4 wund 14), wohingegen die experimentellen Bedingungen ohne
Ammoniumnitratzugabe Aktivitditen <1,5nkatmL™’ zeigten. Die Betriebspunkte mit
maximaler Laktosezugabe zeigten sowohl B-Galactosidaseaktivitaten im oberen Bereich der
gemessenen Aktivitaten, wie fiir Experiment 4, 8 und 12, als auch < 1,0 nkat mL™* wie fiir die
Betriebspunkte 3 und 7. Die experimentellen Bedingungen, die hohe Aktivitaten aufwiesen,
hatten als Unterschied zu denen mit niedrigen Aktivititen Ammoniumnitrat im
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Zulaufmedium. Durch die Zugabe von Ammoniumnitrat konnte also eine Verbesserung der
Produktion der B-Galactosidase erreicht werden.

Diskussion

In der Literatur sind fir die Xylanaseproduktion mit Aspergillus spp. Prozess- und
Optimierungsbedingungen von pH 5 bis pH 8 beschrieben (Cao et al., 2008; Chipeta et al.,
2008; Li et al., 2007). Dabei muss jedoch beachtet werden, dass zum Beispiel A. niger
extrazelluléare Proteasen besitzt, die besonders im sauren Bereich aktiv sind und bei pH >5 nur
geringe Aktivititen aufzeigen (O’Donnell et al., 2001). Fiir A. aculeatus wurden hingegen die
hdchsten Proteaseaktivitdten bei pH 6,5 bis pH 7 beschrieben (Olutiola und Nwaogwugwu,
1982). Der fur die Produktion von Xylanasen mit Aspergillus spp. am besten geeignete pH
wird fir pH~6 beschrieben (Techapun et al., 2003), wie er als Startbedingung in den
durchgefiihrten Prozessen vorlag.

Da sich die Prozesse in eine Wachstumsphase (0 — 24 h) und eine Produktionsphase (24 —
96 h) kennzeichnen, kénnen diese Phasen durch eine Temperaturdnderung weiter unterstiitzt
werden. Durch eine hoéhere Temperatur (>30 °C) wird dabei der Wachstumsprozess von
A. niger beschleunigt (Yuan et al., 2005). Fir A. aculeatus fanden Olutiola und Nwaogwugwu
(1982) 30 °C als beste Wachstumstemperatur, weswegen diese flr die ersten 24 h der
Satzphase gewahlt wurde. Niedrigere Temperaturen (<30 °C) begiinstigen hingegen die
Xylanaseproduktion, wie mit einer Temperaturerniedrigung auf 28 °C gezeigt werden konnte.
Die Verwendung von l6slichen Zuckern in der Xylanaseproduktion ist umstritten. Dabei wird
zwar besonders Glukose und Laktose in vielen Produktionsprozessen verwendet, aber auch
deren partielle Inhibition auf die Xylanaseproduktion wird in der Literatur beschrieben
(Kadowaki et al., 1997; Knob et al., 2010, Smith und Wood, 1991). Neben diesen beiden
Zuckern wies Maltose in einer Untersuchung von Simoes et al. (2009) den besten
induzierenden Effekt auf die Xylanaseproduktion fir A.aculeatus auf. Aus den hierzu
gewonnenen Ergebnissen lie sich durch Laktose die hochste Xylanaseaktivitdt nach 24 h
finden. In dem weiteren Prozessverlauf zeigten jedoch die Prozesse mit Glukose im Medium
die hochste Xylanaseproduktion. Der Einfluss des Zuckers ist auf die Lange der Prozesszeit
jedoch nur sekundar, also nicht durch direkte Induktion oder Inhibition, sondern auf
Unterschiede im Wachstum zurtckzufihren.

Der positive Effekt, der von der Laktosezugabe auf die B-Galactosidaseaktivitéten zu erwarten
waére (Fantes und Roberts, 1973), kann in den Experimenten nicht wiedergefunden werden.
Bailey und Linko (1990) beobachteten fiir A. oryzae ebenfalls, dass die f-Galactosidase vor
allem in Satzprozessen durch Laktose nur wenig induziert wurde und fiihren dies auf einen
intrazellularen Uberschuss von Glukose als Inhibitor zuriick. Knob et al. (2010) beschreiben
eine Nebenaktivitat der B-Xylosidase gegenlber dem Substrat pNP-Galactopyranosid und
damit einen Einfluss auf die gemessene [-Galactosidaseaktivitiat. Hierdurch koénnten sich
positive Einflisse der drei Variablen auf die B-Galactosidaseaktivitat auf eine erhohte
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Aktivitdit der B-Xylosidase und entsprechende Nebenaktivitdten in den Kkorrelierenden
Experimenten beschranken. Aus diesem Grund und wegen der hohen gemessenen
Standardabweichungen mit durchschnittlich 41 % Gber alle Experimente, war die
Modellierung der B-Galactosidaseaktivitaten nicht weiter sinnvoll.

Mit der Zugabe des Ammoniumnitrats und dem fehlenden Einfluss auf den pH lieR sich ein
Unterschied zu Ammoniumsulfat, wie es in den Experimenten in Kapitel 5 verwendet wurde,
oder organischen Stickstoffquellen erkennen. Bei der Verwendung und dem Verbrauch von
Ammoniumsulfat kam es durch die Freisetzung des Sulfat-Anions zu einem Abfall des pH,
welcher durch die Zugabe von Korrekturmittel ausgeglichen werden musste. Der Aufschluss
von Harnstoff, Casein oder Hefeextrakt lasst hingegen den pH im Medium ansteigen
(Raimbault, 1980). Beide Effekte lieRen sich hier nicht erkennen, da die Zugabe von
Ammoniumnitrat keinen Einfluss auf den final gemessenen pH zeigte.

6.2.1 Schéatzung der Enzymaktivitaten

Auf Basis der gemessenen Enzymaktivitdten wurden die Parameter des empirischen
Polynoms 2. Ordnung identifiziert. In Tabelle 6.1 sind hierfir die experimentellen
Bedingungen und neben diesen die extrazelluldren Aktivitaten der Xylanase und p-Xylosidase
zusammengefasst.

Die untersuchten Bedingungen stellten die Eckpunkte innerhalb des untersuchten
Versuchsraums dar. In Tabelle 6.2 sind die identifizierten Parameter aufgelistet. Aus den
linearen Termen (f;) lasst sich ein genereller Einfluss des Parameters auf die ZielgréRe
erkennen. Die Interaktionsterme (5;;) zeigen, ob zwei Variablen sich gegenseitig beeinflussen
und der quadratische Term (i) l&sst erkennen, ob ein nicht linearer Einfluss auf die jeweilige
Enzymaktivitat vorliegt. Ammoniumnitrat wird dabei durch den Index ,,1%, Laktose durch
Index ,,2° und Xylan durch den Index ,,3“ beschrieben. Je niedriger die p-Werte der T-
Statistik dabei sind, desto starker ist der geschatzte Einfluss des jeweiligen Parameters auf das
Modell. Nicht signifikante # wurden aus dem Modell solange entfernt, solange R? sich
verbesserte. Lineare Parameter blieben erhalten, wenn fiir diese zugehérige Interaktions- oder
quadratische Terme existierten. Durch die anschlieBende erneute Parameteridentifikation und
das Losen der identifizierten Gleichung konnte eine Schétzung von Aktivitdten fur den
gesamten experimentellen Versuchsraum durchgefiihrt werden. Fir die untersuchten
Betriebspunkte wurden die zu erwartenden Aktivitaten geschatzt und mit den experimentellen
Daten verglichen (Abbildung 6.9, Tabelle 6.1).
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Tabelle 6.1: Experimentelle Ergebnisse und Schatzungen einer Parameteridentifikation zur: Xylanase-
und B-Xylosidase-Produktion mit A. aculeatus DSM 2344 im Zulaufverfahren

Dargestellt sind die in den 15 Experimenten eingesetzten Substratmengen sowie die experimentell
ermittelten Aktivitaten. Xylan, Laktose und Ammoniumnitrat wurden ab einer Prozesszeit von 24 h
mit einer Abtastzeit von 12 h zudosiert, wobei das dosierte Gesamtvolumen immer 210 mL L™
betrug. Es wurden jeweils drei identische Parallelansdtze durchgefiihrt. Die Enzymaktivitaten
wurden nach einer Prozesszeit von 96 h bestimmt. Die geschatzten Aktivititen wurden mit
Gleichung 4.5 und den in Tabelle 6.2 dargestellten Parameter identifiziert.

Xylanaseaktivitéat B-Xylosidaseaktivitéat
Experiment ~ Xylan =~ Laktose  NH,NO, nlkat mL* r.lkat mL*
Nummer gL™d gL d gL"d experi- geschatzt experi- geschitzt

mentell mentell
1 0,00 0,00 0,00 86 £ 21 85 2,61+0,33 2,62
2 0,00 0,00 2,00 189+9 149 5,20 £ 0,24 4,87
3 0,00 5,00 0,00 117+ 48 90 3,29+0,68 3,13
4 0,00 5,00 2,00 131+24 153 4,37+0,94 4,36
5 3,33 0,00 0,00 715+ 52 692 4,80+0,71 4,71
6 3,33 0,00 2,00 627 £ 235 621 4,95+ 124 5,01
7 3,33 5,00 0,00 473 £ 106 480 4,83+1,16 5,22
8 3,33 5,00 2,00 410 £ 92 409 4,45 + 0,04 4,50
9 0,00 2,50 1,00 129+13 174 3,30+0,51 3,78
10 3,33 2,50 1,00 584 + 83 605 5,32+0,41 4,89
11 1,67 0,00 1,00 432+ 20 501 3,42+0,53 4,11
12 1,67 5,00 1,00 400 £ 92 398 4,74 + 1,42 4,11
13 1,67 2,50 0,00 538 + 33 506 5,14 +0,78 4,97
14 1,67 2,50 2,00 552 + 18 502 5,51+0,74 5,74
15 1,67 2,50 1,00 489 + 37 504 4,85+ 1,63 4,75
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Abbildung 6.9: Vergleich der experimentellen und geschatzten Aktivitaten
Dargestellt ist die Differenz aus der experimentellen und geschatzten Aktivitat (lll) und deren
prozentuale Abweichung (E9) fir die 15 durchgefiihrten Experimente fiir die Xylanase- (A) und die
B-Xylosidaseaktivitat (B).
Die identifizierten Polynome 2. Ordnung sind graphisch in Abbildung 6.10 dargestellt. Dabei
zeigte die Losung zur volumetrischen Xylanaseaktivitat (im folgenden Xylanasemodel), dass
der als experimentelle Bedingung 5 untersuchte Betriebspunkt gleichfalls das Maximum des
Versuchsraums darstellte.  Weiterhin  wird bei der Betrachtung des graphischen
Xylanasemodells deutlich, dass mit einer niedrigeren Xylanzugabe auch die Xylanaseaktivitat

abnehmen sollte.
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Tabelle 6.2: Identifizierte Modellparameter: Xylanase- und g-Xylosidase-Produktion mit A. aculeatus im
Zulaufverfahren

Dargestellt sind die identifizierten Modellparameter g (Gleichung 4.5) fir beide Optimierungen.
Parameter, bei denen das Zeichen ,,/* eingetragen sind, wurden als nicht signifikant ausgeschlossen.
Parameter wurden solange ausgeschlossen, wie dabei das R? des Modells verbessert wurde und
anschlielend die Parameter neu identifiziert.

Parameter Xylanasemodell p-Werte pB-Xylosidasemodell p-Werte

Bo 503,9364 1,040-107 4,7452 3,892-10°
b -2,0223 0,890 0,3819 0,042
b -51,8602 0,009 / /

B3 215,677 1,380-10° 0,5575 0,009
b / / -0,2547 0,183
b / / -0,4873 0,0264
B -33,6067 0,074 / /

Bu -54,0552 0,012 0,6081 0,086
B2 -54,5115 0,084 -0,6374 0,074
B -114,493 0,004 -0,4099 0,22

Die hochsten Aktivitaten lieBen sich somit fiir Betriebspunkte mit maximaler Xylanzugabe
von 3,33 g L™ d* messen. Deshalb wurden Betriebspunkte der maximalen Xylanzugabe in
Abbildung 6.11 naher betrachtet, um die Einfliisse von Ammoniumnitrat und Laktose weiter
aufzultsen. Bei zunehmender Zugabe von Ammoniumnitrat nahm die geschatzte Aktivitat um
maximal ~11 % bei einer Zugabe von 2 g L™ d™* (Experiment 6) ab. Experiment 7, das in
dieser Ebene die maximale Zugabe von Laktose mit 5gL™d” ohne die Zugabe von
Ammoniumnitrat représentierte, wies hingegen eine geschatzte Aktivitat auf, die nur 70 % des
Maximums hatte. Die maximale Zugabe aller Variablen (Experiment 8) wird mit
409 nkat mL™ auf 59 % des Maximums geschétzt.

Nach der Modellidentifikation wurde der in Abbildung 6.10 dargestellten Betriebspunkt
experimentell validiert. Die Ergebnisse in Tabelle 6.3 zeigen, dass die geschatzte Aktivitat
eine Abweichung von weniger als 10 % von den gemessenen Aktivitaten aufwies. Auch eine
Wiederholung von Experiment 5 (geschatztes Optimum) und 15 zeigte eine Ubereinstimmung
von > 90 % mit der geschatzten Aktivitat. Angesichts des mittleren Variationskoeffizienten
von 17 % Uber alle Experimente (vgl. Kapitel 6.1) spricht diese Schatzung fur die Gute des
Modells.
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Abbildung 6.10: Graphische Darstellung des Modells zur volumetrischen Xylanaseaktivitat von

A. aculeatus DSM 2344

Dargestellt ist die graphische Ldsung der volumetrischen Xylanaseaktivitdt des quadratischen
Polynoms mit den drei Variablen Ammoniumnitrat-, Laktose- und Xylandosierung fiir Prozesse mit
A.aculeatus DSM 2344. Der validierte Betriebspunkt ( © ; Zugabe von 0,0gL™d*
Ammoniumnitrat, 1,25gL™?d? Laktose und 3,33 gL™d™® Xylan) und der bestimmte optimale
Betriebspunkt (®) sind in der Graphik markiert. Das zugeflhrte Gesamtvolumen des Zulaufs in die
Kultivierungen betrug immer 210 mL L™.
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Abbildung 6.11: Volumetrische Xylanaseaktivitdt von A. aculeatus in Abhangigkeit von zwei Variablen

Fir die maximale Xylanzugabe von 3,33 g L™ d™ ist die Abhangigkeit der Xylanaseaktivitat von der
Laktose- und Ammoniumnitratdosierung fiir Prozesse mit A. aculeatus DSM 2344 dargestellt. Die
auf der Ebene liegenden Experimente sind beschriftet und der validierte Betriebspunkt (O; Zugabe
von 0,0gL*d? Ammoniumnitrat, 1,25gL*d" Laktose und 3,33gL*d™ Xylan) und der
bestimmte optimale Betriebspunkt (@) sind in der Graphik markiert.
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Tabelle 6.3: Validierung des ,Xylanasemodels*
Dargestellt ist die geschétzte und gemessene Aktivitat fiir ein Validierungsexperiment, das in
Abbildung 6.10 und Abbildung 6.11 eingezeichnet ist (0,0 g L™ d* Ammoniumnitrat, 1,25g L™ d*
Laktose und 3,33 g L™ d™ Xylan).

Geschatzte Gemessene }
Aktivitat Aktivitat Ubereinstimmung
nkat mL™ nkat mL™*
678 618 + 126 91 %

Tabelle 6.4: Statistische Analyse der identifizierten Modelle zur Xylanase- und B-Xylosidase-Produktion
mit A. aculeatus DSM 2344 im Zulaufverfahren

Dargestellt sind die Regressionskoeffizienten, die korrigierten Regressionskoeffizienten, die
F-Werte und die p-Werte. Die p-Werte ergeben eine statistische Signifikanz fur p<0,05.

Koeffizient ,Xylanasemodell¢ , p-Xylosidasemodell*

R? 0,9764 0,8457

R%orr 0,9527 0,6913
F-Wert 41,32 5,48
p-Wert 3,61-10° 0,020

Die Gute des Modells liel? sich zusétzlich an den statistischen Daten des Modells erkennen
(Tabelle 6.4). Der Regressionskoeffizient des Xylanasemodells lag bei R? = 0,98. Durch den
fast gleichen korrigierten Regressionskoeffizienten hat das Modell auch bei der hohen Anzahl
der Parameter eine statistische Sicherheit von > 95 %. Dagegen war die Losung des Modells
zur volumetrischen B-Xylosidaseaktivitit (im folgenden B-Xylosidasemodel) mit R? = 0,85
von einer geringeren statistischen Sicherheit.

Die graphische Darstellung des p-Xylosidasemodells in Abbildung 6.12 zeigte Unterschiede
zum Xylanasemodell. Der Einfluss des Xylans ist nicht im gleichen Mal3e die entscheidende
Variable wie beim Xylanasemodel. Zwar wurde generell mit zunehmender Xylanzugabe eine
steigende Aktivitat geschatzt, der Einfluss von Ammoniumnitrat und Laktose ist jedoch fir
alle Xylanzulaufraten erkenntlich. Das Optimum wurde fiir eine Zugabe von 2gL™d*
Ammoniumnitrat, 2,08 gL™*d" Laktose und 1,81 gL*d? Xylan mit einer geschatzten
Aktivitdt von 5,76 nkat mL™? bestimmt. Dieses Optimum war damit der experimentellen
Bedingung 14 d&hnlich, die bereits die hochste p-Xylosidaseaktivitdt der untersuchten
Betriebspunkte aufwies (vgl. Kapitel 6.2) und fiir die eine Aktivitat von 5,74 nkat mL™
geschéatzt wurde. Weiterhin lieR sich in allen dargestellten Ebenen die hdchste Aktivitat fr
eine mittlere Zugabemenge von Laktose erkennen. Eine hohe Zugabe von Ammoniumnitrat
hatte einen positiven Effekt auf die p-Xylosidaseaktivitat wobei bei hohen Xylanzulaufraten
von >2gL*d? auch fir eine geringe Zugabe von Ammoniumnitrat <05gL™d™
Aktivitaten tber 5,0 nkat mL™ geschatzt wurden.
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Abbildung 6.12: Graphische Darstellung des identifizierten Modells zur volumetrischen Xylanaseaktivitat
von A. aculeatus DSM 2344
Dargestellt ist die volumetrische Xylanaseaktivitdt fir die drei Variablen Ammoniumnitrat-,
Laktose- und Xylandosierung fiir Prozesse mit A. aculeatus DSM2344 nach 96 h. Der validierte
Betriebspunkt (O; Zugabe von 0,0 g L-1 d-1 Ammoniumnitrat, 1,25 g L-1 d-1 Laktose und 3,33 g L-
1d-1 Xylan) und der bestimmte optimale Betriebspunkt (®) sind in der Graphik markiert. Das
zugefihrte Gesamtvolumen des Zulaufs in die Kultivierungen betrug immer 210 mL L-1.
Fur das p-Xylosidasemodell wurde nun ebenfalls ein Betriebspunkt als Validierung erneut
untersucht (Abbildung 6.12). Das Ergebnis ist in Tabelle 6.5 dargestellt. Fur die Validierung
wurde nicht das Optimum gewaéhlt, da dieses zu dicht an Experiment 14 lag und die
Standardabweichung zu groR fir eine exakte Aufldsung war. Stattdessen sollten die hohen
Aktivitdten gepruft werden, die um den Validierungspunkt graphisch dargestellt waren.
Ebenso wie fiir das Xylanasemodell konnte eine Ubereinstimmung von mehr als 90 %
zwischen der geschatzten und der gemessenen Aktivitat gefunden werden. Dies zeigte, dass
trotz der schlechteren statistischen Werte im Vergleich zum Xylanasemodell (Tabelle 6.4),
dieses Modell zu den Aktivitdten der B-Xylosidase im Bereich der Validierung ebenfalls eine

Vorhersage mit tiber 90 % Sicherheit machen konnte.

Tabelle 6.5: Validierung des ,Xylosidasemodels*

Dargestellt ist die geschétzte und gemessene Aktivitdt zur Vaidierung des Xylosidasemodells
(Zugabe von 0,0 g L™ d™* Ammoniumnitrat, 1,25 g L™ d”* Laktose und 3,33 g L™ d™ Xylan).

Geschétzte Gemessene )
Aktivitat Aktivitat Ubereinstimmung
nkat mL™ nkat mL™

5,40 5,27 +1,07 98%
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Eine Optimierung von Prozessbedingungen im Rihrkesselreaktor im Millilitermalistab far
A. aculeatus DSM 2344 war durchfiihrbar, wie die Erstellung der Modelle bewies. Jedoch
waren selbst in parallelen Ansdatzen mit identischen Bedingungen starke optische
Unterschiede im Biomassewachstum erkennbar (Abbildung 6.13-A). Die Biomasse am
Ruhrer und an der Reaktorwand machte 25 — 93 % der gesamten Biomasse in den jeweiligen
Rihrkesselreaktoren aus (Abbildung 6.13-B), sodass teilweise nur geringe Mengen Biomasse
frei in der Kulturflissigkeit vorlagen. Die Verwendbarkeit der Milliliterreaktoren flr eine
Optimierung mit A. aculeatus wére aufgrund des Wachstums also als schwierig eingeschétzt
worden.

A

Abbildung 6.13: Reaktoren und Ruhrer nach einer Kultivierung mit A. aculeatus DSM 2344 zur
Optimierung der Xylanaseproduktion im MillilitermaR3stab
Die Photographien zeigen drei parallele Rihrkesselreaktoren die unter identischen
Reaktionsbedingungen (A) betrieben wurden. Zudem sind die Rihrorgane von drei verschiedenen
Bedingungen und dem Unterschied im Wachstum (B) nach 96 h Prozesszeit zu erkenenn.

Diskussion

Der positive Einfluss des Xylans auf die Xylanaseproduktion lasst sich eindeutig feststellen —
ebenso, wie eine negative Wirkung von Laktose. Dabei ist der positive Effekt des Xylans auf
die Xylanaseproduktion mit Aspergillus spp. akzeptiert und gut beschrieben (Beg et al., 2001;
Polizeli et al., 2005). Hohere Zulaufraten hétten die Xylanaseproduktion wahrscheinlich
weiter erhdhen konnen, waren jedoch unter den verwendeten experimentellen Bedingungen
mit dem Laborroboter nicht realisierbar. Die Zufuhr von Xylan wahrend des
Produktionsprozesses zeigte fur die verwendeten Zulaufraten eine deutliche Steigerung in der
Xylanaseaktivitat im Vergleich zum Satzprozess. Ahnliche Effekte konnten fiir einen Bacillus
Stamm im Zulaufverfahrens beobachtet werden (Schneider et al., 2001). Dagegen war die
Produktion von Xylanasen mit Bacillus auf Reisstroh im Satzverfahren besser oder gleich, im
Verhéltnis zu Zulaufprozessen (Kim et al., 1997).

Auch wenn fiir die Nutzung von Laktose als Kohlenstoffquelle héhere Xylanaseaktivititen
beschrieben sind als fiir die Nutzung von Glukose (Kadowaki et al., 1997; Smith und Wood,
1991), zeigte die Laktose in diesen Untersuchungen eine inhibierende Wirkung. Der negative
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Einfluss der Laktose auf die Xylanaseproduktion kann unter anderem auf die intermittierende
Zugabe des Zulaufmediums mit einer Abtastzeit von 12 h zurlckgefuhrt werden. Hierdurch
kam es in den Kulturen fur einige Stunden immer wieder zu einem Kkurzzeitigen
Substratuberschuss, der zu einer damit gekoppelten Inhibierung der Xylanaseproduktion
gefuhrt haben kann. Zudem fiihrte die Zugabe der Laktose zu einer Reduzierung des pH in
einen fur die Produktion von Xylanasen unginstigeren Bereich (siehe Kapitel 6.2). Einige
Aspergillus spp. unter anderem auch A. aculeatus, koénnen unter Bedingungen eines
Zuckeriiberschusses Zitronenséure und Oxalsgure produzieren. Dabei wird Laktose als eines
der bevorzugten Substrate hierfiir beschrieben (Grewal und Kalra, 1995). Die Reduzierung
des pHs in den durchgefuihrten Experimenten ist wahrscheinlich durch die Freisetzung dieser
Nebenprodukte zu erklaren. Dies wird besonders deutlich, da die Zugabe von
Ammoniumnitrat in Konzentrationen Uber 0,25 % die Oxalsédureproduktion weiter fordert
(Grewal und Kalra, 1995).

Der Einfluss des Ammoniumnitrats auf die Xylanaseaktivitat war in diesen Untersuchungen
ansonsten nur gering. Im Gegensatz zu dem hier erstellten Modell wurde Ammoniumnitrat
bei Prozessen von A. oryzae auf Eukalyptuszellstoff als die beste Stickstoffquelle bestimmt
(Szendefy et al., 2006). Bei diesen Untersuchungen waren die Aktivitatssteigerungen und die
optimale Stickstoffquelle jedoch im Wesentlichen von der Kohlenstoffquelle abhéangig und
wurde zusétzlich mit der Beeinflussung des pHs durch andere Stickstoffquellen wie
Kaliumnitrat oder Ammoniumsulfat begriindet. Flir Bagassezellstoff als Substrat fanden die
Autoren dagegen Maisquellwasser als beste Stickstoffquelle und stimmten damit mit anderen
Autoren Uberein, die neben diesem die beste Xylanaseproduktion mit Stickstoffquellen, wie
Hefeextrakt und Ammoniumsulfat fir Aspergillus spp. erreichten (Min et al., 2007; Li et al.,
2007).

Im Gegensatz zu der Xylanaseproduktion zeigten alle drei hier verwendeten Variablen einen
Einfluss auf die Produktion von B-Xylosidase, wie das entsprechende Modell zeigte. Knob et
al. (2010) fassen zusammen, dass Glukose generell inhibierende Effekte auf die B-
Xylosidaseproduktion zeigt, diese Inhibition jedoch auch von Xylose dem Abbauprodukt des
Xylans ausgehen kann. Dies kann der Grund fir die beste Produktion bei mittleren
Xylanzulaufraten sein, bei denen die Organismen die Xylose im Medium vollstdndig
aufbrauchen konnten. Der positive Einfluss des Laktosezulaufs kann in der VVerschiebung des
pH in Bereiche zwischen pH4,5 und pH50 liegen, da das Optimum der f-
Xylosidaseproduktion fur die meisten Aspergillus spp. zwischen pH 4 und pH 5 beschrieben
ist (Knob et al., 2010). Fur pH > 4,5 wird zudem ein positiver Effekt von Ammoniumnitrat
auf die Produktion der -Xylosidasen mit A. awamori beschrieben (Lemos et al., 2001).

Das starke Wachstum an der Reaktorwand und den Rihrorganen ist bei Aspergillus spp. nicht
ungewohnlich. Larsen et al. (2004) zeigten flr A. oryzae, dass im Ruhrkesselreaktor im
LitermaRstab Gber 30 % der Biomasse an den Einbauten und Wé&nden immobilisiert waren.
Diese groBe Menge an immobilisierter Biomasse kann auch die groRen
Standardabweichungen zwischen den parallelen Ansatzen von ~ 20 % zur Folge haben. Um
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aufgrund dieser hohen Standardabweichungen Unterschiede von 20 % aufzuzeigen, waren
nach Vester et al. (2009a) 18 Produktionsprozesse mit identischen Bedingungen nétig. Fur
das Erkennen von Unterschieden im Bereich von 15 % waren es sogar 30. Da diese Anzahl an
parallelen Bioreaktoren in der Regel nicht zu betreiben sind, muss weiter an der Verbesserung
der parallelen Reproduzierbarkeit gearbeitet werden.

Durch die Zulaufprozesse im Rihrkesselreaktor im Millilitermalistab wurde erstmals der
Einfluss von Xylan, Laktose und Ammoniumnitrat auf die Xylanase- und f-
Xylosidaseproduktion mit A. aculeatus beschrieben. Dabei wurden zum ersten Mal
Ruhrkesselreaktoren im MillilitermaBstab fur die Kultivierung von Aspergillus spp.
eingesetzt. Die parallelen Prozesse ermdglichten die Charakterisierung der betrachteten
Variablen des Zulaufmediums innerhalb kurzer Zeit.

6.3 Reaktionstechnische Untersuchungen im Ruhrkesselreaktor im

LitermaRstab

Das Zulaufexperiment 1 ohne die Zugabe von Substrat und Stickstoff, Experiment 5 als
Betriebspunkt mit der hochsten Xylanaseaktivitit, und Betriebspunkt 15 als Mittelpunkt des
untersuchten experimentellen Raums wurden weiter im Ruhrkesselreaktor im Litermalstab
charakterisiert und die Erkenntnisse mit den Ergebnissen aus dem Millilitermalistab
verglichen. Im LitermaRstab wurde im Gegensatz zu den Prozessen im MillilitermaRstab die
Satzphase im gleichen Reaktor wie die Zulaufphase durchgefiihrt und die
Prozessbedingungen dabei gegentber dem Millilitermal3stab gedndert (Tabelle 6.6). Der
volumetrische Leistungseintrag betrug im LitermaRstab 1,33 — 7,75 W L™ und war damit
wahrend eines GroRteil des Prozesses hoher, als die 1,57 W L™ im MillilitermaRstab. Die
maximale Energiedissipation und der k,a waren mit 149,8 W kg™ und ~0,25s™ um den
Faktor 10 héher, als im MillilitermaBstab mit 9,4 W kg™* und ~0,027 s™.

Tabelle 6.6: Prozessparameter flr Produktionsprozesse mit A. aculeatus DSM 2344 im Rihrkesselreaktor

Parameter MillilitermaRstab LitermaRstab
Ruhrerdrehzahl 1000 min™ 500 - 900 min™
ab 24h: 900 min™*
Volumetrischer Leistungseintrag 1,57wL? 1,33-7,75 W L
Maximale Energiedissipation 9,4 W kg™ 25,7 - 149,8 W kg™*
k.a 0,027 s* ~0,25s*
Begasungsrate 1L min? 0,25-1,5vwm
(in alle Reaktoren)
pO,-Bereich > 20% > 20%
Sicherstellung der O,-Versorgung ausreichend Ruhrerdrehzahl
und Begasungsrate
Zugabe von Zulaufmedium Intermittierend Intermittierend

(Abtastzeit 12 h) (Abtastzeit 12 h)
Satzphase In Schiittelkolben  Im gleichen Reaktor
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Als zusatzliche Information im Litermalistab wurde die Biotrockenmasse gemessen und mit
der Lebendbiomassekonzentration verglichen, die mit Hilfe einer Biomassesonde als
Kapazitdt (iSensor, Fogale nanotech) (ber die gesamte Prozesszeit bestimmt wurde

(Abbildung 6.14).
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Abbildung 6.14: Xylanaseproduktion mit A. aculeatus DSM 2344
Dargestellt sind die Biotrockenmassekonzentration (A) und die als Permittivitdt mittels einer
Biomassesonde (iSensor, Fogale nanotech) online gemessene Lebendbiomassekonzentration (B) fir
Prozesse mit A.aculeatus DSM 2344 zur Produktion von Xylanasen. Dabei wurden die
Bedingungen von Experiment 1 (0 & —), 5 (m & ---) und 15 (A & -+) aus der Optimierung jeweils
einfach kultiviert. Die online bestimmte Lebendbiomassekonzentration wurde als Permittivitat

gemessen und die Daten mit einer Funktion geglattet (vgl Kapitel 4.3.1.3).
Fir alle drei Prozesse waren die Prozessbedingungen wéhrend der ersten 24 h identisch, auller
dass fur Experiment 5 und 15 Buchenxylan statt Birkenxylan verwendet wurde. Die
gemessene Biotrockenmassekonzentration zeigte nach 24 h Kultivierung fir alle drei Prozesse
die hochsten Werte zwischen 13 g L™ und 15 g L™. AnschlieRend sank sie, so dass nach 96 h
fir Experiment 1 7,3 g L™ und fiilr Experiment 5 eine Konzentration von 9,3 g L™ erreicht
wurden. Das Experiment 15, das Laktose im Zulaufmedium hatte, zeigte nach 96 h die
hochste Biotrockenmassekonzentration mit 12,9g L™. Fir die mit einer Biomassesonde
bestimmte Lebendbiomassekonzentration zeigte sich zu Beginn des Prozesses bis 16 h ein
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vergleichbares Wachstum mit einer Wachstumsrate von p = 0,3 h™* fiir alle drei Prozesse. Die
Lebendbiomassekonzentration von Experiment 1 blieb bis 28 h bei ~ 3,7 pF cm™ und nahm
anschlieBend bis 96 h nahezu konstant auf ~ 0,7 pF cm™ ab. Der erneute sprunghafte Anstieg
des Signals bei einer Prozesszeit von 48 h kénnte dabei auf Wachstum an der Sonde oder eine
Verénderung in der Begasung zurlckzufiihren sein. Die Prozesse mit den Zulaufmedien von
Experiment 5 und 15 zeigten hingegen von 24 h bis 72 h jeweils relativ gleichbleibende
Lebendzellkonzentrationen um 4 pF cm™ beziehungsweise 3 pF cm™. Ab 72 h traten Anstiege
in den Messsignalen der Biomassesonde ein. Nach 96 h wiesen beide Prozesse eine
vergleichbare Lebendbiomassekonzentration von ~ 4,8 pF cm™ auf.

Neben den Biomassekonzentrationen wurden flr die Kultivierungen im LitermaRstab die
Aktivitaten der Xylanasen und B-Xylosidasen ber den gesamten Prozesszeitraum gemessen
(Abbildung 6.15).
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Abbildung 6.15: Verlauf der Enzymaktivitaten bei verschiedenen Zulaufkultivierungen von A. aculeatus
DSM 2344 zur Produktion von Xylanasen
Der zeitliche Verlauf von Xylanase- (A) und B-Xylosidaseaktivitaten (B) fir Prozesse mit
A. aculeatus DSM 2344 im Litermalstab, wobei Experiment 1 (o), 5 (m) und 15 (A) jeweils
einfach kultiviert wurden.

Dabei wurde fir beide Enzyme und alle experimentellen Bedingungen eine lineare
Aktivitatszunahme bis zu einem Zeitpunkt von 72 h bestimmt. Die Xylanaseaktivitaten der
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drei Prozesse zeigten bereits nach 24 h Prozessdauer Unterschiede. Wie bei den
Biomassesignalen, bei denen der Prozess mit der experimentellen Bedingung 5 die hdchste
Biomassekonzentration nach 24 h aufwies, war auch die Xylanaseaktivitat fir diese
Prozessbedingung bereits nach 24 h hoher, als bei den anderen Prozessen. Weiterhin nahm die
Xylanaseaktivitét hier linear zu, bis nach 96 h eine Aktivitat von 1621 nkat mL™ gemessen
wurde. Fir Experiment 15 zeigte sich eine Zunahme bis auf 912 nkat mL™. Bei Experiment 1
war hingegen die hochste Aktivitat von 439 nkat mL™ bereits nach 72 h erreicht und blieb
anschlieRend konstant.

Vergleichbar sah es fiir die B-Xylosidaseaktivitaten aus, jedoch war hier auch fir die
Bedingung 1 eine Uber die 72 h hinaus ansteigende Aktivitat bis auf 10,8 nkat mL™ zu
messen. Fir Experiment 5 und 15 wurden in den ersten 48 h die gleichen Aktivitaten flr die
B-Xylosidase gemessen. Bei 96 h war die Aktivitat von Experiment 5 mit 15,7 nkat mL™
jedoch bei 120 % der Aktivitat von Experiment 15.

Die nach 96 h Prozesszeit bestimmten Xylanase- und B-Xylosidaseaktivititen in den beiden
Mafstaben wurden in Abbildung 6.16 miteinander verglichen.
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Abbildung 6.16: Vergleich der Skalierbarkeit von Experimenten zur Optimierung der
Xylanaseproduktion mit A. aculeatus DSM 2344
Dargestellt sind die Xylanase- (A) und B-Xylosidaseaktivitdten (B) nach 96 h Prozesszeit von
A. aculeatus DSM 2344. Die Ergebnisse zeigen die Aktivitdten von Kultivierungen mit drei
verschiedenen Zulaufmedien im Milliliter- und LitermaRstab. Dabei wurden Experiment 1 (o), 5
(m) und 15 (A) im LitermaBstab jeweils einfach und im MillilitermaRstab im Dreifachansatz
durchgefihrt.
Die Aktivitaten im Rihrkesselreaktor im Litermalistab waren um den Faktor 2 bis 5 hoher als
im Millilitermalstab, weshalb keine direkte Vergleichbarkeit zwischen den Mafstaben
moglich war. Dabei lieBen sich fur die Xylanaseaktivitdt die gleichen Tendenzen in den
beiden MaRstédben erkennen: Mit der experimentellen Bedingung 1 wurden die niedrigsten
und mit 5 die hochsten Aktivitdten erreicht. Ein linearer Zusammenhang zwischen den
MaRstaben bestand hingegen nicht. Flr die Aktivitaten der -Xylosidase lief3en sich hingegen
auch keine vergleichbaren Tendenzen erkennen. Die einzige Gemeinsamkeit war, dass mit

Experiment 1 jeweils die niedrigsten Aktivitdten erreicht wurden.
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Diskussion

Eine Malstabsiibertragung der Prozesse aus den Ruhrkesselreaktoren des Millilitermalistabs
wurde nicht durchgefiihrt. Zwar wurden in beiden Malstdben die gleichen Satzmedien,
Zulaufmedien und Zulaufraten verwendet, die Ruhrkesselreaktoren unterschieden sich jedoch
grundlegend in der Art der Begasung. Im Millilitermalistab erfolgte die Begasung tber die
Oberflache und im LitermaRstab Uber eine aktive Begasung. Aus diesem Grund wurden
unterschiedliche Leistungseintrdge gewéhlt, um einen ausreichenden Sauerstoffeintrag in die
Flussigphasen zu ermdglichen. In den Rihrkesselreaktoren im Millilitermalstab fand das
Wachstum von A. aculeatus aufgrund des hohen Oberfldche-Volumen-Verhéltnisses zu 25 -
90 % immobilisiert an den Oberflachen der Reaktorwand und des Rihrorgans statt. Mit dem
gewadhlten Leistungseintrag konnte der gewinschte Sauerstoffpartialdruck in der Flissigphase
erreicht werden. Im Ruhrkesselreaktor im Litermalistab musste hingegen ein hoherer
Leistungseintrag gewéhlt werden, um den pO, Uber 20 % Luftsattigung zu halten. Die
unterschiedlichen Leistungseintrage zur Sicherstellung der Luftsattigung in der Flussigphase
lassen sich wahrscheinlich auch auf die hdhere Biomassekonzentration in der Flissigphase
der Experimente im LitermaRstab im Verhaltnis zum Millilitermal3stab zurtickfihren.

In den ersten 24 h der Prozesse im Ruhrkesselreaktor im Litermalstab zeigte sich eine starke
Zunahme der Biotrockenmasse. Diese Zunahme liel3 sich auch in den online bestimmten
Werten erkennen. Hier fand ein schnelles Wachstum auf der im Satzmedium vorhandenen
Laktose statt. Das im Satzmedium vorgelegte Xylan schien ein weiteres Wachstum nicht zu
ermoglichen, wie Experiment 1 zeigte. Durch die Zufuhr von Xylan bzw. Xylan und Laktose
konnte hingegen die Abnahme an Biomasse reduziert und die Lebendbiomasse erhalten
bleiben, wie die anderen beiden Experimente bestatigten.

Der Einfluss des Zulaufmediums auf die produzierten Xylanasen lasst sich aus den Daten
erkennen. Unter den Bedingungen von Experiment 1 schien das im Satzmedium vorhandene
Xylan nach ~ 72 h aufgebraucht zu sein, so dass es zu keiner weiteren Induktion der
Xylanaseproduktion kam (Beg et al., 2001; Knob et al., 2010). Fur die anderen beiden
Prozesse zeigte sich aufgrund der Xylanzufuhr eine lineare Produktion Uber die gesamten
96 h Prozesszeit. Auch bei den Aktivitdten der B-Xylosidase zeigten sich im Litermalistab ab
24 h Unterschiede zwischen den Prozessen, die jedoch nicht so ausgepréagt waren.

Ein weiterer Unterschied von Experiment 5 und 15 gegenuber der experimentellen Bedingung
1 und den Prozessen im Rihrkesselreaktor im Millilitermalistab war die Verwendung von
Buchenxylan statt Birkenxylan als Substrat. Da die Bestimmung der Xylanaseaktivitét trotz
der Anderung des Substrats weiterhin mit Birkenxylan durchgefiinrt wurde, kann es hierdurch
zu einer Anderung der gemessenen Aktivitaten fir Experiment 5 und 15 gekommen sein. Der
Einfluss verschiedener Xylane unter sonst unveranderten Prozessbedingungen konnte auch an
anderer Stelle beobachtet werden (Cavalo Peixoto-Nogueira et al., 2009). Romanowska et al.
(2006) zeigten fur eine Xylanase von A. niger, dass diese gegenuber Buchenxylan nur 34 %
der Aktivitat, wie gegenlber Birkenxylan aufwies, obwohl die Produktion auf keinem der
beiden Xylane stattfand.
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Eine direkte Vergleichbarkeit der Ergebnisse zwischen den beiden MaRstdben war auf Grund
der unterschiedlichen Reaktionsbedingungen nicht zu erwarten. Durch die Prozesse in den
Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalstab konnten die Einflisse der drei betrachteten
Variablen zwar n&her untersucht werden, aber nur fir die Xylanase lieR sich so eine
Prozessbedingung mit deutlich erhohter Produktivitdt finden, die auch im LitermaRstab
reproduziert werden konnte. Da die Produktionsprozesse im Litermalistab nur einfach
durchgefuhrt wurden, ist besonders bei den hohen Standardabweichungen in der B-
Xylosidaseaktivitat der Unterschied zwischen den Experimenten nicht signifikant.

6.4 Zusammenfassung

Die Xylanase- und B-Xylosidaseproduktion mit dem filamentdsen Pilz Aspergillus aculeatus
DSM 2344 wurde in Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalstab untersucht. Es zeigten sich
Standardabweichungen in der Xylanaseproduktion, die mit Prozessen im Schiittelkolben
vergleichbar waren, obwohl das Wandwachstum in den Rihrkesselreaktoren héher war.

Mit Hilfe eines empirischen Modells (Polynom 2. Ordnung) wurden die Einfllsse von Xylan,
Laktose und Ammoniumnitrat im Zulaufmedium auf die Xylanase- und f-
Xylosidaseproduktion mit A. aculeatus nach 96 h untersucht und mit Bedingungen eines
Satzverfahrens verglichen. Durch eine intermittierende Zufuhr von Xylan konnte eine
Steigerung der Xylanaseproduktion um den Faktor 4 auf 715 + 52 nkat mL™ erreicht und
validiert werden. Fir die p-Xylosidase wurde eine maximale Aktivitat von 5,76 nkat mL™
nach 96 h Prozesszeit mit Hilfe des identifizierten Polynoms 2. Ordnung geschatzt und
validiert.

Durch die Ubertragung von drei Zulaufprozessen in den Rihrkesselreaktor im LitermaRstab
konnte die Produktion auf maximal 1621 nkatmL™® Xylanase- und 15,7 nkatmL™ p-
Xylosidaseaktivitat weiter gesteigert werden. Die hichste Xylanaseaktivitat wurde in beiden
MaRstaben fiir den gleichen Betriebspunkt bestimmt (Zugabe von 3,33 g L* d™* Xylan ohne
Ammoniumnitrat und Laktose im Zulaufmedium).
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7 Reaktionstechnische Untersuchungen zur Cellulaseproduktion

mit Trichoderma reesei RUT-C30 im Zulaufverfahren

Nachdem in den vorangegangenen Kapiteln die Kultivierung und die Optimierung von
Zulaufmedien fur Prozesse mit B. subtilis und A. aculeatus im MillilitermaRstab untersucht
wurden, soll nun neben dem Zulaufmedium auch die Substratmenge im Satzmedium in die
Optimierung einbezogen werden. Die Cellulaseproduktion mit Trichoderma reesei RUT-C30
mit einem feststoffhaltigen Medium dient als Beispiel, da die Produktion von Cellulasen
derzeit im kommerziellen Mal3stab vor allem mit Pilzen der Gattung Trichoderma geschieht
(Saha et al., 2009). Wie bei der Produktion von Xylanasen werden flr die Prozesse von
Trichoderma haufig feststoffhaltige Medien verwendet, die zusammen mit dem Myzel der
Pilze zu viskosen Reaktionslosungen fiihren (Marten et al, 1996). Deshalb ist die
Verbesserung von Prozessbedingungen am besten im Ruhrkesselreaktor im Litermafstab
mdoglich. Optimierungen von Medienbestandteilen werden hingegen haufig auch in
Schittelkolben durchgefihrt. In den wenigsten Veroffentlichungen wird jedoch von einer
anschlieRenden Ubertragung der Ergebnisse in den Rihrkesselreaktor berichtet. Deshalb
werden als erstes die Unterschiede in der Nutzung von Schittelkolben und parallelen
Rihrkesselreaktoren im MillilitermaRstab fur die Cellulaseproduktion mit T. reesei RUT-C30
untersucht. Im Weiteren werden reaktionstechnische Untersuchungen zu den wichtigsten
Ergebnissen im Ruhrkesselreaktor im Litermaflstab durchgefiihrt

7.1 Voruntersuchungen

Die Nutzung von mikrokristalliner Cellulose (Avicel® PH-101) fiir die Kultivierung von
Cellulaseproduzenten stellt eine Mdglichkeit dar, definierte Medien zu untersuchen. Im
Gegensatz zu komplexen Substraten aus der Natur wie Stroh oder Maisspindelgranulat enthalt
mikrokristalline Cellulose nur B(1-4)-verknupfte Glukose und keine Hemicellulosen, Lignine
oder Proteine, sodass in einfacher Weise Erkenntnisse (ber den Einfluss von weiteren
Medienbestandteilen wie Stickstoffquellen oder Spurenelementen gewonnen werden kdnnen.
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7.1.1 Einfluss des pH

Bei allen biotechnologischen Produktionsorganismen beeinflusst der pH die Produktivitat und
das Wachstum und stellt eine wichtige ProzessgroRe in einer Kultivierung dar. Die
Kultivierung von Pilzen findet im Gegensatz zu vielen Bakterien meist im sauren Milieu bei
pH 3 bis pH 6 statt (Esterbauer et al., 1991). Bei der Produktion von Cellulasen mit
heterologen Substraten hat der pH nicht nur einen direkten Einfluss auf die Produktivitat und
das Wachstum der Mikroorganismen sondern — durch die Aktivitat der Cellulasen und die
damit verbundene Freisetzung von Glukose — auch einen indirekten Einfluss auf die
Wachstumsrate. Der Einfluss des pH ist in Abbildung 7.1 anhand der Enzymaktivitaten von
verschiedenen Satzprozessen im Rihrkesselreaktor im LitermafRstab demonstriert.
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Abbildung 7.1: Cellulaseproduktion von T. reesei RUT-C30 im Rilhrkesselreaktor mit variierendem pH

(Satzverfahren)

Dargestellt ist die Cellulaseaktivitdt von Satzprozessen von T. reesei RUT-C30 mit 60 gL™
mikrokristalline Cellulose als Substrat im Litermalstab. Der pH wurde mit 10 % H,SO, und 1 M
NH;OH auf pH 4 () beziehungsweise pH 6 (E) geregelt. In einer weiteren Prozessbedingung
wurde der pH mit 100 mM Natrium-Citrat-Puffer auf pH 4 (IHH) stabilisiert. Die dargestellten
Mittelwerte und Standardabweichungen setzen sich aus zwei Prozessen zusammen, bis auf den
Prozess mit pH 6, der nur eine Kultivierung darstellt.

Cellulaseaktivitat, FPU mL"’
I
|

Die Enzymaktivitdten der produzierten Cellulasen wurden anschlielend mit dem
Filterpapiertest bestimmt. Bei zwei Prozessen wurde der pH mit 10 % H,SO, und 1 M
NH4OH beidseitig auf pH 4 beziehungsweise pH 6 geregelt. Zusétzlich wurde in dem dritten
Ansatz der pH mit einem 100 mM Natrium-Citrat-Puffer auf pH 4 gepuffert. Mit einem
Sollwert von pH 4 wurde die hochste Cellulaseaktivitat gemessen (6,2 FPU mL™ nach 96 h
und 8,5 FPU mL™ nach 168 h). Bei pH 6 und dem gepufferten Medium wurden dagegen nach
168 h nur 2,3 FPU mL™ und 1,9 FPU mL™ erreicht. Firr den pH-ungeregelten Prozess konnte
der pH durch den verwendeten Puffer relativ konstant bei pH 4 stabilisiert werden (Daten
nicht dargestellt).
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Die um Faktor 4,5 geringeren Cellulaseaktivitaten fur das Satzverfahren mit Puffer gegeniber
dem Satzverfahren mit Regelung auf pH 4 missen daher unabhangig vom pH sein. Da der
einzige Unterschied zwischen dem ungeregelten Prozess und dem pH-geregelten Prozess im
Korrekturmittel Ammoniumhydroxid lag, deutete die niedrigere Aktivitat auf eine
Stickstofflimitierung hin.

Auf Basis dieser Ergebnisse erschien es sinnvoll, eine Optimierung der Cellulaseproduktion
mit einer pH-Regelung auf pH 4 durchzufiihren. Da jedoch die Optimierung mit parallelen
Rihrkessselreaktoren im Millilitermal3stab und in Schittelkolben durchgeftihrt werden sollte,
die dort verwendeten optischen pH-Sensoren nur fiir Messungen von pH > 6 ausgelegt waren
und in Schittelkolben keine Regelung mdglich war, musste auf ein Puffersystem
zurlickgegriffen werden. Die Verwendung von Natrium-Citrat-Puffern in Konzentrationen
von 50 - 200 mM wurde in Vorversuchen untersucht (Daten nicht dargestellt) und eine
Pufferkonzentration von 100 mM gewahlt. Fir eine genauere Einstellung des pH wurden
Satzmedien mit drei verschiedenen pH-Werten um pH 4,0 untersucht. Abbildung 7.2 zeigt die
Cellulaseaktivitdt nach 96 h fir Untersuchungen im Schittelkolben und den zu diesem
Zeitpunkt in den Reaktionsmedien gemessenen pH. Es zeigten sich signifikante Unterschiede:
Ohne Puffer wurde eine Reduzierung des pH auf pH 2,4 beobachtet. Die gepufferten Medien
wiesen hingegen nach 96 h einen pH zwischen pH 3,8 und pH 4,6 auf. Somit war auch in
diesen Medien eine pH-Reduzierung wéahrend des Prozesses zu beobachten, die jedoch
weniger ausgepréagt war. Mit dem Reaktionsmedium ohne Puffer wurde mit
0,48 +0,07 FPUmL™ die geringste Cellulaseaktivitat bestimmt. Mit 100 mM Natrium-
Citrat-Puffer pH 4,5 wurde hingegen die hochsten  Cellulaseaktivitit  von
0,78 + 0,02 FPU mL™ gemessen.
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Abbildung 7.2: Cellulaseaktivitéten von T. reesei RUT-C30 im Satzverfahren und finaler pH bei
unterschiedlichen Puffern nach 96 h
T. reesei RUT-C30 wurde mit 20 g L™ mikrokristalliner Cellulose und 100 mM Natrium-Citrat-
Puffer mit pH 4,0, pH 4,5 und pH 5,0 und einer Referenz ohne Puffer in jeweils zwei parallelen
Schittelkolben fir 96 h kultiviert. Der finale pH der Prozesse (A) und die resultierende
Cellulaseaktivitat (B) sind in der Abbildung dargestellt.
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7.1.2 Einfluss der Cellulosekonzentrationen

In der Literatur ist beschrieben, dass hohere Konzentrationen an cellulosehaltigen Feststoffen
im Medium einen positiven Effekt auf die Produktion von Cellulasen mit Trichoderma spp.
zeigen (Sternberg und Dorval, 1979; Esterbauer et al., 1991; Liming und Xueliang, 2004).
Dieser Effekt konnte im Litermal3stab beobachtet werden (Daten nicht dargestellt). Es wurden
Kultivierungen in Schittelkolben mit mikrokristalliner Cellulose in den Konzentrationen von
20g L™ bis 80g L™ fiir 96 h durchgefilhrt und der Einfluss auf den pH und auf die
Cellulaseaktivitat am Ende des Prozesses gemessen.

In Abbildung 7.3-A l&sst sich erkennen, dass die Cellulosekonzentrationen nur geringe
Einflusse auf den im Medium gemessenen pH nach 96 h hatten. Fir Medien mit
Konzentrationen von 20, 60 und 80 g L™ Cellulose wurde der pH zwischen pH 3,9 und pH 4,1
bestimmt. Fiir Prozesse mit 40 g L™ Cellulose in den Satzmedien wurden hingegen sowohl in
den Schittelkolben, als auch in Rihrkesselreaktoren im Liter- und MillilitermaRstab, ein
pH ~4,4 nach 96 h bestimmt. Diese Unterschiede im pH hatten jedoch nur wenig Einfluss auf
die Cellulaseproduktion, da nur in den Schiittelkolben mit einer Konzentration von 20 g L™
Cellulose eine signifikante Aktivitat von 1,77 FPU mL™ erreicht werden konnte (Abbildung
7.3-B). Mit hoheren Feststoffkonzentrationen wurden in den Schittelkolben nur Aktivitaten
von 0,40 - 0,56 FPU mL™ produziert. Die Kultivierungen im Schiittelkolben zeigten hier
Unterschiede zu den geruhrten Reaktoren, da im Vergleich im Ruhrkesselreaktor mit
40 g L™ Cellulose, Cellulaseaktivitaten von ~ 1,4 FPU mL™ ermittelt wurden.
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Abbildung 7.3: Cellulaseaktivitaten und pH von T. reesei RUT-C30 bei unterschiedlichen Cellulose-

konzentrationen nach 96 h

Dargestellt sind der pH (A) und die Cellulaseaktivitaten (B) nach 96 h Prozesszeit von T. reesei
RUT-C30 in Schittelkolben (=) und Riihrkesselreaktoren im Milliliter- (m) und LitermafRstab (m)
mit 100 mM Natrium-Citrat-Puffer und variierenden Konzentrationen an mikrokristalliner Cellulose
(Avicel PH-101). Mittelwerte und Standardabweichungen setzen sich aus jeweils zwei
Schittelkolben- beziehungsweise Literkultivierungen und 24 parallelen Rihrkesselreaktoren im
MillilitermaRstab zusammen.
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7.1.3 Reproduzierbarkeit in Schittelkolben und RiUhrkesselreaktor im

Millilitermalstab

Zur Uberpriifung der parallelen Reproduzierbarkeit wurden acht Schiittelkolben mit 40 g L™
mikrokristalliner Cellulose im Satzverfahren (ber einen Zeitraum von 96 h mit T. reeseli
RUT-C30 betrieben. In Abbildung 7.4 sind die Ergebnisse der Enzymaktivitatsbestimmungen
nach 96 h dargestellt. Die relative Standardabweichung lag fur die Messung der
Cellobiohydrolase 1 (CBH1) mit dem Substrat p-Nitrophenyl B-D-Cellobioside (pNPC) bei
96 %. Fiir die p-Glukosidaseaktivitaten konnten ebenfalls keine reproduzierbaren Ergebnisse
ermittelt werden (Standardabweichung 85 %).
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Abbildung 7.4: Enzymaktivitaten von T. reesei RUT-C30 in parallel betriebenen Schuttelkolben
Dargestellt sind die Enzymaktivitdten von CBH1 gegeniliber dem Substrat p-Nitrophenyl B-D-
Cellobioside (pNPC) (A) und der B-Glukosidase gegeniiber p-Nitrophenyl B-D-Glukopyranoside
(PNPG) (B) von acht parallelen Schiittelkolben mit T. reesei RUT-C30 mit 40 g L™ mikrokristalliner
Cellulose im Medium und der Mittelwert.

Im Gegensatz zu den nicht reproduzierbaren Einzelenzymaktivitaten, zeigte die Messung der

Filterpapieraktivitdt eine gute parallele Reproduzierbarkeit (Standardabweichung 8,5 %,

Abbildung 7.5). Dabei lagen die Aktivitaten zwischen 0,46 FPU mL™ und 0,64 FPU mL™, so

dass eine mittlere Cellulaseaktivitat von 0,56 FPU mL™ ermittelt wurde.
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Abbildung 7.5: Cellulaseaktivitét von T. reesei RUT-C30 in parallel betriebenen Schittelkolben
Dargestellt ist die Cellulaseaktivitat (FPU) nach 96 h in acht parallelen Schiittelkolben mit T. reesei
RUT-C30 mit 40 g L™ mikrokristalliner Cellulose im Medium und der Mittelwert.
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Zur Quantifizierung der parallelen Reproduzierbarkeit der Cellulaseproduktion mit T. reesei
RUT-C30 im Rihrkesselreaktor im Millilitermalistab, wurden 24 Rihrkesselreaktoren
ebenfalls mit 40 g L™ mikrokristalliner Cellulose im Satzverfahren betrieben. Die
Filterpapieraktivitaten in Abbildung 7.6 zeigten, mit einem Mittelwert von 1,35 FPU mL™,
mit einer Standardabweichung von 18 %, eine mehr als doppelt so hohe Aktivitat verglichen
mit den Schiittelkolbenexperimenten. Die maximale Aktivitat lag dabei bei 1,81 FPU mL™.
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Abbildung 7.6: Cellulaseaktivitat von T. reesei RUT-C30 in parallelen Ruhrkesselreaktoren im

MillilitermaRstab nach 96 h

Dargestellt sind die Cellulaseaktivitaten (FPU) im Medium von 24 parallelen Rihrkesselreaktoren

() mit T.reesei RUT-C30 mit 40 g L mikrokristalliner Cellulose im Medium und deren

zugehoriger Mittelwert (Il) ohne Berucksichtigung von Reaktor 8 (E).
Fur die 24 parallelen Rihrkesselreaktoren wurden weiterhin, wie flr die Schittelkolben, die
Aktivitaten der CBH1 und der B-Glukosidase nach 96 h bestimmt. Im Vergleich zu den
Schiittelkolbenergebnissen  wurden fur die Enzymaktivitditen in den parallelen
Rihrkesselreaktoren, weitaus bessere  Reproduzierbarkeiten gemessen:  Standard-
abweichungen der CBH1 von 13 % mit einer mittleren Enzymaktivitit von 11,9 nkat mL*
und Standardabweichungen von 16 % fir die B-Glukosidase mit einer mittleren Aktivitat von
48,2 nkat mL™ (Abbildung 7.7).
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Abbildung 7.7: Enzymaktivitaten von T. reesei RUT-C30 in parallelen Ruhrkesselreaktoren nach 96 h
Dargestellt sind die Enzymaktivititen der CBH1 gegeniiber dem Substrat pNPC (A) und B-
Glukosidase gegenlber pNPG (B), von 24 parallelen Rilhrkesselreaktoren im Millilitermalstab ()
mit T. reesei RUT-C30 mit 40 g L™ mikrokristalliner Cellulose im Medium und deren zugehériger
Mittelwert (ll) ohne Berucksichtigung von Reaktor 8 (G).
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In den Ruhrkesselreaktoren lassen sich die Sauerstoffkonzentrationen im Medium (pO,)
online messen. Diese geben bereits wéhrend der Kultivierung einen Hinweis auf die
Reproduzierbarkeit der einzelnen Reaktoren. Am Verlauf der Sauerstoffkonzentration im
Medium der 24 parallelen Riihrkesselreaktoren mit 40 g L™ mikrokristalliner Cellulose lasst
sich die in den ersten 24h stattfindende Satzphase durch eine Abnahme der
Sauerstoffkonzentration erkennen (Abbildung 7.8-A). Diese Abnahme wurde bei einer
Prozesszeit von 11 h durch einen Anstieg der Sauerstoffkonzentration von 60 % Luftsattigung
auf 250 % unterbrochen. An dieser Stelle wurde reiner Sauerstoff in die Zuluft gemischt, um
eine ausreichende Sauerstoffkonzentration in allen Reaktoren zu gewahrleisten. Im weiteren
Verlauf  wurde der Sauerstoff bei 24h und 48h wieder reduziert, um
Sauerstoffkonzentrationen von unter 100 % Luftsattigung zu erreichen.

Zum Vergleich ist in Abbildung 7.8-B der pO,-Verlauf einer Zulaufkultivierung dargestellt.
Bei dieser lasst sich erkennen, dass der geloste Sauerstoff zum Ende der Satzphase bei 24 h
gegen 0 % Luftsattigung geht. Zudem lassen sich durch die mit einer Abtastzeit von 12 h
zugegebene Laktose, Anderungen im Sauerstoffverbrauch der Mikroorganismen erkennen. Im
Vergleich der beiden pO,-Verlaufe wird deutlich, dass in die Ruhrkesselreaktoren mit
unterschiedlichen Prozessbedingungen auch unterschiedlich viel Sauerstoff eingetragen
werden muss. Die Gaszufuhr erfolgt in den parallelen Rihrkesselreaktoren fiir alle Reaktoren
identisch. Eine Anderung in der Gaszusammensetzung muss deshalb auf den Prozess mit dem
hdchsten Sauerstoffbedarf angepasst werden. Hierdurch stellen sich jedoch unterschiedliche
Sauerstoffkonzentrationen in den Flussigphasen der Ruhrkesselreaktoren ein.
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Abbildung 7.8: pO,-Verlauf von parallelen Rihrkesselreaktoren im Millilitermalistab
Dargestellt ist der pO2-Verlauf einer Satzkultivierung (A) und eines Zulaufprozesses mit Laktose im
Zulauf (B) zur Produktion von Cellulasen mit T. reesei RUT-C30 mit 40 g L™ mikrokristalliner
Cellulose im Satzmedium. Der pO2-Verlauf (—) und dessen Standardabweichung (m) setzen sich
fur (A) aus 24 und fur (B) aus sechs parallelen Ruhrkesselreaktoren im MillilitermaBstab zusammen.
In die Begasung wurde reiner Sauerstoff mit einem maximalen Anteil von 40 % hinzugegeben. Die
Zeitpunkte von Anderungen der Gaszusammensetzung mit der gesamten Sauerstoffkonzentration
(aus O und Luft) sind mit Pfeilen im Diagramm markiert. Der Zulauf in den Prozess in (B) wurde
ab 24 h mit einer Abtastrate von 12 h zugegeben.
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7.1.4 Prozessvergleich zwischen Rihrkesselreaktoren im Milliliter- und

Litermalstab

Neben der parallelen Reproduzierbarkeit ist die Malstabsubertragung zwischen den
Rihrkesselreaktoren im Milliliter- und LitermaBstab wichtig. Diese wurde, auf Grund der
geometrischen Unterschiede der Rihrorgane fur die Cellulaseproduktion nicht anhand der
klassischen Kriterien (P-V™* = const. oder k.a = const.) durchgefiihrt, sondern anhand eines
pO, > 20 %. Hierdurch unterschieden sich die Leistungseintrage in den Rihrkesselreaktoren
der Prozesse (vgl. Tabelle 4.19). Wie bereits in Abbildung 7.3 gezeigt, konnte flr die
Referenzbedingungen mit 40 g L™* mikrokristalliner Cellulose im Satzmedium keine
ubereinstimmende Cellulaseaktivitdt zwischen Satzprozessen in Schittelkolben und den
Rihrkesselreaktoren im Milliliter- und LitermaRstab nach 96 h gefunden werden. Die
Prozesse in den Riuhrkesselreaktoren waren hingegen vergleichbar. In den
Ruhrkesselreaktoren im Milliliter- und Litermalistab zeigten sich bis zu einer Prozesszeit von
48 h vergleichbare Zunahmen der Cellulaseaktivitaten mit ~ 0,3 FPUmL™ d* (Abbildung
7.9). Zum Ende der Prozesse bei 96 h lagen die Filterpapieraktivitdten in beiden Mafstében
bei ~1,35 FPU mL™. Fir die Proteinkonzentrationen im Medium zeigten sich ebenfalls
Ubereinstimmungen bis 48 h. Nach 96 h waren jedoch Unterschiede vorhanden: 0,75 g L™
Protein im MillilitermaBstab und 1,15 g L™ im LitermaRstab.
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Abbildung 7.9: Cellulaseaktivitéaten und Proteinkonzentrationen von T. reesei RUT-C30 in

Ruhrkesselreaktoren im Milliliter und Litermalistab (Satzkultivierungen)

Dargestellt ist der Verlauf der Cellulaseaktivitét (A) und der Proteinkonzentration (B) im Milliliter-
(m) und Litermalstab (o). Die dargestellten Ergebnisse stellen die Mittelwerte und die
Standardabweichungen aus jeweils drei (24 - 72 h) und 15 parallelen Rihrkesselreaktoren (96 h) im
MillilitermaRstab, sowie zwei sequenziellen Kultivierungen im Litermal3stab dar. Das Medium
enthielt 40 g L™ mikrokristalline Cellulose und wurde mit 100 mM Natrium-Citratpuffer pH 4,5
gepuffert.

Diskussion

Bei der Betrachtung des pH konnte in Prozessen ohne Puffer eine pH-Reduzierung auf pH ~ 2
gemessen werden. Diese Reduzierung wird in der Literatur flr vergleichbare Prozesse mit
T. reesei beschrieben (Sternberg, 1976) und flhrt zu einer Reduzierung der
Cellulaseproduktion. Durch das Puffern des Mediums sank der pH wéhrend des Prozesses
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zwar weiterhin, lag jedoch in einem Bereich von pH 3,5 bis pH 4,5, welcher von vielen
Autoren als der ideale Produktionsbereich fir Cellulasen mit T. reesei beschrieben wird (Ryu
und Mandels, 1980; Esterbauer et al., 1991).

Da hohe Feststoffkonzentrationen des Substrats bis 80 g L™ fiir die Produktion von Cellulasen
im Ruhrkesselreaktor eine relevante Konzentration darstellen (Ryu und Mandels, 1980),
wurden diese auch in Schittelkolbenprozessen untersucht. Hier kam es jedoch durch die
Erhohung der Feststoffkonzentration, im Gegensatz zum Ruihrkesselreaktor, zu einer
Reduzierung der Cellulaseproduktion. Die geringere Cellulaseaktivitdt in den Schiittelkolben
mit hohem Feststoffgehalt wird wahrscheinlich durch die Verschlechterung des
Sauerstofftransports  in  die  Flissigphase  beeinflusst ~ sein.  Aufgrund  von
Sauerstofflimitierungen kommt es bei T. reesei zu einer Reduktion in der Cellulaseproduktion
(Marten et al, 1996).

Haufig wird eine relative Ubereinstimmung von CBH1- und Filterpapieraktivititen
beobachtet, wie es flr die Experimente zur Reproduzierbarkeit der Cellulaseproduktion im
Rihrkesselreaktor der Fall war. Diese lasst sich auch aus der Zusammensetzung der
Cellulasen von T. reesei erklaren. Dabei liegt die Menge des Enzyms CBH1 bei 60 % der ins
Medium sekretierten Cellulasen und macht dadurch auch in dem Filterpapiertest einen
signifikanten Anteil der Aktivitat aus (Merino und Cherry, 2007).

Bei dem Vergleichen von Prozessen im Rihrkesselreaktor im Milliliter- und LitermaRstab
kam es trotz der gleichen Cellulaseaktivititen zu Unterschieden in den
Proteinkonzentrationen. Das Verhéltnis aus der Filterpapieraktivitdt und der
Proteinkonzentration ist im Regelfall gleichbleibend und liegt fir die meisten
Trichoderma spp. bei 0,5-1,0 FPU mg™®, wobei auch schon 6,2 FPU mg™' beschrieben
wurden (Domingues et al., 2001). Die spezifische Cellulaseaktivitat hangt dabei stark von der
verwendeten Methode zur Bestimmung der Proteinkonzentrationen ab, die meistens nach
Lowry et al. (1951) durchgefiihrt wird. Wird jedoch, wie in den hier beschriebenen
Ergebnissen, eine gleichbleibende Methode fir verschiedene Prozesse verwendet, so bedeutet
die Anderung in der spezifischen Aktivitit auch eine Anderung in der
Proteinzusammensetzung im Medium. Dabei kdnnte es sich bei den neben den Cellulasen
gemessenen Proteinen zum einen um weitere sekretierte Proteine wie zum Beispiel Proteasen
handeln. Zum anderen kdnnen dies auch Zellproteine sein, die durch die hoheren Scherkréfte
im Ruhrkesselreaktor im Litermalistab freigesetzt wurden (Sheir-Neiss, 1984).
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7.2 Optimierung

Fur die Cellulaseproduktion mit T.reesei RUT-C30 sollte analog zur Optimierung der
Xylanaseproduktion (Kapitel 6) ein statistischer Versuchsansatz verwendet werden (Kapitel
4.4). Zur ldentifikation der Parameter des Polynoms zweiten Grades mussten fir jede
Variable drei verschiedene Konzentrationen oder Zulaufraten betrachtet werden. Damit das
Optimum im experimentellen Raum liegt, musste die Obergrenze ber dem vermuteten
Optimum liegen. Die Optimierung wurde sowohl im Schuttelkolben, als auch im
Rihrkesselreaktor im Millilitermal3stab mit den zuvor untersuchten Bedingungen mit einem
100 mM Natrium-Citratpuffer pH 4,5 und 10 g L™ Laktose im Satzmedium durchgefiihrt. Fiir
die angestrebte Optimierung wurde 40 g L™ kristalline Cellulose als mittlere und 0 g L™
sowie 80g L™ als Unter- beziehungsweise Obergrenze der Feststoffkonzentration im
Satzmedium ausgewahlt. Damit stellte ein Satzprozess mit einer Cellulosekonzentration von
40 g L™ die Referenzbedingung dar. Uber das Zulaufmedium wurden Laktose als schnell
verstoffwechselbare Kohlenstoffquelle und Ammoniumsulfat als Stickstoffquelle dosiert. Wie
fur die Cellulose wurde die untere Zulaufrate fiir die beiden Variablen auf 0 g L™ d™ gesetzt.
Mit den gewahlten Obergrenzen ergaben sich fiir Laktose Zulaufraten von 0 — 15 g L™ d™* und
fur Ammoniumsulfat von 0—5 g L™*d™. Der Zulauf erfolgte ab 24 h nach der Satzphase mit
einer Abtastrate von 12h, sodass am Ende der Optimierung insgesamt 300 mL L™
Zulaufmedium in jeden Reaktor dosiert wurden. Fiur die Identifikation der Parameter des
quadratischen Polynoms (Gleichung 4.5) wurden alle 15 in Tabelle 4.22 und Tabelle 4.23
aufgefiihrten Betriebspunkte parallel im Zweifachansatz (Schuttelkolben) oder Dreifachansatz
(Rihrkesselreaktoren) kultiviert und danach nochmals wiederholt. Das Experiment 15, das
den Mittelpunkt des Beobachtungsraums darstellt (Abbildung 4.5), wurde dabei in den
Rihrkesselreaktoren sechsfach parallel durchgefiihrt. Der Mittelwert aus den beiden
sequentiellen Prozessen mit jeweils zwei Ansédtzen wurde fir die Erstellung des Modells
verwendet.

Im Gegensatz zu Kultivierungen im Schuttelkolben konnte die Substratdosierung in den
Rihrkesselreaktoren im Millilitermalistab automatisiert Uber einen Laborroboter erfolgen.
Neben der Automatisierung gab es durch die in den Reaktoren enthaltenen optischen
Sensoren die Mdglichkeit, den im Medium geltsten Sauerstoff online auszulesen (vgl. Kapitel
7.1.3 und Abbildung 7.8). Durch die Zugabe von maximal 40 % reinem Sauerstoff in die
Zuluft wurde der im Medium gel6ste Sauerstoff tiber 20 % gehalten. Ausschlaggebend fir die
Zugabe war dabei jeweils der Rihrkesselreaktor mit dem niedrigsten Sauerstoffanteil im
Medium. Wahrend der Kultivierung erfolgte eine Reduktion des Sauerstoffanteils in der
Zuluft, um die Konzentration moglichst unter 100 % Luftsattigung zu halten.

Wahrend der durchgefiihrten Optimierung wurden zum Prozessende die Trockenmasse und
der pH bestimmt. Die Biotrockenmasse kann bei Kultivierungen mit Feststoff jedoch nicht
einfach gravimetrisch bestimmt werden, da die Feststoffe mit der Biomasse bei der
gravimetrischen Abtrennung vom Medium ebenfalls abgetrennt werden. Die Trockenmasse
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gibt in diesem Fall also die Summe aus Biomasse und der im Medium verbliebenen
mikrokristallinen Cellulose wieder. Wandwachstum fand bei T. reesei im Ruhrkesselreaktor
im Millilitermal3stab kaum statt, dafir war das Wachstum an den Rihrorganen vorhanden
(Abbildung 7.10).

Abbildung 7.10: Reaktoren und Rihrer aus einer Kultivierung mit T. reesei RUT-C30 zur Optimierung

der Cellulaseproduktion im Millilitermalistab

Dargestellt sind Reaktoren (A) und 3 Rihrer (B) nach 96 h von jeweils 3 parallelen Prozessen mit

denselben Bedingungen.
Neben den Betriebspunkten der Optimierung und der Referenz wurde in den
Rihrkesselreaktoren ein weiterer Prozess mit einem substratlosen Zulauf (RZu) untersucht.
Dieser Betriebspunkt war ein Satzprozess mit der gleichen Volumenerhéhung wie die
Experimente der Optimierung. Aus dem Vergleich der Trockenmassekonzentrationen im
Medium nach 96 h zeigten sich deutliche Unterschiede zwischen den Ergebnissen aus den
Schittelkolben und den Rihrkesselreaktoren (Abbildung 7.11).
Die gemessenen Konzentrationen in den Ruhrkesselreaktoren wiesen im Mittel nur 62 % der
Trockenmassekonzentration auf, wie sie in den Schittelkolben bestimmt wurden. Die
Referenz und Experiment 10 zeigten die hochsten Unterschiede von ~ 50 %. Wenn die
Trockenmasse am Ruhrorgan hinzuaddiert wurde, wies diese Summe als Mittel tber alle
Experimente im Riihrkesselreaktor im MillilitermaRstab eine Konzentration von 42,3 g L™ auf
und war mit der mittleren Konzentration der Schiittelkolben von 41,8 g L™ identisch. Im
Durchschnitt wurde also ~ 40 % der Trockenmasse an den Rihrorganen wiedergefunden.
Aufgrund der mikrokristallinen Cellulose im Medium lieBen sich nur innerhalb der
experimentellen Bedingungen mit gleicher Startkonzentration an Cellulose Vergleiche zur
Biomasse anstellen. Fur Experimente ohne Cellulose im Satzmedium (Experiment 1 —4 und
9) war durch die Dosierung von Laktose eine deutliche Zunahme der Biomasse erkennbar.
Daher zeigten Experiment 1 und 2 nur eine Biomassekonzentration von ~10gL™,
wohingegen in Experiment 3, 4 und 9, Biotrockenmassekonzentrationen von 20 - 40 g L™
bestimmt wurden. Die Konzentrationen in den Rihrkesselreaktoren waren deutlich héher als
in den Schittelkolben und ein Zusammenhang zwischen der Menge der zugegebenen Laktose
und der Biomasse war erkennbar.
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Abbildung 7.11: Trockenmassekonzentration von Experimenten zur Optimierung der

Cellulaseproduktion mit T. reesei RUT-C30 nach 96 h Prozesszeit

Dargestellt sind die Trockenmassekonzentrationen der 15 experimentellen Bedingungen zur
Optimierung der Cellulaseproduktion, von Satzkultivierungen als Referenz (Ref) und
Satzkultivierungen mit Volumenerhdhung (RZu) mit T.reesei RUT-C30 nach 96 h. Die
Trockenmassekonzentration im Medium im Rihrkesselreaktor (ll) und in Schuttelkolben (EE) wird
verglichen. Zusétzlich ist die Summe aus suspendierter Trockenmasse und Trockenmasse am
Rihrorgan fur die Ruhrkesselreaktoren () dargestellt. Die Trockenmasse setzt sich aus der
Biomasse und der mikrokristallinen Cellulose zusammen. Fir jedes Experiment ist der Mittelwert
aus zwei sequenziellen Experimenten dargestellt. Die Ergebnisse der Referenz (Ref) stammen aus
24 parallelen Ruhrkesselreaktoren, in denen keine Volumendnderung stattfand, wohingegen die
Referenz mit Volumenausgleich (RZu) aus drei parallelen Prozessen stammt. Das zugefihrte
Gesamtvolumen des Zulaufs in die Prozesse betrug immer 300 mL L™. Neben den Ergebnissen ist
die Cellulosekonzentration im Satzmedium und Zulaufraten von Laktose und Ammoniumsulfat fur
die 15 Experimente dargestellt.
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Fiir die Experimente 5-8 und 10 mit Startkonzentrationen von 80 g L™ mikrokristalliner
Cellulose und die Experimente mit 40 g L™ Cellulose im Satzmedium (Experimente 11 — 15)
lieBen sich ebenfalls ein Einfluss der Laktose beobachten. Experiment 5 und 6 zeigten
Trockenmassekonzentrationen zwischen 40 gL™ und 60g L™ und die Experimente mit
Laktosedosierung Konzentrationen von 60 — 80 g L™, Dabei war kein weiterer Einfluss des
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Ammoniumsulfats erkennbar.  Festzuhalten ist, dass es Unterschiede in der
Trockenmassekonzentration in der Flissigphase zwischen den beiden Systemen gab und in
den Rihrkesselreaktoren ein grof3er Teil der Trockenmasse immobilisiert vorlag.

Neben den Trockenmassekonzentrationen wurde der pH nach 96 h fir die Experimente in den
Schiittelkolben und Rihrkesselreaktoren im Millilitermal3stab bestimmt (Abbildung 7.12).
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Abbildung 7.12: pH von Experimenten zur Optimierung der Cellulaseproduktion mit T. reesei RUT-C30

nach 96 h Prozesszeit

Dargestellt ist der pH der 15 experimentellen Bedingungen zur Optimierung der
Cellulaseproduktion, von Satzkultivierungen als Referenz (Ref) und Satzkultivierungen mit
Volumenerhéhung (RZu) mit T. reesei RUT-C30 im Rihrkesselreaktor im Millilitermalistab (Il)
und im Schittelkolben (E) nach 96 h. Fir jedes Experiment ist der Mittelwert aus zwei
sequenziellen Experimenten dargestellt. Die Ergebnisse der Referenz (Ref) stammen aus 24
parallelen Riuhrkesselreaktoren, in denen keine Volumendnderung stattfand, wohingegen die
Referenz mit Volumenausgleich (RZu) aus drei parallelen Prozessen stammt. Das zugefihrte
Gesamtvolumen des Zulaufs in die Prozesse betrug immer 300 mL L™. Neben den Ergebnissen ist
die Cellulosekonzentration im Satzmedium und Zulaufraten von Laktose und Ammoniumsulfat fir
die 15 Experimente dargestellt.
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Der finale pH der Prozesse lag fur die 15 experimentellen Bedingungen im Schittelkolben im
Bereich von pH 3,5 bis pH 4,8 und in den Ruhrkesselreaktoren zwischen pH 2,7 und pH 5,1.
In beiden Systemen lag der Mittelwert der relativen Standardabweichungen bei 2 % und die
Referenzbedingungen hatten nach 96 h einen pH von pH 4,4. Einige Bedingungen wiesen in
den Ruhrkesselreaktoren einen gegeniber den Schuttelkolben reduzierten pH auf. Dadurch
ergab sich fiir die 15 Bedingungen ein Mittelwert von pH 3,9, im Vergleich zu pH 4,1 in den
Schiittelkolben.

Bis auf Experiment 2 und 9 wiesen dabei alle Experimente mit Ammoniumsulfat im Zulauf
einen pH<4,0 auf. Der pH lieB sich daher auf einen starkeren Verbrauch des
Ammoniumsulfats und die Freisetzung der Sulfatanionen zurtickfuhren. Dies l&sst sich
besonders an den Betriebspunkten 6, 8, 10, 12, 14 und 15 mit Ammoniumsulfat im Zulauf
erkennen, die im Rihrkesselreaktor im Mittel um pH 0,6 mehr im sauren Milieu waren, als in
den Schiittelkolben. Besonders bei Experiment 6, 8 und 10 mit 80 g L™ Cellulose, war der pH
im Ruhrkesselreaktor im MillilitermaRstab stark gegenuiber den Schiittelkolben erniedrigt. Die
verstarkte Reduktion des pH deutete auf eine hdhere metabolische Aktivitat in den Prozessen
und ein verstarktes Wachstum in den Ruhrkesselreaktoren im MillilitermaRstab gegentiber
den Schiittelkolben hin.

Die Proteinkonzentrationen in den Medien nach 96 h zeigten fur einige Prozesse eine
Steigerung der extrazelluléren Proteinmenge gegeniiber der Referenz (Abbildung 7.13).

In den Schuttelkolben konnte dabei nur mit den experimentellen Bedingungen 4, 9 und 11
eine extrazellulare Proteinkonzentration von tber 0,5 g L™ erreicht werden, wohingegen in
den Ruhrkesselreaktoren im MillilitermaRstab nur funf experimentelle Bedingungen eine
Konzentration niedriger als 0,5 g L™ Protein hatten. Die mittlere Proteinkonzentration fiir alle
Experimente war in den Riihrkesselreaktoren mit 0,75 g L™ daher auch doppelt so hoch wie in
den Schiittelkolben mit 0,38 g L™ Protein. Bedingung 11 zeigte mit 1,51+0,10g L™ im
Rihrkesselreaktor und 1,16 +0,11gL™ in den Schiittelkolben jeweils die hochste
Proteinkonzentration. Damit konnte eine Steigerung um 94 % im Rihrkesselreaktor im
Millilitermalistab und 197 % im Schittelkolben gegentiber den zugehdrigen Satzprozessen
erreicht werden.
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Abbildung 7.13: Proteinkonzentrationen von Experimenten zur Optimierung der Cellulaseproduktion mit

T. reesei RUT-C30 nach 96 h Prozesszeit

Dargestellt ist die Proteinkonzentration im Medium der 15 experimentellen Bedingungen zur
Optimierung der Cellulaseproduktion, von Satzkultivierungen als Referenz (Ref) und
Satzkultivierungen mit VVolumenerhéhung (RZu) mit T. reesei RUT-C30 im Ruhrkesselreaktor im
MillilitermaRstab (E®) und im Schittelkolben (E) nach 96 h. Fir jedes Experiment ist der
Mittelwert aus zwei sequenziellen Experimenten dargestellt. Die Ergebnisse der Referenz (Ref)
stammen aus 24 parallelen Ruhrkesselreaktoren, in denen keine Volumenénderung stattfand,
wohingegen die Referenz mit Volumenausgleich (RZu) aus drei parallelen Prozessen stammt. Das
zugefilhrte Gesamtvolumen des Zulaufs in die Prozesse betrug immer 300 mL L™. Neben den
Ergebnissen ist die Cellulosekonzentration im Satzmedium und Zulaufraten von Laktose und
Ammoniumsulfat fur die 15 Experimente dargestellt.

Die Enzymaktivititen der CBH1 und der B-Glukosidase zeigten in den Rihrkesselreaktoren
im Millilitermal3stab und in den Schiittelkolben bei den meisten experimentellen Bedingungen
vergleichbare Aktivitaten (Abbildung 7.14).
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Abbildung 7.14: Enzymaktivitéten von Experimenten zur Optimierung der Cellulaseproduktion mit
T. reesei RUT-C30 nach 96 h Prozesszeit
Dargestellt sind die Enzymaktivitdten der CBH1 gegentiber pNPC (A) und der B-Glukosidase
gegeniiber pNPG (B) im im Medium der 15 experimentellen Bedingungen zur Optimierung der
Cellulaseproduktion, von Satzkultivierungen als Referenz (Ref) und Satzkultivierungen mit
Volumenerhdhung (RZu) mit T. reesei RUT-C30 im Ruhrkesselreaktor im Millilitermalstab (HE)
und im Schittelkolben (E) nach 96 h. Fir jedes Experiment ist der Mittelwert aus zwei
sequenziellen Experimenten dargestellt. Die Ergebnisse der Referenz (Ref) stammen aus 24
parallelen Rihrkesselreaktoren, in denen keine Volumenanderung stattfand, wohingegen die
Referenz mit Volumenausgleich (RZu) aus drei parallelen Prozessen stammt. Das zugefihrte
Gesamtvolumen des Zulaufs in die Prozesse betrug immer 300 mL L™ . Neben den Ergebnissen ist
die Cellulosekonzentration im Satzmedium und Zulaufraten von Laktose und Ammoniumsulfat fur
die 15 Experimente dargestellt.
In den Schiittelkolben wiesen die vier Experimente mit den hochsten Proteinkonzentrationen
— Experiment 4, 6, 9 und 11 — auch die hochsten CBH1-Aktivitaten auf. Experiment 6 hatte
mit 21,3 + 4,6 nkat mL™ die hochste Aktivitat, die wegen der hohen Standardabweichung
jedoch nicht signifikant hoher war, als die Aktivititen von Experiment 11 mit
20,1 + 1,1 nkat mL. Die Verbindung zwischen Proteinkonzentration und der Aktivitat der
CBH1 war auch in den Rihrkesselreaktoren offensichtlich. Neben Experiment 6 und 11, fiir
die die hdchsten Proteinkonzentrationen gemessen wurden, lieBen sich flr Bedingungen 14
und 15 neben den erhohten Proteinmengen gegenuber dem Schittelkolben auch erhéhte
Aktivitaten der CBH1 von 20,9 und 20,6 nkat mL™ ermitteln. Fir Experiment 11 wurde mit
24,8 + 1,0 nkat mL™ die héchsten Aktivitaten bestimmt, die damit 23 % hoher als in den
Schuttelkolben war. Die mittlere Aktivitéat fur alle Prozessbedingungen der Optimierung war
in den Rihrkesselreaktoren mit 9,2 nkat mL™ fast doppelt so hoch, wie in den Schiittelkolben

mit 5,5 nkat mL™.
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Auch fiir die Aktivititen der B-Glukosidase wurde in den Schittelkolben fur die gleichen
experimentellen Ansétze wie bei der CBH1 die héchste Aktivitat bestimmt (Abbildung 7.14-
B). Jedoch war bei diesem Enzym die Aktivitat des experimentellen Betriebspunkt 11 mit
1295+ 2,2 nkatmL™? am hochsten. In den Rihrkesselreaktoren zeigte ebenfalls das
Experiment 11 die hochste p-Glukosidaseaktivitat mit 111,5 nkat mL™, was damit jedoch
14 % unter den Aktivitaten der Schuttelkolben lag. Generell war die mittlere [-
Glukosidaseaktivitdat der 15 Experimente in den Rihrkesselreaktoren 16 % niedriger als in
den Schiittelkolben.

Die Aktivitaten der Gesamtheit der cellulolytischen Enzyme wurde mit dem Filterpapiertest
bestimmt (Abbildung 7.15). In den Schuttelkolben wies nur Experiment 11, welches
gegenliber den brigen Experimenten signifikant héhere Proteinkonzentrationen hatte, eine
relevante  Aktivitit von 2,05+0,05FPUmL® auf. Dagegen zeigten in den
Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalistab die Halfte der experimentellen Bedingungen
Aktivitdten groRer als 0,5 FPU mL™. Unter allen Bedingungen war wiederum fir das
Experiment 11 mit 2,09 + 0,2 FPU mL™ die hochste Aktivitat messhar. Die mittlere Aktivitat
(iber die 15 Betriebspunkte lag mit 1,03 FPU mL™ um 140 % héher als in den Schiittelkolben
und das Mittel der relativen Standardabweichung von 16 % war besser als bei den parallelen
Satzprozessen (Referenz, vgl. Kapitel 7.1.3).

An den Ergebnissen aus den Rihrkesselreaktoren lieR sich erkennen, dass Experimente ohne
mikrokristalline Cellulose im Satzmedium (Experiment 1 -4 und 9) und Experimente, die
zwar mikrokristalline Cellulose im Medium hatten, aber kein Ammoniumsulfat im
Zulaufmedium (Experiment 5, 7 und 13) niedrige Aktivitdten um 0,5 FPU mL™ aufwiesen.
Eine Ausnahme machte die Bedingung 8, die nur 0,64 + 0,30 FPU mL™ produzierte, obwohl
bei dieser bei allen Variablen die Obergrenzen innerhalb der Optimierung zugeftihrt wurden.
Insgesamt konnte mit Hilfe der statistischen Versuchsplanung in den Schuttelkolbenprozessen
ein Medium gefunden werden, dass eine hohere Filterpapieraktivitat aufwies und — im
Verhaltnis zur Referenz — trotz einer Volumenerhéhung durch das intermittierende
Zulaufverfahren eine Steigerung der volumetrischen Cellulaseaktivitdten um 266 % zeigte.
Neben diesem Medium zeigten die tbrigen experimentellen Bedingungen jedoch nur geringe
Cellulaseaktivitaten, so dass keine Parameteridentifikation des Polynoms 2. Ordnung erfolgen
konnte.

Im Gegensatz hierzu konnten fir fast alle Reaktionsbedingungen im Rihrkesselreaktor
Cellulaseaktivitaten gemessen werden und die Parameteridentifikation fir das Polynom 2.
Ordnung (Gleichung 4.5) konnte durchgefiihrt werden.
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Abbildung 7.15: Cellulaseaktivitat von Experimenten zur Optimierung der Cellulaseproduktion mit

T. reesei RUT-C30 nach 96 h Prozesszeit

Dargestellt ist die Cellulaseaktivitidt gegeniber Filterpapier im Medium der 15 experimentellen
Bedingungen zur Optimierung der Cellulaseproduktion, von Satzkultivierungen als Referenz (Ref)
und Satzkultivierungen mit VVolumenerhdhung (RZu) mit T. reesei RUT-C30 im Rihrkesselreaktor
im MillilitermaBstab (I®) und im Schittelkolben (E) nach 96 h. Fir jedes Experiment ist der
Mittelwert aus zwei sequenziellen Experimenten dargestellt. Die Ergebnisse der Referenz (Ref)
stammen aus 24 parallelen Rihrkesselreaktoren, in denen keine Volumendnderung stattfand,
wohingegen die Referenz mit Volumenausgleich (RZu) aus drei parallelen Prozessen stammt. Das
zugefiihrte Gesamtvolumen des Zulaufs in die Prozesse betrug immer 300 mL L™. Neben den
Ergebnissen ist die Cellulosekonzentration im Satzmedium und Zulaufraten von Laktose und
Ammoniumsulfat fur die 15 Experimente dargestellt.

7.2.1 Schéatzung der Enzymaktivitaten

Die experimentellen Ergebnisse im Ruhrkesselreaktor im Millilitermalstab zeigten bereits
sieben Betriebspunkte, die in Bezug auf die Referenz eine erhthte Cellulaseproduktion
aufwiesen (Abbildung 7.15 und Tabelle 7.1). Die untersuchten Reaktionsbedingungen stellten
die Eckpunkte innerhalb des zu untersuchenden Versuchsraums dar.
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Tabelle 7.2 stellt die identifizierten Parameter des Polynoms und die zugehdrigen statistischen
p-Werte dar. Parameter mit dem Index ,,1* geben den Einfluss der Cellulose im Satzmedium,
Parameter mit dem Index ,,2* geben den Einfluss von Laktose im Zulaufmedium wieder und
Ammoniumsulfat wird durch die Parameter mit Index ,3“ beschrieben. Bei der
Parameteridentifikation wurden nicht signifikante g aus dem Modell solange entfernt, solange
R? sich verbesserte. Lineare Parameter blieben erhalten, wenn fir diese zugehorige
Interaktions- oder quadratische Terme existierten. Durch die anschliefende erneute
Parameteridentifikation und das Losen der identifizierten Gleichung konnte eine Schatzung
von Aktivitaten fur den gesamten experimentellen VVersuchsraum durchgefuhrt werden.

Tabelle 7.1: Cellulase-Produktion mit Trichoderma reesei RUT-C30 im Zulaufverfahren im Rihrkessel-
reaktor im MillilitermaRstab: Messergebnisse und geschétzte Cellulaseaktivitédten nach 96 h

Dargestellt sind die Substratmengen, die in den 15 Experimenten eingesetzt wurden und die
experimentell ermittelten, sowie die nach Parameteridentifikation geschétzten Enzymaktivitaten.
Dabei wurde die mikrokristalline Cellulose (Avicel PH-101) in den aufgefuhrten Konzentrationen
im Satzmedium vorgelegt. Laktose und Ammoniumsulfat wurden ab 24 h mit einer Abtastzeit von
12 h zudosiert, wobei das zugefilhrte Gesamtvolumen in die Kultivierungen immer 300 mL L™
betrug. Es wurden jeweils drei identische Parallelansétze durchgefiihrt. Der gesamte Parallelansatz
wurde einmal reproduziert. Die Enzymaktivititen wurden nach einer Prozesszeit von 96 h bestimmt.
Ergebnisse mit * zeigen ecine Abweichung ,Geschitzt/Experimentell”, die iiber die 16 %
Standardabweichung der Cellulaseaktivitat hinausgehen.

. Experimentelle Geschatzte uotient
Experiment 'zv'L‘?‘f' '5?_‘5}%5_? (Ng'f_‘t)fj_?“ IOAktivitat1 Akivitat Geschat
FPU mL" FPU mL" Experimentell

1 0 0,0 0,0 0,47 £0,01 0,27 *58 %
2 0 0,0 5,0 0,46 £ 0,01 0,54 116 %
3 0 15,0 0,0 0,46 £ 0,04 0,32 *69 %
4 0 15,0 5,0 0,70 £ 0,08 0,58 *83 %
5 80 0,0 0,0 0,40 £ 0,03 0,67 *166 %
6 80 0,0 5,0 1,68 +0,41 1,67 99 %

7 80 15,0 0,0 0,22 + 0,09 -0,01 *-4 %

8 80 15,0 5,0 0,64 £0,30 0,99 *153 %
9 0 7,5 2,5 0,64 + 0,00 1,03 *160 %
10 80 75 2,5 1,80+ 0,29 1,43 *79 %
11 40 0,0 2,5 2,09+0,20 1,99 95 %

12 40 15,0 2,5 1,48 + 0,60 1,67 113 %
13 40 75 0,0 0,62+0,11 0,91 *148 %
14 40 75 5,0 1,83+0,11 1,54 84 %

15 40 75 2,5 1,93+0,12 1,83 95 %

Mit dem identifizierten Polynom 2. Ordnung konnen die experimentell bestimmten
Aktivitaten mit den geschétzten Werten verglichen werden (Tabelle 7.1). Dabei war vor allem
fur die experimentellen Bedingungen mit Aktivitaten > 1,0 FPU mL™ eine Ubereinstimmung
von >80 % festzustellen. Das identifizierte empirische Modell zur volumetrischen
Cellulaseaktivitat ist in Abbildung 7.16 dargestellt. Neben den 15 Betriebspunkten ist der
geschatzte optimale Betriebspunkt bei 53,33g L™ Cellulose, 0gL™d" Laktose und
3,33 g L™* d* Ammoniumsulfat in Abbildung 7.16 eingezeichnet. Die Cellulaseaktivitat wurde
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fur diesen Punkt mit 2,1 FPU mL™ geschétzt und wiirde damit eine Steigerung der Aktivitat

um 62 % gegenuiber dem Referenzsatzprozess bedeuten.

Tabelle 7.2: Identifizierte Modellparameter fiir die Cellulase-Produktion mit T. reesei RUT-C30

Dargestellt sind die ermittelten Parameter B analog Gleichung 4.5 fir die Optimierung und deren

zugehorigen p-Werte. Parameter, bei denen das Zeichen ,/“ eingetragen sind, wurden als nicht

signifikant ausgeschlossen.
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Abbildung 7.16: Modellierungsergebnisse der Cellulaseproduktion mit T. reesei RUT-C30 im

Ruhrkesselreaktor im MillilitermaRstab (Cellulaseaktivitat nach 96 h)

Die volumetrische Cellulaseaktivitat (FPU) ist in Abhangigkeit von mikrokristalliner Cellulose im

Satzmedium und Laktose und Ammoniumsulfat im Zulaufmedium dargestellt. Die fir die

Identifikation der Modellparameter verwendeten Betriebspunkte (e), die Satzkultivierung mit

Volumenerhéhung (RZu, ®, 40 g L™ Avicel, 0 g L™ d™ Laktose und 0 g L™ d* Ammoniumsulfat),

die zur Validierung verwendeten Betriebspunkte (®) und der geschétzte optimale Betriebspunkt (@,
53,33 g L™ Avicel, 0 g L*d? Laktose und 3,33 g L™ d* Ammoniumsulfat) sind ebenfalls dargestellt.

Das zugefiihrte Gesamtvolumen in die Zulaufexperimente betrug immer 300 mL L™.
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Der in Tabelle 7.3 dargestellte Regressionskoeffizient des Modells hatte mit R*= 0,87 eine
statistische ~ Sicherheit, die im Rahmen der mittleren Standardabweichung der
Cellulaseaktivitat der 15 Experimente lag. Der korrigierte Regressionskoeffizient, der auch
die Anzahl der Variablen einbezieht, lag mit R%c= 0,74 etwas niedriger. Aufgrund der F-
Statistik mit einem Signifikanzniveau von 5 % kann zudem die Nullhypothese durch den p-
Wert von ~ 1 % abgelehnt werden.

Tabelle 7.3: Statistische Analyse des identifizierten Modells zur Cellulase-Produktion mit Trichoderma
reesei RUT-C30 im Zulaufverfahren

Dargestellt sind der Regressionskoeffizient, der korrigierte Regressionskoeffizient und der p-Wert
fur die F-Statistik.

Koeffizient FPU-Modell

R? 0,8696
R2orr 0,7393
p-Wert 0,0114

7.2.2 Validierung des identifizierten Modells

Zur Validierung des Modells und des geschatzten Optimums wurden weitere Betriebspunkte
um das geschatzte Optimum herum untersucht (Abbildung 7.16, Abbildung 7.17 und Tabelle
7.4).
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Abbildung 7.17: Vergleich von geschéatzter und experimenteller Cellulaseaktivitat fir die Optimierung
der Cellulaseproduktion mit T. reesei RUT-C30 im Rihrkesselreaktor im MillilitermafRstab
Dargestellt sind die experimentell ermittelten und die geschatzten Filterpapieraktivitdten nach 96 h
im Rihrkesselreaktor im MillilitermaBstab fiir die Betriebsbedingungen der Optimierung (e), der
Validierung (e) und der Referenz (o). Neben der Winkelhalbierenden (—) ist eine relative
Abweichung von dieser von + 20 % (----) im Diagramm dargestellt.
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Die Reaktionsbedingungen und die geschétzten und experimentell ermittelten Aktivitaten
dieser Betriebspunkte sind in Tabelle 7.4 zusammengefasst. Fur alle diese Betriebspunkte
wurden die experimentell ermittelten Cellulaseaktivitdten mit weniger als 20 % Abweichung
geschatzt (Abbildung 7.17). Der als Optimum geschatzte Betriebspunkt zeigte bei den
Validierungsexperimenten nicht die hochste  Aktivitdat. Diese lag zwar mit
2,44 +0,23 FPUmML™ bei 116 % der geschatzten Aktivitat, die hochste Aktivitat von
2,54 + 0,16 FPU mL™ konnte aber fur den Versuchspunkt 18 ermittelt werden, der mit
60 g L™ eine hohere Konzentration an mikrokristalliner Cellulose gegeniiber dem geschatzten
Optimum hatte. Die Steigerung der Cellulaseaktivitat dieses Betriebspunktes gegentber der
Referenz betrug 90 %.

Tabelle 7.4: Ergebnisse der Validierungsexperimente zur Produktion von Cellulasen mit T. reesei RUT-
C30 im Rihrkesselreaktor im MillilitermaRstab

Dargestellt sind die Substratmengen, die in den Experimenten zur Validierung eingesetzt wurden
und die experimentell ermittelten, sowie die nach Parameteridentifikation geschatzten
Enzymaktivitaten. Dabei wurde die mikrokristalline Cellulose (Avicel PH-101) in den aufgefiihrten
Konzentrationen im Satzmedium vorgelegt. Laktose und Ammoniumsulfat wurden ab 24 h mit einer
Abtastzeit von 12 h zudosiert, wobei das zugefiihrte Gesamtvolumen in die Kultivierungen immer
300 mL L-1 betrug. Es wurden jeweils 3 identische Parallelansédtze durchgefiihrt. Die
Enzymaktivitdten wurden nach einer Prozesszeit von 96 h bestimmt.

Experimentelle  Geschétzte Korrelation

Experiment Avicel Laktose (NH4),S0,

T S S S e R R

Optm 53,33 0,00 3,33 2,44 0,23 2,11 86%

17 40,00 0,00 3,33 1,76 £ 0,44 2,03 115%

18 60,00 0,00 3,33 2,54 +0,16 2,10 83%

19 53,33 0,00 2,00 2,35+0,23 1,95 83%

20 53,33 0,00 4,00 2,46 + 0,05 2,06 84%

21 53,33 3,00 3,33 1,76 £ 0,41 2,02 115%

11mod 40,00 0,00 5,00 2,09+ 0,27 1,70 81%

RZu 40,00 0,00 0,00 0,94 +0,32 1,07 114%

Diskussion

Die untersuchten Variablen zeigten in den 15 Experimenten deutliche Unterschiede fiir die
Trockenmassekonzentration, pH und die gemessenen Enzymaktivitaten. Dabei lieR sich
insgesamt eine Abnahme der mikrokristallinen Cellulose im Medium beobachten, da die
Trockenmasse maximal um den Wert der Startkonzentration der Cellulose lag. Fiir einen
Zellertrag von ~0,4gg'1LaktoSe wird in den Experimenten eine Biotrockenmasse von
mindestens 4 —17 g L™ erwartet (Tholudur et al., 1999). Die gemessenen Biomassewerte
lagen jedoch deutlich tber diesen, wie Experiment 1 und 2 mit ~10gL*
Trockenmassekonzentration bei 10 g L™ Laktose zeigten.

Der pH wurde vor allem durch das Ammoniumsulfat im Zulaufmedium beeinflusst. Fir
experimentelle Bedingungen mit Cellulose im Satzmedium oder Laktosedosierung fand durch
das Ammoniumsulfat eine pH-Reduzierung statt. Eine hohe Cellulosekonzentration zeigte
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dabei Inhibierungen in den Schiittelkolben, die durch einen héheren pH im Verhéltnis zu den
Ruhrkesselreaktoren erkennbar waren. Diese lassen sich wahrscheinlich auf eine schlechtere
Sauerstoffversorgung in den Medien zurlckfuhren (vgl. Kapitel 7.1.2).

Die gemessenen Proteinkonzentrationen von 0,12 1,16 g L™ in den Schiittelkolben und
0,32-1,51g L™ in den Rihrkesselreaktoren lagen in Konzentrationsbereichen, die ebenfalls
in der Literatur beobachtet wurden. Juhasz et al. (2005) erreichten bei der Kultivierung von
T.reesei RUT-C30 im Schiittelkolben mit unterschiedlichen Substraten extrazelluldre
Proteinkonzentrationen von 0,83 - 2,2 g L. Dabei wurde mit ,,Solka Floc* als Substrat, das
am ehesten mit der mikrokristallinen Cellulose vergleichbar ist, nach 168 h eine
Proteinkonzentration von 0,83 g L™ gemessen. Ghosh et al. (1984) erreichten mit 10 g L™
Avicel im Medium ahnliche Proteinkonzentrationen von 0,5 g L™ nach 96 h und nach 216 h
ein Maximum von 1,05 g L™.

Es zeigte sich bei den Experimenten ein Zusammenhang zwischen den bestimmten
Proteinkonzentrationen und den Enzymaktivitaten. Dieser war aufgrund eines Anteils von
60 % CBHL1 unter den gesamten sekretierten Cellulasen von Trichoderma zu erwarten (vgl.
Kapitel 7.1.4). Damit ist die CBH1 das wichtigste Enzym unter den Cellulasen von
Trichoderma und hat einen starken Einfluss auf die gesamte Cellulaseaktivitat. Im Bezug auf
die Cellulaseaktivitaten zeigten Esterbauer et al. (1991) in ihrer Zusammenfassung, dass mit
verschiedenen Trichoderma spp. im Schuttelkolben meistens ebenfalls Aktivitaten bis
2 FPU mL? erreicht wurden. Jedoch wurden in einzelnen Fillen auch 3,8 FPU mL™
beschrieben, oder wie von Liming und Xueliang (2004) 9,38 IU mL™ nach 360 h, wobei die
Autoren bei diesem Prozess auf die Verldngerung der Prozesszeit bei erhohten
Cellulosekonzentrationen hinweisen. Weiterhin erreichten sie fiir 40 g L™ Substrat mit einem
C/N-Verhltnis von 8 g g™ die héchsten Aktivitaten und stellten weiter fest, dass hohere
Verhaltnisse die Produktionsgeschwindigkeit verlangsamten. Ryu et al. (1979) zeigten anhand
der Kohlenstoff- und Stickstoffaufnahmerate, dass ein Verhaltnis bis 13 g g™ ideal fiir die
Cellulaseproduktion war, hohere Verhaltnisse die Produktion zwar reduzierten, auf das
Wachstum jedoch bis zu einem C/N-Verhaltnis von 15gg™ keinen Einfluss zeigten.
Experiment 11 wies mit einem C/N-Verhaltnis von ~9 g g™ — ohne Beriicksichtigung des
Natrium-Citrat-Puffers — &hnliche Medienzusammensetzungen auf. Die Medium-
zusammensetzung des Betriebspunkts 9, welcher im Schittelkolben die zweit hochste
Cellulaseaktivitat aufwies, besal — wie die Referenz — ein C/N-Verhaltnis von ~6gg™.
Neben diesem Verhdltnis kommt es jedoch auch auf weitere Parameter, wie die
Zusammensetzung der Kohlenstoffquellen und die Sauerstoffversorgung im Medium an. Dies
lieR sich bei Experiment 6 mit einem C/N-Verhaltnis von 9,8 g g™ und Experiment 14 mit
einem Verhaltnis von 7,9gg™ erkennen, die mit guten C/N-Verhaltnissen wesentlich
schlechtere Aktivitdten im Schuttelkolben als im Rihrkesselreaktor erzielten. Hier schien
wieder eine zu hohe Feststoffkonzentration oder die zusatzliche Zugabe von Laktose die
Cellulaseproduktion in den Schiittelkolben inhibiert zu haben.
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Die in den Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalistab zur Validierung verwendeten
Bedingungen stiitzten noch einmal die Tendenzen, die bei der Erstellung des Modells bereits
auffielen. Wie Esterbauer et al. (1991) und Ryu und Mandels (1980) bereits fur den Vergleich
von Prozessen im Litermalistab zusammengestellt hatten, konnte auch hier beobachtet
werden, dass mit hoheren Konzentrationen an mikrokristalliner Cellulose auch hdhere
Aktivitaten erreicht wurden. Dies war jedoch nur unter der Bedingung der Fall, dass
Ammoniumsulfat zudosiert wurde. Durch die intermittierende Zufuhr von Laktose wurde
hingegen die Cellulaseproduktion inhibiert, wie bei einem Vergleich der Bedingungen des
Optimums mit Experiment 21 zu erkennen war. Auch bei Satzprozessen von Bailey und
Tahtiharju (2003) begann die Enzymproduktion erst bei geringen Laktosekonzentrationen.
Fand keine Zufuhr von Ammoniumsulfat statt, wie fir die Referenzbedingung mit
Volumenerhéhung, so lieBen sich nur Filterpapieraktivititen unter 0,7 FPU mL™ im Medium
bestimmen. Vergleichbare Beobachtungen wurden bereits von Sternberg (1976) gemacht, der
durch die Erhéhung der Cellulosekonzentration und der Stickstoffzufuhr durch eine pH-
Regelung mit Ammoniumhydroxyd eine Steigerung in der Cellulaseaktivitat erreichte.

Eine weitere Komponente mit Einfluss auf die Produktivitat der Cellulasen konnte, wie
bereits beschrieben in dem Sauerstofftransfer ins Medium gefunden werden. In der
Validierung konnte, neben der bekannten negativen Einflissen einer Sauerstofflimitierung,
auch ein Einfluss der Gaszusammensetzung der Zuluft auf die Cellulaseproduktion beobachtet
werden: Durch eine Verringerung des reinen Sauerstoffs in der Zuluft konnte mit den in der
Validierung untersuchten Betriebsbedingungen (Tabelle 7.4) eine weitere Steigerung der
Cellulaseproduktion erreicht werden (Abbildung 7.18). Unter Bedingungen mit verringerter
Sauerstoffzufuhr, aber weiterhin ohne Sauerstofflimitierung, wurde eine maximale
Cellulaseaktivitat von 3,08 + 0,24 FPU mL™ fiir Experiment 19 bestimmt. Weiterhin wurde
durch die verringerte Sauerstoffzufuhr eine Steigerung der mittleren Aktivitat der sieben
Betriebspunkte um 14 %, also 2,52 FPU mL™ gegeniiber den Bedingungen mit der
urspringlich verwendeten Sauerstoffzufuhr gemessen. Im Gegensatz zu den zur Validierung
des Modells untersuchten Betriebspunkten konnte fiir die Referenzbedingung mit Zulauf
keine Steigerung durch die Reduktion des Sauerstoffgehalts in der Zuluft beobachtet werden.
Der Einfluss von hohen Sauerstoffkonzentrationen auf die Proteinproduktion mit Pilzen ist
ansonsten in der Literatur bisher nur unzureichend untersucht. Zum Beispiel berichtete Bai et
al. (2003), dass die Anreicherung der Gasphase mit reinem Sauerstoff bei Aspergillus niger
durch die Verwendung des alternativen respiratorischen Stoffwechselwegs zu einer Reduktion
in der intrazelluldren und heterologen Proteinproduktion fihrte. Wang et al. (2005) fasst
zusammen, dass zu diesem Thema unterschiedliche Ergebnisse gefunden wurden und keine
verallgemeinerbare Aussage gemacht werden kann, wohingegen bei Li et al. (2009) der
Einfluss von erhdhten Sauerstoffkonzentrationen auf eine Reduzierung der Oberflache durch
die Verklrzung der Hyphen und Erhohung des Cytoplasmas von Aspergillus als allgemein
akzeptiert beschrieben wird.
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In den Optimierungen in Schiittelkolben und Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalstab
konnten deutliche Unterschiede in den Ergebnissen beobachtet werden. In beiden
Optimierungen zeigte zwar Experiment 11 die hochste Aktivitat, der weitere
Erkentnissgewinn durch eine Parameteridentifikation des Polynoms 2. Ordnung war jedoch
nur fir die Rlhrkesselreaktoren moglich. Dabei zeigten die Schittelkolben eine deutliche
Limitierung gegenuber Medien mit hohem Feststoffgehalt oder Substratkonzentration. Eine
Optimierung solcher Medien ist daher nur in den Ruhrkesselreaktoren jedoch nicht in den
Schiittelkolben durchfiihrbar, da die Ergebnisse aus den Schiittelkolben bei der Ubertragung
in den Rihrkesselreaktor falsche Interpretationen zulassen kénnten.
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Abbildung 7.18: Vergleich der Betriebsbedingungen mit variierenden Sauerstoffkonzentrationen in der

Zuluft

Cellulaseaktivitidten (FPU) nach 96 h Kultivierung von experimentellen Bedingungen, die fir die
Validierung des Modells zur Optimierung der Cellulaseproduktion mit T. reesei RUT-C30 genutzt
wurden. Medien und Prozessbedingungen der beiden Kultivierungen waren identisch. Der
Unterschied lag in einem Sauerstoffprofil, wie es wéhrend der Optimierung verwendet wurde (I,
Gesamtsauerstoff in der Zuluft: 0-12,5) und einer reduzierten Sauerstoffkonzentration in der Zuluft
(HH, Gesamtsauerstoff in der Zuluft: 0-10). Neben diesen sind die geschatzten Aktivititen dargestellt
(). Die dargestellten Ergebnisse setzen sich aus Experimenten in jeweils 3 parallelen
Ruhrkesselreaktoren zusammen. Eine Ausnahme macht die Referenz ohne Volumenerhéhung (Ref)
bei der das Mittel aus 15 parallelen Reaktoren abgebildet wurde. Neben den Ergebnissen ist die
Cellulosekonzentration im Satzmedium und Zulaufraten von Laktose und Ammoniumsulfat fir die
Experimente dargestellt.
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7.3 Reaktionstechnische Untersuchungen im Rihrkesselreaktor im

Litermalstab
Nach der Optimierung der Cellulaseproduktion im Millilitermalistab wurden einige
Betriebspunkte im Litermalistab weiter charakterisiert. Dies waren sowohl die
Referenzbedingung und der optimale Betriebspunkt als auch die experimentellen
Bedingungen 15 und 11 als bester Betriebspunkt wahrend der Optimierung.
In Kapitel 7.1.4 konnte bereits gezeigt werden, dass die Cellulaseaktivitdt von Satzverfahren
im Ruhrkesselreaktor zwischen den beiden MaRstaben vergleichbar war. Nun wurden die drei
zusatzlichen Betriebsbedingungen im LitermaRstab kultiviert, Uber den gesamten
Prozessverlauf weiterfuhrend charakterisiert und anschlieBend mit dem MillilitermaRstab
verglichen, um die Ubertragbarkeit der Ergebnisse zwischen den MaRstaben zu untersuchen.
Die in den Prozessen im Rihrkesselreaktor im Millilitermalistab verwendeten Kennwerte mit
einem volumetrischen Leistungseintrags von 2,8 W L™ mit einem k.a von 0,049 s™ in Wasser
und im LitermaRstab von 1,3 - 10,7 W L™ mit einem k.a von bis zu tiber 0,2 s waren nicht
vergleichbar. Die maximale lokale Energiedissipation von 17 W kg™ im MillilitermaBstab und
bis zu 205 W kg™ im LitermafRstab wies einen Unterschied von Faktor 10 auf. Die hohen
Leistungseintrage im LitermalRstab waren notig, um wéhrend der Prozesse eine minimale
Sauerstoffkonzentration in der Fllssigphase von > 20 % Luftsattigung zu gewahrleisten. Dies
konnte im MillilitermaRstab durch die Anreicherung der Zuluft mit reinem Sauerstoff
gewabhrleistet werden (Tabelle 7.5).

Tabelle 7.5: Prozessparameter fur Produktionsprozesse mit T. reesei RUT-C30 im Ruhrkesselreaktor

Parameter MillilitermaRstab Litermalstab
Riihrerdrehzahl 1200 min™ 500 - 1000 min™
Volumetrischer Leistungseintrag 2,83wL*? 1,33-10,63 W L™
Maximale Energiedissipation 17,0 W kg™ 25,7 —205,5 W kg™
k.a 0,049 s ~0,25s™
Begasungsrate 1L min* 0,25-1,5vwm
(in alle Reaktoren)
pO,-Bereich > 20% > 20%
Sicherstellung der O,-Versorgung Anreicherung der Zuluft mit O,  Rihrerdrehzahl
0,0-0,4 L min* und Begasungsrate
Zugabe von Zulaufmedium Intermittierend Intermittierend
(Abtastzeit 12 h) (Abtastzeit 12 h)

Fir die vier im  LitermaBstab untersuchten  Betriebspunkte  wurden die
Trockenmassekonzentrationen bestimmt (Abbildung 7.19). Nach der Inokulation wurden, bis
auf die Prozesse von Experiment 15, Trockenmassekonzentrationen bestimmt, die ~ 10 g L™
uber den Konzentrationen der eingesetzten Cellulose lagen. In den ersten 24 h der Satzphase
wurde die im Satzmedium vorhandene Laktose verbraucht, wobei nur geringe und nicht
signifikante Zunahmen der Trockenmasse bestimmt wurden. Im weiteren Verlauf nahm die
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Trockenmassekonzentration ab, sodass fur alle Prozesse nach 96 h Trockenmasse-
konzentrationen von ~ 30 g L™ gemessen wurden.

Durch die Verwendung einer Biomassesonde beruhend auf dem Messprinzip der Kapazitét
konnte die Lebendbiomassekonzentration im Prozess online geschatzt werden. Die gemessene
Kapazitdt war in Vorversuchen mit vollléslichem Glukosemedium mit der gemessenen
Biotrockenmassekonzentration linear korreliert worden, wobei ein Korrelationsfaktor von
1,69 bestimmt wurde (Daten nicht dargestellt).
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Abbildung 7.19: Trockenmassekonzentration und Lebendbiomassekonzentration in Zulaufverfahren mit

T. reesei RUT-C30 im Riuhrkesselreaktor im Litermafistab

Dargestellt ist die  Trockenmassekonzentration (A) und die online gemessene
Lebendbiomassekonzentration als Permittivitat (B) fiir Kultivierungen der Referenz (o,—), der
experimentellen Bedingungen 11 (A,——-) und 15 ('¥,---) und des Optimums (®,——) mit T. reesei
RUT-C30 im Ruhrkesselreaktor im Litermalistab. Die dargestellte Trockenmassekonzentration stellt
den Mittelwert aus zwei sequenziellen Kultivierungen dar. Die online bestimmte
Lebendbiomassekonzentration wurde als Permittivitat in einem Zulaufprozess gemessen und die
Daten mit einer Funktion gegléattet (vgl Kapitel 4.3.1.3).

Wahrend den ersten 24h waren alle vier Prozesse in Bezug auf die
Lebendbiomassekonzentration miteinander vergleichbar. Dabei konnte zwischen 7 und 17 h
ein exponentielles Wachstum mit einer Wachstumsrate von ~ 0,1 h™* ermittelt werden. Nach
24h hatten alle Cellulaseproduktionsprozesse eine mit ~6pFcm™ korrelierende
Lebendbiomassekonzentration in dem Medium. Fur die Referenzprozesse blieb diese
Lebendbiomassekonzentration bis 84 h im Medium messbar und sank anschlieBend bis zum



Kapitel 7 — Ergebnisse und Diskussion 127

Prozessende auf 5,3 pF cm™. Die iibrigen drei Betriebspunkte zeigten bis 45 h eine weitere
Zunahme der Lebendbiomassekonzentration auf 7,5 - 8,0 pF cm™. Dabei war eine erneute
Zunahme der Lebendbiomassekonzentration nach der Zugabe des Zulaufmediums bei 36 h zu
beobachten, wobei fiir den Betriebspunkt 15 mit 8,0 pF cm™ die hdchste Lebendbiomasse-
konzentration erreicht wurde. Im weiteren Verlauf der Prozesse lie} sich eine generell
abnehmende Lebendbiomasse beobachten, die nach der Zugabe des Zulaufmediums jeweils
fur einige Stunden wieder anstieg. Zu Prozessende wurde filr Experiment 15 mit 5,8 pF cm™
die hochste Lebendbiomassekonzentration gemessen.

Ergdnzend zur Biomassekonzentration lieRen sich an den Anderungen im pH die Einfliisse
der Zuldufe auf den Metabolismus erkennen. Die Verlaufe des pH und die
Ammoniumkonzentrationen in den Medien der vier unterschiedlichen Betriebspunkte sind in

Abbildung 7.20 dargestellt.
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Abbildung 7.20: Ammoniumkonzentrationen und pH in Zulaufverfahren mit T. reesei RUT-C30 in

Ruhrkesselreaktoren im Litermafstab )
Dargestellt sind der pH (A) und die Ammoniumkonzentrationen im Uberstand (B) des

Referenzprozesses (o, —), der experimentellen Bedingungen 11 (A,———) und 15 (V) und des
Optimums (m,——) mit T. reesei RUT-C30 im Litermafstab. Die dargestellten Werte stellen den
Mittelwert aus zwei sequenziellen Zulaufverfahren dar, wobei fiur den pH aus Grinden der
Ubersichtlichkeit die Standardabweichung nicht dargestellt ist.
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Der pH zeigte fir alle Bedingungen wahrend der Satzphase den gleichen Abfall von pH 4,5
auf pH ~ 4,25 bis 22 h, mit einem anschlieenden Anstieg bis 24 h. Ab der ersten Zugabe des
Zulaufs bei 24 h war der pH nicht mehr zwischen den Prozessen vergleichbar. Bei den
Referenzbedingungen stieg der pH nach 24 h weiterhin an, bis — wie in den
Ruhrkesselreaktoren im Millilitermalistab — nach 96 h wieder pH ~ 4,5 gemessen wurde. Fur
die Medien mit Zulauf lieR sich ein Zusammenhang zwischen der Zulaufdosierung und einem
anschlieBenden Abfall des pH erkennen. Fir die experimentelle Bedingung 15, welche
Laktose und Ammoniumsulfat im Zulaufmedium hatte, folgte nach jeder Zugabe des
Zulaufmediums fur ungeféhr 3 - 4 h ein Abfall um pH ~ 0,25 bis wiederum ein Anstieg um
pH ~ 0,06 bis zur nachsten Zugabe stattfand. Hierdurch sank der pH in Stufen bis zum
Prozessende auf einen pH 3,2 und war damit niedriger, als im Millilitermalistab, in dem
pH 3,5 gemessen wurden. Fir die experimentellen Bedingungen mit ausschliellich
Ammoniumsulfat im Zulaufmedium, also Experiment 11 und das geschatzte Optimum, war
nur wahrend der ersten 3 Zugaben, von 24 - 48 h, eine starke Abnahme des pH zu beobachten.
Beim Vergleich der beiden Bedingungen lieR sich erkennen, dass der Abfall fir die
Bedingungen des Optimums jeweils l&nger andauerte und der pH dadurch stérker sank. Diese
Beobachtung l&sst sich auf die hohere Ammoniumsulfatkonzentration im Zulauf
zurlckfihren. Nach einem anfanglich starken Abfall nach der dritten Zugabe bei 48 h fand bis
zum Ende der Prozesse ein gleichméBiger schwécherer Abfall des pH statt. Am Prozessende
wurden so pH 3,6 flr Betriebspunkt 11 und pH 3,4 fur das geschatzte Optimum ermittelt.

Die Ammoniumkonzentration zu Beginn der Prozesse lag bei ~0,5g L™ In keinem der
Prozesse lieB sich nach 24 h noch Ammonium im Medium nachweisen. Fr die Prozesse mit
dem optimalen Betriebspunkt wurde ein erneuter Anstieg der Ammoniumkonzentration im
Medium nach 48 h gemessen. Die Ammoniumkonzentration nahm fur diese Prozesse linear
bis auf 0,78 g L™ am Prozessende zu. Ebenso konnte fiir die experimentelle Bedingung 11
nach 60 h ein Anstieg an Ammonium bis auf 0,65 g L™ nach 96 h im Medium beobachtet
werden.

Der Vergleich der Filterpapieraktivitaten fur die Prozesse im Litermalistab zeigte fiur die
ersten 24 h kaum cellulolytische Aktivitaten fur die vier Bedingungen (Abbildung 7.21). Im
weiteren Verlauf der Prozesse war ein signifikanter Unterschied zwischen den
Referenzbedingungen und den weiteren Betriebspunkten zu erkennen. Fur die
Referenzbedingungen wurde eine kontinuierliche Zunahme der Cellulaseaktivitat wéhrend
des Prozesses auf 1,37 + 0,03 FPU mL™ nach 96 h gemessen. Die Zulaufprozesse zeigten ab
24h eine starkere Zunahme der Aktivititen im Medium, die bis 48h mit
1,19 — 1,52 FPU mL™ firr alle drei vergleichbar war. Bis zum Prozessende hatte jedoch die
experimentelle Bedingung 15, die als einzige Laktose im Zulauf hatte, eine geringere
Zunahme und mit 4,32 + 0,1 FPU mL™ signifikant niedrigere Aktivitaten als die Prozesse mit
Zulaufmedien ohne Laktose im Zulauf mit 4,69 + 0,14 FPU mL™" (Experiment 11) und
4,88 + 0,003 FPU mL™ (Optimum).
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Abbildung 7.21: Cellulaseaktivitaten in Zulaufverfahren mit T. reesei RUT-C30 in Ruhrkesselreaktoren
im Litermalistab )
Dargestellt ist die Cellulaseaktivitdt (FPU) im Uberstand flr des Referenzprozesses (o), der
experimentellen Bedingungen 11 (A) und 15 (¥) und des berechneten Optimums (®) mit T. reesei
RUT-C30 in Ruhrkesselreaktoren im Litermalstab. Die Cellulaseaktivitaten wurden jeweils fur zwei
sequenzielle Zulaufprozesse bestimmt und gemittelt.
Diskussion
Unter allen Prozessbedingungen lielR sich wéhrend der Satzphase ein vergleichbares
Wachstum beobachten, bis die Laktose bei ~24 h verbraucht war. Anschlielend kam es je
nach Zulaufmedium zu einem erneuten Wachstum. Die in den Prozessen gemessene
Trockenmassekonzentration nahm hingegen ab 24 h kontinuierlich ab, was auf einen
Verbrauch der mikrokristallinen Cellulose im Medium hinwies. Dieses zweiphasige
Wachstum, das hier durch die Verwendung von Laktose und Cellulose in den Prozessen
auftrat, wurde auch von Marten et al. (1996) fur T. reesei RUT-C30 fiir die Verwendung von
Hefeextrakt und Cellulose beobachtet. Zudem konnten die Autoren auch den Abfall der
Zellmassekonzentration am Ende ihrer Prozesse beobachten, der umso friiher begann, je héher
die Leistungseintrége in den Rihrkessel waren.
Die Abnahme des pH in den Medien war auf die Ammoniumsulfatzugabe zurtickzufthren.
Wahrend des Verbrauchs wurde das Sulfation freigesetzt und der pH &nderte sich ins saure
Milieu. Fur die Bedingungen 11 und das Optimum konnte eine kontinuierliche Abnahme des
pH gemessen werden, sobald sich das Ammonium im Medium angereichert hatte und
kontinuierlich verbraucht wurde. Der Anstieg der Ammoniumkonzentration am Ende der
Prozesse kdnnte zum einen auf einen Verbrauch der mikrokristallinen Cellulose im Reaktor
und eine dadurch reduzierte metabolische Aktivitat der Kulturen hinweisen. Hierfir wiirde
auch der starke Abfall in dem online gemessenen Biomassesignal und der gleichzeitig nur
noch leichte Riickgang in der Trockenmasse sprechen (Abbildung 7.19). Zum anderen kdnnte
dies an einer Freisetzung von Ammonium durch einen Abbau der intrazelluléren Proteine aus
den Pilzen liegen, die bereits von Sternberg (1979) fur altere Kulturen beschrieben wurde.
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Dies ist jedoch unwahrscheinlich, da dann auch in den anderen beiden Prozessbedingungen
ein Ammoniumanstieg zu erwarten gewesen ware. Der sofortige Verbrauch des Ammoniums
nach der Zugabe deutet auf eine Stickstofflimitierung im Medium hin. Durch eine
gleichméRigere Zufuhr des Ammoniums wére wahrscheinlich eine konstantere metabolische
Aktivitat der Zellen moglich. Weiterhin ware bei der Vorlage von Feststoffen im Satzmedium
eine Kontrolle des Wachstums tber die Zufuhr an Stickstoff moglich. Dies wirde die
komplizierte Zufiihrung von Feststoffen ertibrigen, ohne auf die Wachstumskontrolle eines
Zulaufprozesses verzichten zu mussen. Auch die Cellulaseproduktion im Referenzprozess
scheint bei der hier verwendeten Prozessfiihrung eindeutig auf eine Stickstofflimitierung
hinzuweisen. Mukataka et al. (1988) kultivierten einen vergleichbaren Stamm mit 20 g L™
Avicel als Substrat bei pH 5, ebenfalls ohne die Zugabe von weiterem Stickstoff wahrend des
Prozesses. Dabei wurden trotz einer pH-Regelung nur maximal 1.2 IU mL™* nach 7 Tagen
erreicht, was auch in diesen Prozessen auf eine Stickstofflimitation schlief3en liel3 und mit den
hier dargestellten Referenzprozessen vergleichbar war.

Die schlechtere Cellulaseproduktion von Experiment 15 gegeniiber den Prozessen mit den
anderen beiden Zulaufmedien kann nicht auf den niedrigeren pH nach 96 h zuruckgefuhrt
werden, da dieser flr die Kultivierung der Bedingung 15 erst nach 72 h unter den pH des
optimalen Betriebspunkts sank. Zum Prozessende lag der pH der experimentellen Bedingung
15 zwar am niedrigsten, war jedoch weiterhin in einem Bereich von pH 3 bis pH 4, welcher
von vielen Autoren als der ideale Produktionsbereich fur Cellulasen mit T. reesei beschrieben
wurde (Ryu und Mandels, 1980; Esterbauer et al., 1991). Stattdessen wird die intermittierende
Zufuhr der Laktose und die hierdurch entstehenden nicht limitierenden Bedingungen zu einer
Inhibition der Cellulaseproduktion gefiihrt haben, wie bereits in Kapitel 7.2.2 diskutiert
wurde. Auch fur den Referenzprozess lieR sich die geringere Enzymproduktion vor allem auf
den fehlenden Stickstoff und nicht auf den hoheren pH zuruckfuhren.

Tangnu et al. (1981) erreichte mit dem hier verwendeten Stamm, mit gednderten
Ammoniumsulfatkonzentrationen und kontrolliertem pH fiir 25 g L™ Cellulose (Solka Flok)
5,2 UmL™? und fiir 50 g L™ Cellulose 14,4 U mL™ nach einer langeren Prozesszeit von 8
Tagen. Nach 4 Tagen waren die Cellulaseaktivitaten gegenlber Filterpapier mit den 4,5 —
5 FPU mL™ aus den hier dargestellten Prozessen vergleichbar. Sternberg und Doval (1979)
beschrieben flr T. reesei QM9414, einen etwas schlechteren Cellulaseproduzenten, unter
nicht limitierenden Ammoniumkonzentrationen einen nahezu linearen Zusammenhang
zwischen der Cellulaseaktivitdt und der Cellulosekonzentration im Bereich von 2 -8 %
Cellulose im Medium. Dabei erreichten sie Aktivititen von 3,5U mL" fir 4% und
~ 4,5 U mL™ fir 8 % Cellulose nach 5 beziehungsweise 6 Tagen.

Die durchgefuhrten Prozesse zeigten also Ergebnisse, die ohne pH-Regelung und mit
intermittierendem Zulauf mit Literaturergebnissen vergleichbar waren.

Die klassische Malistabstbertragung erfolgt anhand von Kennwerten, wie dem
volumetrischen Leistungseintrag P-V * oder dem k.a (Marques et al, 2010; Pessoa et al,
1996). Diese Kriterien wurden hier aufgrund der Unterschiede in der Begasung und der
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Geometrie  der Rihrorgane nicht angewendet. Als Kriterium wurde die
Sauerstoffkonzentration im Medium von >20% Luftsattigung gewahlt, wodurch
unterschiedliche Prozessparameter in den Rihrkesseln vorlagen. Trotz der unterschiedlichen
Prozessparameter liel3 sich die Referenzbedingung ohne Zulauf zwischen den MaRstében
ubertragen (vgl. Kapitel 7.1.4). Dies konnte auf die fur diesen Betriebspunkt gefundene
Stickstofflimitierung zuriickzufuhren sein, die die Unterschiede in den Prozessparametern
wahrscheinlich Uberlagerte. Fur die Ubrigen Prozesse mit Zulauf wurden hingegen im
Litermalstab doppelt so hohe Aktivitdten wie im MillilitermaBstab bestimmt (Abbildung
7.22).
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Abbildung 7.22: Vergleich von Cellulaseaktivitaten von T. reesei RUT-C30 im Ruhrkesselreaktor in

Milliliter- und LitermafRstab

Dargestellt ist die Cellulaseaktivitdit (FPU) nach 96 h des Referenzprozesses (o), der
experimentellen Bedingungen 11 (A) und 15 (W) und des berechneten Optimums (®) mit T. reesei
RUT-C30 im Ruhrkesselreaktor im Milliliter- und LitermaRstab. Die dargestellten Ergebnisse im
MillilitermaRstab zu den experimentellen Bedingungen (11 und 15) stellen den Mittelwert aus zwei
sequenziellen Kultivierungen mit jeweils drei parallelen Rihrkesselreaktoren dar. Die Referenz
stellte den Mittelwert aus einer Kultivierung mit 24 und einer mit 15 parallelen Rihrkesselreaktoren
dar. Das Optimum wurde in drei parallelen Rihrkesseln bestimmt. Die Filterpapieraktivitaten im
LitermaRstab wurden jeweils in zwei unabhéngigen Prozessen im Rihrkesselreaktor bestimmt und
gemittelt.

Neben den Inhibierungen, die durch die hohen Sauerstoffkonzentrationen in den Medien im
Millilitermalistab verursacht wurden (vgl. Kapitel 7.2.2), fihrte auch die Volumenzunahme in
den Reaktoren zu Unterschieden der Substratkonzentrationen. Im Millilitermalistab wurde auf
eine Probeentnahme aus den Rihrkesselreaktoren verzichtet und das verdunstete Wasser
durch die Zufuhr von VE-Wasser ausgeglichen. Hierdurch ergab sich eine Volumenzunahme
von 1,3 Venge Visure in den Reaktoren. Im LitermaRstab wurde durch die regelmaiiigen
Probeentnahmen und den fehlenden Verdunstungsausgleich nur eine VVolumenzunahme von
1,1 Venge Vst beobachtet. Neben dem Volumeneffekt dnderte sich dabei das Verhaltnis von
Zulauf- und Reaktionsvolumen. Dieser Volumeneffekt kann weitere Einflisse auf den
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Prozess gehabt haben, da das Verhdltnis des Reaktionsvolumens zum Zulaufvolumen sich
hierdurch in beiden MaRstében unterschiedlich verhielt.
Ein weiterer Unterschied lag in der Verteilung der Biomasse im Reaktor. Im MillilitermafRstab
befanden sich ~40% der Trockenmasse aus Zellen und Cellulose am Rduhrorgan
immobilisiert.  Der  Durchmesser eines  solchen
Immobilats betrug bis zu ~1cm, so dass die
Diffusionswege bis zu 0,5 cm sein konnten (Abbildung
7.23). Die Zellen im Inneren des Immobilisierten kdnnten
hierdurch also einer Stofflimitierung ausgesetzt gewesen
sein. In Riboflavinproduktionsprozessen wurde durch die
Reduzierung der Biomasse keine Anderung in der
Produktivitat festgestellt (Vester, 2009b). In den
Cellulaseproduktionsprozessen war hingegen nicht nur ‘
die Zellkonzentration im Medium erniedrigt, sondern 2 13 % 15
durch die immobilisierte  Cellulose auch die APbildung7.23: Immobilisierte Biomasse
an Ruhrorganen im Milliliter-
Substratkonzentration. Die Verringerung der maRstab
Substratverfuigbarkeit in den Prozessen kann also héchstwahrscheinlich zu einer Anderung
der Cellulaseproduktion gefiihrt haben.
Die Rihrkesselreaktoren im Millilitermalistab waren also fur die Optimierung des Mediums
nutzbar und reduzierten die Experimente im Litermalistab. Die Unterschiede der gewéhlten
Prozessbedingungen und der frei vorliegenden Zellkonzentration verhinderten jedoch eine
direkte Vergleichbarkeit zwischen den Prozessen in Rihrkesselreaktoren im Milliliter- und
Litermalstab.

7.4 Zusammenfassung

Es wurde ein Vergleich zwischen Zulaufprozessen im Schittelkolben und im
Rihrkesselreaktor im Millilitermalstab fir die Produktion von Cellulasen mit T. reesei RUT-
C30 durchgefiihrt. Sowohl im Schittelkolben, als auch in den Rihrkesselreaktoren wurden
jeweils 15 Experimente unter gleichen Bedingungen durchgefihrt, sequentiell wiederholt und
die Filterpapieraktivitat nach 96 h als Malistab fiir die Cellulaseproduktion bestimmt. Variiert
wurden die Cellulosekonzentration im Satzmedium, die Ammonium- und die Laktosemenge
im Zulaufmedium. In den Schittelkolben konnte nur bei einer der untersuchten
Reaktionsbedingungen eine relevante Cellulaseaktivitdit gemessen werden. Die
durchgefuhrten  Zulaufverfahren  im  Millilitermalistab  zeigten  unterschiedliche
Enzymaktivitaten nach 96 h. Ausgehend von diesen Ergebnissen konnten die Parameter des
empirischen Modells (Polynom 2. Ordnung) zur Beschreibung der Cellulaseaktivitat nach
96 h als Funktion dieser Variablen identifiziert werden. Das Optimum wurde bei 53,33 g L™
mikrokristalline Cellulose (Avicel PH-101), O0gL™*d" Laktose und 3,33gL™*d*
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Ammoniumsulfat bestimmt und konnte validiert werden. Damit konnte eine Steigerung der
Cellulaseaktivitdt im Zulaufverfahren um 182 % gegeniber der Satzkultivierung erreicht
werden.

Sowohl der Satzprozess, als auch drei weiteren Betriebspunkte wurden im Ruhrkesselreaktor
im Litermalistab naher betrachtet. Dabei wurde der Einfluss der Zulaufmedien auf den pH-
Verlauf, die Ammoniumkonzentration im Medium und die Cellulaseaktivitat weiter
untersucht. Das Satzverfahren in den Rihrkesselreaktoren war zwischen dem Milliliter- und
LitermaRstab in der Cellulaseproduktion direkt vergleichbar. Die Zulaufprozesse zeigten im
Litermalistab nach 96 h um den Faktor ~2 erhohte Cellulaseaktivitdten. Hier lag die
Steigerung der Aktivitat zwischen Satzprozess und dem geschéatzten Optimum bei 356 %. Die
Unterschiede zwischen den Malstaben lagen dabei wahrscheinlich an einer hohen
Immobilisierung der Biomasse in den Ruhrkesselreaktoren im Millilitermafstab, die
Stofflimitierungen und eine verringerte Produktivitat zur Folge haben kénnen.
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8 Zusammenfassung und Ausblick

8.1 Zusammenfassung

Zulaufverfahren stellen in der biotechnologischen Produktion eine hdaufig verwendete
Prozessfuhrung dar. Im Gegensatz zu den einfacheren Satzverfahren lassen sich durch die
Zugabe von Substraten wahrend des Prozesses Substratinhibierungen und die Bildung
unerwinschter Nebenprodukte umgehen. Zudem lassen sich optimale Wachstumsraten fir die
Produktbildung einstellen. Die Entwicklung und Optimierung dieser Verfahren ist langwierig,
da sie nur in Ruhrkesselreaktoren im Litermal3stab durchgefihrt werden kénnen, wodurch die
Parallelisierung begrenzt ist. Durch die Verwendung von Rihrkesselreaktoren im
Millilitermalstab kann die Parallelisierung erhéht und der zeitliche und personelle Aufwand
der Prozessentwicklung reduziert werden. Ziel dieser Arbeit war es, die Verwendung von
parallelen Ruhrkesselreaktoren im MillilitermaRstab fir die Entwicklung und Optimierung
von Zulaufmedien zu untersuchen. Hierzu wurden zum einen reaktionstechnische
Untersuchungen zur Stickstoffdosierung fur die Riboflavinproduktion mit Bacillus subtilis
durchgefuhrt. Zum anderen wurde die Paralleltechnik fiir die Entwicklung und Optimierung
von Zulaufverfahren fur filamentose Pilze im Ruhrkesselreaktor im Millilitermafstab genutzt.
Durch Untersuchungen der Zulaufprozesse im Litermalstab sollten weitere Informationen
uber die Prozesse gewonnen werden.

Fur Riboflavinproduktionsprozesse mit B. subtilis wurden vier unterschiedliche Satzmedien
auf ihre Stickstoffversorgung im Rihrkesselreaktor im Millilitermalstab analysiert. Bei den
Riboflavinproduktionsprozessen mit intermittierendem Zulauf wurde eine Anreicherung des
Ammoniums im Medium durch die verwendete Stickstoffdosierung ermittelt. Eine
Reduzierung der Stickstoffdosierung verringerte die Ammoniumkonzentration nach 24 h und
48 h im Medium. Durch diese Reduzierung verbesserte sich auch die integrale
Riboflavinausbeute fur die untersuchten Satzmedien. Die Riboflavinproduktionsprozesse
wurden mit den Stickstoffdosierungen im Rihrkesselreaktor im Litermal3stab mit
kontinuierlichem Zulauf weiter auf die Inhibierung durch Ammonium untersucht. Bei
kontinuierlichem Zulauf konnten zwar die Ammoniumkonzentrationen der intermittierenden
Dosierung im Millilitermalistab reproduziert werden, die integralen Riboflavinausbeuten
waren jedoch unterschiedlich. Die relativen Anderungen der integralen Riboflavinausbeuten
waren wiederum unabhéngig von der Art der Dosierung (intermittierend im Millilitermalstab
und kontinuierlich im Litermafstab, Abbildung 8.1).
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Abbildung 8.1: Steigerung der integralen Riboflavinausbeuten nach 48 h im Rihrkesselreaktor im
Milliliter- und Litermalistab
Dargestellt sind die Veréanderungen der integralen Riboflavinausbeuten
(Ypss(reduziert)/Y ps(standard)) nach 48 h fir Milliliter- (ll) und LitermalRstab (EH) bei Verwendung
unterschiedlicher Zulaufmedien.
Im zweiten Teil der Arbeit wurde die Xylanase- und B-Xylosidaseproduktion mit dem
filamentésen Pilz  Aspergillus aculeatus DSM 2344 in RuUhrkesselreaktoren im
MillilitermalRstab ~ untersucht. Es  zeigten sich  Standardabweichungen in  der
Xylanaseproduktion, die mit Prozessen im Schuttelkolben vergleichbar waren, obwohl das
Wandwachstum in den Riihrkesselreaktoren héher war.
Mit Hilfe eines empirischen Modells (Polynom 2. Ordnung) wurden die Einfltsse von Xylan,
Laktose und Ammoniumnitrat im Zulaufmedium auf die Xylanase- und j-
Xylosidaseproduktion mit A. aculeatus nach 96 h untersucht und mit Bedingungen eines
Satzverfahrens verglichen. Durch eine intermittierende Zufuhr von Xylan konnte eine
Steigerung der Xylanaseproduktion um den Faktor 4 auf 715 + 52 nkat mL™ erreicht und
validiert werden (Abbildung 8.2). Fir die B-Xylosidase wurde eine maximale Aktivitit von
5,76 nkat mL™ nach 96 h Prozesszeit mit Hilfe des identifizierten Polynoms 2. Ordnung
geschatzt und validiert.
Durch die Ubertragung von drei Zulaufprozessen in den Riihrkesselreaktor im Litermafstab
konnte die Produktion auf maximal 1621 nkatmL™® Xylanase- und 15,7 nkat mL™ p-
Xylosidaseaktivitat weiter gesteigert werden. Die héchste Xylanaseaktivitat wurde in beiden
MaBstaben fiir den gleichen Betriebspunkt bestimmt (Zugabe von 3,33 g L™ d™* Xylan ohne
Ammoniumnitrat und Laktose im Zulaufmedium).
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Abbildung 8.2: Graphische Darstellung des identifizierten Modells zur volumetrischen Xylanaseaktivitat
von A. aculeatus DSM 2344
Dargestellt ist die volumetrische Xylanaseaktivitat fir die drei Variablen Ammoniumnitrat-,
Laktose- und Xylandosierung fir Kultivierungen mit A. aculeatus DSM2344 nach 96 h. Der
validierte Betriebspunkt (O; Zugabe von 0,0 g L™ d* Ammoniumnitrat, 1,25 g L™ d"* Laktose und
3,33 g L' d* Xylan) und der bestimmte optimale Betriebspunkt (@) sind in der Graphik markiert.
Das zugefiihrte Gesamtvolumen des Zulaufs in die Kultivierungen betrug immer 210 mL L™.
Als drittes Beispiel fur die reaktionstechnische Untersuchung von Zulaufprozessen wurde ein
Vergleich zwischen Zulaufprozessen im Schittelkolben und im Rihrkesselreaktor im
Millilitermalstab fur die Produktion von Cellulasen mit T. reesei RUT-C30 durchgefihrt.
Sowohl im Schiittelkolben, als auch in den Ruhrkesselreaktoren wurden jeweils 15
Experimente unter gleichen Bedingungen durchgefuhrt, sequentiell wiederholt und die
Filterpapieraktivitat nach 96 h als Malistab fiir die Cellulaseproduktion bestimmt. Variiert
wurden die Cellulosekonzentration im Satzmedium und die Ammonium- und die
Laktosemenge im Zulaufmedium. In den Schiittelkolben konnte nur bei einer der untersuchten
Reaktionsbedingungen eine relevante  Cellulaseaktivitit gemessen werden. Die
durchgefuhrten  Zulaufverfahren  im  MillilitermaRstab  zeigten  unterschiedliche
Enzymaktivitaten nach 96 h. Ausgehend von diesen Ergebnissen konnten die Parameter des
empirischen Modells (Polynom 2. Ordnung) zur Beschreibung der Cellulaseaktivitat nach
96 h als Funktion dieser Variablen identifiziert werden. Das Optimum wurde bei 53,33 g L™
mikrokristalline Cellulose (Avicel PH-101), O0gL™*d" Laktose und 3,33gL™*d*
Ammoniumsulfat bestimmt und validiert. Damit konnte eine Steigerung der Cellulaseaktivitét
im Zulaufverfahren um 182 % gegeniiber der Satzkultivierung erreicht werden.
Sowohl der Satzprozess, als auch drei weitere Betriebspunkte wurden im Rihrkesselreaktor
im Litermalistab naher betrachtet. Dabei wurde der Einfluss der Zulaufmedien auf den pH-
Verlauf, die Ammoniumkonzentration im Medium und die Cellulaseaktivitat weiter
untersucht. Das Satzverfahren in den Ruhrkesselreaktoren war zwischen dem Milliliter- und
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LitermaRstab in der Cellulaseproduktion direkt vergleichbar. Die Zulaufprozesse zeigten im
LitermaRstab nach 96 h eine um den Faktor ~2 erhohte Cellulaseaktivitdt (Abbildung 8.3).
Hier lag die Steigerung der Aktivitat zwischen Satzprozess und dem geschatzten Optimum bei
356 %. Die Unterschiede zwischen den Malstdben lagen dabei wahrscheinlich an einer hohen
Immobilisierung der Biomasse in den Rihrkesselreaktoren im MillilitermaRstab, die
Stofflimitierungen und eine verringerte Produktivitat zur Folge haben kénnen.
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Abbildung 8.3: Vergleich von Cellulaseaktivitaten von T. reesei im Rihrkesselreaktor in Milliliter- und
LitermaRstab )
Dargestellt ist die Cellulaseaktivitat (FPU) im Uberstand fur die Prozesse der Referenz (o), der
experimentellen Bedingungen 11 (A) und 15 ('¥) und des berechneten Optimums (®) mit T. reesei
RUT-C30 im Ruhrkesselreaktor im Milliliter- und Litermalstab. Die dargestellten Ergebnisse im
MillilitermaRstab zu den experimentellen Bedingungen der Optimierung (11 und 15) stellen den
Mittelwert aus zwei sequenziellen Kultivierungen mit jeweils drei parallelen Rihrkesselreaktoren
dar. Die Referenz stellte den Mittelwert aus einer Kultivierung mit 24 und einer mit 15 parallelen
Ruhrkesselreaktoren dar. Das Optimum wurde in drei parallelen Rihrkesseln bestimmt. Die
Filterpapieraktivitdten im Litermal3stab wurden jeweils in zwei unabhdngigen Prozessen im
Ruhrkesselreaktor bestimmt und gemittelt.
Im Falle der Riboflavinproduktion wurde hier eine eindimensionale Suchmethode verwendet,
bei der immer nur eine Prozessgrole im Zulaufmedium gedndert wurde — anders bei den
Optimierungen mit den filamentdsen Pilzen, bei denen ein quadratischer Polynomansatz
genutzt wurde. Hier mussten zur Optimierung der drei untersuchten Variablen jeweils 15
Experimente durchgefiihrt werden, um die Parameter des Polynoms 2. Ordnung zu
identifizieren. Mit beiden Methoden konnten Steigerungen der gewdinschten ZielgréRen,
Ausbeute beziehungsweise Aktivitat fur Zulaufverfahren im Rihrkesselreaktor im
MillilitermaRstab erreicht werden. Die direkte Ubertragbarkeit der Prozessergebnisse
zwischen den Rdihrkesselreaktoren im Milliliter- und LitermaRstab war nur fiir das
Satzverfahren zur Produktion von Cellulasen maoglich. Bei allen drei Optimierungen gab es
jedoch einen Bezug zwischen den MaRstdben, durch den die im MillilitermaRstab
gewonnenen Ergebnisse qualitativ fir den Litermalistab nutzbar waren. Auf diese Weise

lieBen sich komplexe Zusammenhédnge vieler Medienbestandteile in statistischen
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Versuchsplanungen in kurzer Zeit durchfiihren, da in den 48 parallelen Ruhrkesselreaktoren
im Millilitermal3stab 16 Betriebspunkte im Dreifachansatz auf einmal untersucht werden
kdnnen. Im Rihrkesselreaktor im Litermal3stab hangt die hierfir bendtigte Zeit von der
verfugbaren Anzahl an Bioreaktoren ab.

8.2 Ausblick

Es wurden Betriebspunkte in Ruhrkesselreaktoren sowohl im Millilitermalistab als auch im
LitermaRstab reaktionstechnisch untersucht. Zur Ubertragung der absoluten Prozessergebnisse
miussten weitere Verbesserungen in der Prozessfihrung erfolgen, sodass die Kriterien zur
MafRstabsiibertragung verwendet werden kdnnen. Beispielsweise wurde bei zwei der Prozesse
die Zuluft mit reinem Sauerstoff angereichert, was negative Effekte auf die Biomasse bzw. die
Produktion von Cellulasen hatte. Hierflr waére es bei zukulnftigen Optimierungen sinnvoll, die
Substratkonzentrationen in allen Versuchsansétzen so konstant zu halten, dass der Anteil des
Sauerstoffs in der Zuluft erniedrigt werden kann. Eine Implementierung zur Steuerung der
Sauerstoffzugabe in die Zuluft in die Prozesssoftware wére daher sinnvoll. Dies wiirde eine
Uberversorgung oder Unterversorgung in den Prozessen verringern und kénnte den pO, auf
physiologisch sinnvolle Konzentrationen (pO; < 100 %) regeln. Weiterhin konnte in keinem
der Prozesse im MillilitermaRstab der pH online gemessen werden, da entweder das Produkt
(Riboflavin) mit den Sensoren interagierte oder der verwendete pH-Bereich nicht durch die
Sensoren unterstutzt wurde. Hier muss in Zukunft die Stabilitdt und die Verwendbarkeit der
Sensoren erweitert werden, um eine Kontrolle méglich zu machen. Dadurch waére fir die
Produktion von Xylanasen und Cellulasen eine Prozessoptimierung mit konstantem pH und
wahrscheinlich eine Steigerung der Produktivitat moglich.

Eine automatisierte Probeentnahme aus den Ruhrkesselreaktoren im Millilitermafstab durch
einen Laborroboter ist sinnvoll fir at-line Untersuchungen der Prozesse. Dabei mussen die
Pippetiernadeln des Roboters von oben durch die Abluftéffnungen der Rihrkesselreaktoren in
das Reaktionsmedium fahren. Bei der Nutzung des gasinduzierenden Riihrers, kann die Nadel
an dem Ruhrorgan vorbei in das Medium fahren und die Probe entnehmen. Der Paddelriihrer
kann aufgrund seiner Geometrie jedoch direkt unter den Offnungen stehen, so dass es zu einer
Kollision zwischen Nadel und Rihrer kommen kann. Ein definiertes magnetisches Feld
konnte den Rihrer so ausrichten, dass eine Kollision ausgeschlossen ist. Die Implementierung
eines solchen Modus fr eine automatisierte Probeentnahme waére daher sinnvoll.

In Kultivierungen mit A. aculeatus DSM 2344 konnte neben dem Myzelwachstum auch ein
Wachstum in Form von Pellets realisiert werden. Die PelletgroRe schien dabei nicht von dem
volumetrischen Leistungseintrag des Riihrers sondern von der Anzahl der Pellets und dem
Spaltmal zwischen Rihrer und Wand abzuhdngen. Die Entstehung und Kultivierung von
Pellets wurde bis dato noch fir keinen Ruhrkesselreaktor im Millilitermalstab beschrieben.
Es wére in jedem Fall interessant, diese Zusammenhdnge in den parallelen
Ruhrkesselreaktoren weiter zu untersuchen.
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10 Abkulrzungs- und Variablenverzeichnis

10.1 Abktirzungen

AK Autoklavieren

BGL I und 1l B-D-Glukosidase

BTM Biotrockenmasse

B-Xylosidase 1,4-B-D-Xylan Xylohydrolase

CBH1 Cellobiohydrolase 1

C/N-Verhéltnis Verhaltnis von Kohlenstoff zu Stickstoff im Kulturmedium
DMRL 6,7-Dimethyl-8-Ribityllumazin

DNS Dinitrosalicylsaure

EG lund Il Endoglucanase I und Il

FAD Flavin-Adenin-Dinukleotid

FMN Flavinmononukleotid

FPU Filterpapier Units

Gen2In6 Satzmedium fir die Riboflavinproduktion
Gen4ind10 Satzmedium fir die Riboflavinproduktion
Gen8Ind14 Satzmedium fir die Riboflavinproduktion

GRAS Generally recognized as safe

GTP Guanosine-Triphosphat

IUPAC International Union of Pure and AppliedChemistry
ka volumenbezogener Sauerstoffiibergangskoeffizient
NaOH Natriumhydroxid

oD Optische Dichte

OTR Oxygen Transfer Rate

OUR Oxygen Uptake Rate

PCR Polymerase-Kettenreaktion

pNPC p-Nitrophenyl B-D-cellobioside

PNPG p-Nitrophenyl B-D-glukopyranoside

pPNPGal p-Nitrophenyl B-p-Galactopyranoside

pPNPX p-Nitrophenyl B-D-Xylopyranoside

pO; geldste Sauerstoffkonzentration

RF Riboflavin
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RSM Response Surface Methodology
RZu Referenzkultivierung mit Zulauf
SF Sterilfiltration
SK Schittelkolben
\Y Volumen
VE-H,0 Voll entmineralisiertes Wasser
Xylanase 1,4-B-D-Xylan Xylanohydrolase
10.2 Variablen
Variable Bedeutung Einheit
I Wachstumsrate ht
Mrmax Maximale Wachstumsrate h?
AbS444 Absorption bei 444 nm -
cL Sauerstoffkonzentration in der flussigkeitsseitigen g-L* oder mol-L+
Grenzschicht
CL Sauerstoffkonzentration in der Flussigkeit g-L* oder mol-L*
Crr Riboflavinkonzentration gLt
Cs Substratkonzentration g-L* oder mol-L*
Cx Biomassekonzentration gLt
d Durchmesser m
E, Exstinktion der X. Messung -
Faus Volumenstrom aus dem Reaktor L-min™
Fein Volumenstrom in den Reaktor L-min
H Henry-Konstante g-L1-Pa oder mol-L-Pa
k Konstante g-Lh?
K Konsistenzindex Pa.sm
k.a Volumenbezogener Sauerstoffiibergangskoeffizient st
Km Michaelis-Konstante g-L*oder mol-L+
Ks Sattigungskonstante des Substrat S g-L'*oder mol-L*
M Biomasse eines Pellets gLt
m FlieRindex -
Miger Leergewicht eines Kulturgefalies g
Myoll Gewicht eines KulturgefaRes mit BTM-Probe g
OTR Oxygen Transfer Rate mg-s* oder mol - s
OUR Oxygen Uptake Rate mg-s* oder mol-s*
p Partialdruck im Gas Pa
P Leistung w
p-v! Volumenspezifischer Leistungseintrag WL+
Op Spezifische Produktbildungsrate g-gt-ht
Os Spezifische Substrataufnahmerate g-gt-ht
Qs Substrataufnahmerate fur Zellwachstum g-gtht
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Variable  Bedeutung Einheiten
Os.m Substrataufnahmerate fur Erhaltungsstoffwechsel g-gt-ht

Osp Substrataufnahmerate fir Produktbildung g-gt-ht

rs Reaktionsvariable des Stoffes S s

t Zeit h

Ug Gasleerrohrgeschwindigkeit m-s

v Reaktionsgeschwindigkeit s*oder min™
Vv Volumen m3 oder L
Vinax Maximale Reaktionsgeschwindigkeit stoder min
Xk Kodierte Variable k zum Polynomansatz 2. Grades -

Yors Differentielle Produktausbeute g-g1

Ys Differentielle Biomasseausbeute g-gl

Yess Integrale Produktausbeute g-g1

Yyis Integrale Biomasseausbeute g-gt

Bi Linearer Parameter zum Polynomansatz 2. Grades -

Bii Quadratischer Parameter zum Polynomansatz 2. Grades -

Bii Interaktions Parameter zum Polynomansatz 2. Grades -

Y Schergeschwindigkeit st

Nsch Scheinbare Viskositat Pa-s

p Dichte kg'm?

pp Dichte eines Pellets kgm™
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13 Anhang

13.1 Verwendete Materialen und Gerate

Tabelle 13.1: Gerate fur Kultivierungen im MillilitermafRstab

Geriat

Hersteller

Typ

Autoklavierbox
bioREACTOR

Elisa-Wascher
Gasmischstation
Kuhlaggregat

Laborroboter
MTP-Carrier
Optischer Sensorriegel
Photometer
Prozesssoftware

Rihrer
Software
Wasserbad

Wagner, Miinchen
2mag, Miinchen

Tecan, Crailsheim
Brooks Insturments, Hatfield, USA
G.Heinemann, Gmiind

Tecan, Crailsheim
TUM, Werkstatt BioVT
Presens, Regensburg
BMG Labtechnologies, Offenburg
DasGip, Julich

2mag, Minchen
Tecan, Crailsheim
Thermo Haake, Karlsruhe

SteriSet container, N-model

Magnetischer Antriebsblock, Deckel
mit Achsen und Rihrern und
Antriebssteuerung

Columbus MTP Washer 16x
Q0254 + 4 MFC
-10-40°C
Genesis RSP 150, mit Low-Volume
Ausstattung
6x und 3x
MCR 8pH+8oxygen v1
Fluostar Galaxy
Fedbatch-XP v1.0.248

Gasinduzierende Rihrer und
Paddelriihrer

Gemini v3.40 SP2 und v4.2
W15 mit Temperaturcontrolle C10

Tabelle 13.2: Geréte fur Kultivierungen im LitermaRstab

Gerat

Hersteller

Typ

Laborbioreaktor
Abgasanalytik
Biomassesonde

Biomassesystem

pH-Elektrode
pO2-Sonde

Schlauchpumpe

Software

Waage fur Reaktor

Waage flr
Zulaufmedium

Infors HT, Bottmingen
ABB

Fogale nanotech, Nimes, Frankreich
Fogale nanotech, Nimes, Frankreich

Mettler-Toledo, GieRen
Mettler-Toledo, Giellen
Ismatec, Wertheim-Mondfeld

Infors HT, Bottmingen
Sartorius, Gottingen

Sartorius, Gottingen

Labfors 2, 7,5L-Glasgefal
EasyLine (02, CO2)
iSensor DN12-420, long range
iBiomass System i465
HA405-DPA-SC-S8
InPro 6000
BVP Standard #I1SM444

IRIS-NT PRO Balance V4.11 bzw.
V5.4 process

QC35 EDE-S
16800
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Tabelle 13.3: Laborgerate fur Kultivierung, Vorbereitung und Analytik

Geriit Hersteller Typ
Autoklav Systec, Wettenberg Systec 5075 ELV
Autoklav H+P Labortechnik, OberschleiBheim Varioklav 500E

Einstrahlphotometer Thermo Spectronic, Neuss Genesys 20

Inkubator, 30 °C
Laborwaage
Laborwaage
Laborwaage
Laborwaage
Mikroskop

MTP-Schuttler

Memmert, Schwabach
OHaus, GieRen
OHaus, GieRen
Sartorius, G6ttingen
Mettler Toledo, Gielien
Zeiss, Oberkochen
H+P Labortechnik, Oberschleiheim

Explorer ELM213
Explorer E12145
ED124S
ACS88
Axiolab drb KT
Variomag, monoshake

MTP-Thermoschuttler neolLab, Heidelberg DTS-2
pH-Meter Mettler-Toledo, Giel3en SevenMulti lon
Photometer fir MTP Tecan, Mannedorf Infinite 200
Rihrplatte H+P Labortechnik, OberschleiRheim Monotherm
Schittelinkubator Infors HT, Bottmingen Multitron
Schattler neoLab, Heidelberg Overhead rotator, intelli mix
Trockenschrank, 80 °C Binder, Tuttlingen 9010-0080
Vakuumpumpe KNF Neuberger, Freiburg N840.3FT.40.18
Vortex Heidolph, Kehlheim REAX top
Vortex Scientific Industries, Bohemia, USA Vortex Genie 2, G650E
Wasserbad 100 °C Biichi Labortechnik, Flawil B465
Wasserbad 50 °C IKA, Staufen EH1
Zentrifuge Kendro-Heraeus, Langenselbold Biofuge Stratus
Zentrifuge Heraeus, Hanau Biofuge Pico
Zentrifuge Hettich, Tuttlingen Mikro 20
Tabelle 13.4: Verbrauchsmaterialien
Material Hersteller

1,5 mL Safe-Lock Reaktionsgefalie, #0030 120.086
15 mL Reaktionsgefélie, #188271
2,0 mL Safe-Lock Reaktionsgefalie, #0030 120.094
96-Well Mikrotiterplatte, F96
Abgasfilter, Sartobran 300, #5123333
Accu-Check comfort, #3021858 003

AcroPrep 96 mit Glasfaser/Bio-Inert-Membran, 1 mL, 0,2 pm, #516-

6896

HPLC-Spritzenvorsatzfilter 15 mm, unsteril, #315 29 02

HydroPlate

Luftfilter, Midisart® 2000 PTFE 0.2 pm, #512-3250
Spritzenvorsatzfilter (0,2 pm), #P298.1

Eppendorf, Hamburg
Greiner Bio-one,
Eppendorf, Hamburg
Nunc, Wiesbaden
Sartorius, Gottingen
Roche Diagnostics, Mannheim

Pall, Dreieich
Thermo Fisher, Schwerte
Presens, Regensburg
Sartorius, Gottingen
Carl Roth, Karlsruhe
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13.2 Verwendete Chemikalien

Tabelle 13.5: Herstellernachweis der verwendeten Chemikalien

Komponente Hersteller
Veal Infusion Broth Fa. Difco, Nr 234420
(NHy4),SO4 Fa. Merck, Nr. 1.01217 bzw. Fa. Roth, Nr. 3746
(NH4)sM07044 Fa. Merck, Nr 1.01182
3-5-Dinitrosalicylsdure Fa. Sigma, Nr. 128848
AICl3+6 H,O Fa. Merck, Nr. 1.01084
Ammoniak, 25 % Fa. Roth, Nr. 5460
Avicel PH-101 Fa. Fluka, Nr. 11365
Biotin Fa. Roth, Nr. 3822
Borséure Fa. Merck, Nr. 100165

Bovine Serum Albumin (BSA)

Bradford Quickstart 1x dye
CaCl,*2 H,0
Casamino Acids
Chloramphenicol
CoCl,
CoCl,*2 H,0
CoCl,*5 H,0
CoCl,*6 H,0
CuCl,*2 H,0O
D-Xylose
Ethanol (reinst)
Fe(NH4)SO4 « 6 H20
FeSO4 « H20
FeSO4+7 H,0
Glukose*H,0
Glycerin
Hefeextrakt, granuliert
K,HPO, (wasserfrei)
Kartoffel-Glukose Agar
KH,PO, (wasserfrei)
MgS0O4 « 7 H20

Fa. Pierce, Nr. 23209
Fa. Bio-Rad, Nr.500-0205
Fa. Merck, Nr. 1.02382
Fa. Amresco, Nr. J851
Fa. Roche, Nr. 634 433
Fa. Merck, Nr 802540
Fa. Merck, Nr 102733
Fa. Merck, Nr 102790
Fa. Merck, Nr 1.02539
Fa. Merck, Nr 1.02733
Fa. Roth, Nr. 5537
Fa. Merck, Nr. 100986

Fa. Roth, Nr. P734

Fa. Merck, Nr. 1.03965
Fa. Applichem, Nr. A3617
Fa. Merck, Nr. 1.04169 bzw. Fa. Roth 3783
Fa. Merck, Nr. 1.03753
Fa. Merck, Nr 1.05104 bzw. Fa. Roth, Nr. P749
Fa. Roth, Nr. X931
Fa. Roth, Nr. 3904
Fa. Merck, Nr. 105941

MgSQO,+7 H,O Fa. Merck, Nr. 1.05886
MnSO4 « H20 Fa. Merck, Nr. 105941
MnSQO,*H,0 Fa. Merck, Nr 1.05941
Na2CO3 (wasserfrei) Fa. Merck, Nr. 104924
Na,HPO, Fa. Merck, Nr. 1.06586
Na,HPO,*12 H,O Fa. Merck, Nr. 1.06579
Na,MoO, Fa. Sigma, Nr. 243655
Na,SO, Fa. Merck, Nr. 822286
NaCl Fa. Roth, Nr. 3957
Na-GlutamateH,0O Fa. Merck, Nr. 1.06445
NaNO; Fa. Merck, Nr. 1.06537 bzw. Fa. Roth, Nr. A136
NaOH Fa. Merck, Nr. 1.06482 bzw. Fa. Roth, Nr. P031

NH,CI Fa. Merck, Nr. 1.01145 bzw. Fa. Roth, Nr. 5470
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Komponente

Hersteller

Pepton aus Casein

Rochelle-Salz (Kalium-Natrium-Tartrat Tetrahydrate)

Salzséure, 37 %
Sorbit (C6H1406)
Sorbitol
Struktol J633
Tri-Natriumcitrat Dihydrat
Triton X-100
Tween 80
Urea
Veal Infusion broth
Whatman No. 1 Filterpapier
Xylan aus Birkenholz
Xylan aus Buchenholz
Zitronensaure
Zitronensaure monohydrat
ZnSQO,+7 H,0

Fa. Roth, Nr. 8986
Fa. Roth, Nr. 8087
Fa. Roth, Nr. 4625
Fa. Merck, Nr. 1.03753
Fa. Fluka BioChemika, Nr 85532
Fa. Schill + Seilacher ,,Struktol”“ AG, Nr. 02039
Merck, Nr. 1.03965
Fa. Sigma, Nr. 93443
Fa. Merck, Nr. 817061
Fa. Roth, Nr. X999
Fa. Difco, Nr. 234420
Fa. VWR, Nr. 512-1007
Fa. Roth, Nr. 7500
Fa. Roth, Nr. 4414
Fa. Roth, Nr. X863
Fa. Roth, Nr. 5110
Fa. Merck, Nr. 1.08883




