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Einleitung 1

1 Einleitung

Die Biotechnologie ist eine der Schlisseltechnologien des 21. Jahrhunderts. Mithilfe der
Biotechnologie kdnnen viele Stoffumwandlungen und Produktionsprozesse im Vergleich zu
vergleichbaren chemischen Verfahrensrouten energieeffizient und ressourcenschonend
durchgefuhrt werden. Ihr Einsatz erstreckt sich dabei von den traditionellen Feldern, wie der
Lebensmittelbiotechnologie oder der pharmazeutischen Biotechnologie, bis zu dem
wachsenden Feld der industriellen Biotechnologie (Bareither and Pollard, 2011; Priebe et al.,
2021; Storhas et al., 2013; Wild et al., 2019).

Zusatzlichen Schub erhielt die industrielle Biotechnologie durch die Gentechnik, welche die
Gestaltung maRgeschneiderter Biokatalysatoren ermdglicht (Lee et al., 2012; Storhas et al.,
2013; Wiechert et al.,, 2018). Dabei besteht jedoch die Herausforderung, den groRRen
Spielraum in der Gestaltung der Biokatalysatoren und dem zugehdorigen Bioprozess schnell
und effizient in wirtschaftlich nutzbare Produktionsprozesse umzusetzen. Da die vollstandige,
pradiktive Simulation der mikrobiellen Stoffumwandlungen noch nicht gelingt, ist die
Bioprozessentwicklung auf eine Vielzahl von Versuchen im Labormaf3stab angewiesen
(Neubauer et al., 2013; Storhas et al., 2013). Insbesondere in Konkurrenz zur chemischen
Verfahrenstechnik sind die Entwicklungszyklen dadurch langwierig und teuer (Neubauer et al.,
2013). Das Problem wird dadurch verschérft, dass die Laborversuche zur ldentifikation
geeigneter Biokatalysatoren im Labormalf3stab oft unter Bedingungen erfolgen, die keine oder
geringe Aussagen Uber die Leistungsfahigkeit der Biokatalysatoren im anschlieRenden
Produktionsmafistab zulassen, sodass im schlimmsten Fall ein Teil der Prozessentwicklung
wiederholt werden muss (Neubauer et al., 2013; Weuster-Botz et al., 2006). Das umfasst etwa
nicht vergleichbare Prozessflihrungen (Satzverfahren in der Prozessentwicklung versus
Zulaufverfahren im Produktionsprozess) oder auB3erst geringe Zelldichten im Vergleich zum
Produktionsmafistab. Daher muss ein zentrales Ziel moderner Bioprozessentwicklung sein,
zum frihestmoglichen Zeitpunkt Untersuchungsbedingungen bereit zu stellen, die moéglichst

aussagekraftig fur den anschlieRenden Prozess im Produktionsmalistab sind.

Um diese Probleme zu l6sen, wurden Mikrobioreaktoren entwickelt. Es handelt sich dabei um
Reaktoren im pL bis mL-Mafstab auf Basis von geschiittelten (Huber et al., 2009; Tang et al.,
2006) oder geruhrten Bioreaktoren (Lamping et al., 2003; Puskeiler et al., 2005a; Ratcliffe et
al.,, 2012). Allen gemein ist, dass sie spezifisch entwickelt wurden, um einfach skalierbare
Reaktionsbedingungen zu schaffen. Dies umfasst beispielsweise einen vergleichbaren
Leistungseintrag zu Rihrkesselreaktoren im L-Maf3stab (Hortsch and Weuster-Botz, 2010; Li
et al., 2018) oder besonders hohe Sauerstoffeintragsraten (Funke et al., 2009; Puskeiler et al.,

2005a). Um Mikrobioreaktoren effizient nutzbar zu machen, werden sie standardmafiig
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vollautomatisch im Parallelansatz betrieben, beispielsweise mit Hilfe von Laborrobotern (Haby
et al., 2019; Hemmerich et al., 2018; Janzen et al., 2019; Puskeiler et al., 2005a; Rohe et al.,
2012)

Wegen ihren vorteilhaften Eigenschaften wurden diese Mikrobioreaktoren in zahllosen
Forschungsprojekten eingesetzt und es konnte vielfach gezeigt werden, dass der
experimentelle Durchsatz stark gesteigert werden konnte (Hemmerich et al., 2014; Hemmerich
et al., 2020; Moses et al., 2012; Sawatzki et al., 2018; Vester et al., 2009). AuRerdem konnte
gezeigt werden, dass Mikrobioreaktoren zum Labormalfistab vergleichbare Ergebnisse liefern
kénnen (Hemmerich et al., 2014; Puskeiler et al., 2005a; Rameez et al., 2014; Schmideder et
al., 2016).
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2 Problemstellung und Zielsetzung

Proteine sind eine Klasse von Biomolekilen, die in allen Zellen als wichtige molekulare
Werkzeuge dienen (Berg et al., 2018). lhre Aufgaben sind sehr vielfaltig und umfassen unter
anderem die Zellbewegung, den Zellaufbau, den Stoffwechsel und die Immunantwort (Berg et
al., 2018). Da sich diese vielféaltigen Funktionen auch biotechnologisch nutzen lassen, werden
ausgewahlte Proteine kinstlich hergestellt (Aggarwal, 2014). In der modernen Biotechnologie
werden dafir Mikroorganismen wie Escherichia coli, Komagataella pastoris oder
Corynebacterium glutamicum genetisch umprogrammiert, sodass sie das gewinschte
Zielprotein in unnatirlich groRen Mengen herstellen kénnen (Berdichevsky et al., 2011;
Damasceno et al., 2012; Faust et al., 2014; Hemmerich et al., 2020; Neubauer and Winter,
2001).

Um geeignete Expressionsbedingungen zu finden, werden diese Mikroorganismen in
Bioreaktoren kultiviert (Chmiel et al., 2018; Storhas et al., 2013). Die Reaktionsbedingungen
(pH, Temperatur, Substratzugabe...), variieren allerdings stark in Abhangigkeit von
Mikroorganismus und Zielprotein (Chmiel et al., 2018; Storhas et al., 2013).

Das fuhrt dazu, dass im Labormaf3stab in aufwandigen und langen Versuchsreihen die

optimalen Prozessbedingungen fur den Proteinproduktionsprozess ermittelt werden mussen.

Haufig werden hierzu Rihrkesselreaktoren im L-Maf3stab verwendet. Diese sind einfach
skalierbar, erfordern durch eine in der Regel sequentielle Versuchsdurchfiihrung allerdings
sehr lange Versuchsreihen und binden grof3e Ressourcen an Personen und Laborgeraten
(Junker et al., 2009; Pérez et al., 2006).

Eine weitere Moglichkeit zur ldentifikation geeigneter Prozessbedingungen besteht in der
Nutzung von Schittelkolben, die in grof3er Zahl parallel betrieben werden (Blichs, 2001).
Schittelkolben sind Erlenmeyerkolben aus Glas oder Kunststoff, die mit Fullvolumina vom mL-
bis zum L-Maflstab betrieben werden und bei denen Leistungseintrag und Gasaustausch
durch Schiitteln des Kolbens auf einer Kreisbahn erfolgt (Bilichs, 2001; Chmiel et al., 2018).
Schittelkolben sind zwar einfach und kostenginstig, aber schwer zu automatisieren und
binden daher viel manuelle Arbeitskraft (Puskeiler et al., 2005a). Durch das ungunstige
Verhdaltnis von Arbeitsvolumen und Phasengrenzflache ergeben sich deutlich geringere
Gastransferraten als bei Rihrkesselreaktoren und dadurch wird die Mal3stabsuibertragung auf

den Produktionsmal3stab erschwert (Chmiel et al., 2018; Neubauer et al., 2013).

Alternativ kdnnen geschuttelte Mikrotiterplatten verwendet werden (Betts and Baganz, 2006).
Eine Mikrotiterplatte ist eine Kunststoffplatte mit ,Kavitaten® (Vertiefungen) mit einem

Fullvolumen von wenigen Mikrolitern bis zu einigen Millilitern (Funke et al., 2009; Hemmerich
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et al.,, 2018). In den Kavitaten erfolgt die Kultivierung der Mikroorganismen. Wenn diese
Kunststoffplatte geschiittelt wird, ergibt sich durch die Bewegung der Fliissigphase eine
Durchmischung und bei Begasung der Flussigkeitsoberflache ein Gasaustausch (Funke et al.,
2009; Micheletti and Lye, 2006). Durch die einfache und kompakte Bauweise der
Mikrotiterplatte lassen sich viele Versuche parallel durchfihren und die Versuche kdnnen
einfach automatisiert werden (Huber et al., 2009; Rohe et al., 2012). Die Nachteile von
geschuttelten Mikrotiterplatten bestehen darin, dass die Mal3stabsibertragung auf den
Produktionsmalfistab durch die unterschiedliche Art des Leistungseintrags schwierig ist und es
durch die geringen Arbeitsvolumina schwierig ist, Na&hrstoffe oder pH-Stellmittel
nachzudosieren (Funke et al., 2010; Funke et al., 2009).

Eine weitere Alternative ist die Verwendung von Riuihrkesselreaktoren im mL-MaRstab
(Hemmerich et al., 2018; Neubauer et al., 2013). Ein besonders fortgeschrittenes Beispiel
davon ist der ,bioREACTOR 48“ (Bioreaktorblock), bei dem 48 Rihrkesselreaktoren im mL-
Malstab auf einer kompakten Flache mit magnetisch-induktivem Antrieb betrieben werden
konnen (Puskeiler et al., 2005a; Weuster-Botz et al., 2005). Der Bioreaktorblock zeichnet sich
durch eine zum L-Mafstab vergleichbare Gastransferrate aus (Puskeiler et al., 2005a).
Dadurch ergibt sich eine einfache Skalierbarkeit der Reaktionsbedingungen (Schmideder et
al., 2016).

Bei der Proteinproduktion mithilfe von Mikroorganismen wird oft ein Zulaufverfahren eingesetzt
(Neubauer et al., 2013; Neubauer and Winter, 2001). Dabei werden wahrend der Kultivierung
Nahrstoffe nachdosiert, um beispielsweise eine geeignete Wachstumsrate einzustellen (Choi
et al., 2006; Hellmuth et al., 1994; Kim et al., 2005; Neubauer and Winter, 2001; Schmideder
et al., 2016). AuBerdem wird die Zellproduktion zeitlich von der Proteinproduktion entkoppelt,
da die Proteinproduktion eine grof3e metabolische Last fur die Zelle darstellt, welche das
Zellwachstum negativ beeinflussen kdnnte (Bhattacharya and Dubey, 1995; Choi et al., 2000;
Neubauer and Winter, 2001).

Die Zellbildungsphase ist typischerweise spezifisch fur den Mikroorganismus, die
Proteinproduktionsphase typischerweise spezifisch fur das produzierte Protein und die Art, wie
das Expressionssystem gestaltet wurde (Choi et al., 2006; Hellmuth et al., 1994; Kim et al.,
2004; Korz et al., 1995; Riesenberg and Guthke, 1999; Riesenberg et al., 1991). Da die
Proteinexpression im Prozess auf die Zellbildungsphase folgt, kann die biologische Streuung
der Zellbildungsphase die anschlielBende Expressionsphase beeinflussen. Dadurch kann es
unklar sein, ob beobachtete Verdnderungen in den gebildeten Proteinmengen auf die

Zellbildungsphase oder auf die Expressionsphase zuriick zu fiihren sind.

Daher ist die Zielsetzung dieser Arbeit eine geeignete Kombination und Automatisierung von

parallel betriebenen Ruhrkesselreaktoren im L- und mL-Maf3stab, um eine sichere und
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effiziente ldentifikation von Reaktionsbedingungen fir die optimale Proteinexpression zu
ermoglichen. Die Zellbildungsphase erfolgt dabei idealerweise im L-Mal3stab, um einen
definierten, identischen Ausgangspunkt fir die Expressionsphase zu erzeugen. Im parallelen
Ruhrkesselreaktorsystem im mL-MaRRstab erfolgen anschlieend Untersuchungen zur
Proteinproduktion, da durch die grof3e Anzahl parallel nutzbarer Reaktoren eine grof3e Anzahl
Variablen variiert werden kdénnen. Um Kultivierungen, die im L-MaRRstab begonnen wurden
(Zellbildungsphase), im mL-Mal3stab weiter flhren zu kdénnen, muss eine geeignete
technische Losung erarbeitet werden, um den Inhalt der Reaktoren des L-Mal3stabs

automatisiert auf Reaktoren im mL-Maf3stab Gbertragen zu kdnnen.

Um eine automatisierte Versuchsdurchfiihrung zu erméglichen, werden Parallelbioreaktoren
im mL-MaRRstab mit einem handelsiblichen Pipettierroboter betrieben (Haby et al., 2019;
Janzen et al., 2019; Puskeiler et al., 2005a). Pipettierroboter bestehen aus einem teilweise
abgeschlossenen Arbeitsbereich, innerhalb dessen ein oder mehrere Roboterarme
Komponenten fur den Flissigkeitstransport (Pipettierkanal) zum Einsatz bringen kdnnen.
Darlber hinaus sind meist Greifarme installiert, die typische Labor-Verbrauchsmaterialien
greifen und transportieren kénnen. Dadurch kann der Roboter mit anderen Laborgeraten wie
Zentrifugen oder Inkubationsschranken interagieren. Insgesamt konnen damit viele
Laborprozesse vollstandig automatisiert bearbeitet werden (Bogue, 2012; Kong et al., 2012).
Die meisten Pipettierroboter verfigen Uber 8 Pipettierkanale, die unabhangig voneinander

genutzt werden koénnen.

Diese 8 Pipettierkandle werden beim Betrieb des Bioreaktorblocks im mL-Maf3stab dazu
genutzt, pH-Stellmittel und Nahrstoffe nachzudosieren sowie Proben aus den Reaktoren zu
nehmen und zu verarbeiten (Haby et al., 2019; Janzen et al., 2019; Puskeiler et al., 2005a).
Dies fuhrt zu dem Problem, dass all diese Aufgaben potentiell fiir eine Vielzahl von Reaktoren
parallel erfolgen mussen und daher zeitlich kollidieren (Weuster-Botz et al., 2005).
Standardmafiig werden die Aufgaben daher nach vorher festgelegten Schleifen durchgefihrt
(Haby et al., 2019).

Hier ist die Nutzung einer Ablaufsteuerung fiir den Betrieb der Parallelbioreaktoren im mL-
Malstab sinnvoll, welche die anstehenden Aufgaben in Echtzeit fir den Pipettierroboter
priorisiert. In einem parallelen Forschungsvorhaben wurde eine solche Ablaufsteuerung
realisiert (Bromig et al., 2022). Diese kalkuliert fir jede konfigurierte Robotertatigkeit
(Probenahme, pH-Regelung, Nahrstoffdosierung...) die Prioritat basierend auf dem Zeitpunkt
im Prozess (wenn eine regelmaRige Nahrstoffdosierung gewinscht ist) oder auf den
Echtzeitdaten (bei der pH-Regelung). Wenn mehrere Aufgaben gleichzeitig ausfihrbar waren,

wird die Aufgabe mit der héchsten Prioritat zuerst ausgefihrt.
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Hierzu muss die Ablaufsteuerung die Aufgaben inklusive ihrer Variablen an den
Pipettierroboter tbergeben kdnnen. Da ein Pipettierroboter in den meisten Nutzungsfallen das
komplexeste Gerét im Labor ist, welches die Arbeit aller gekoppelten Gerate steuert, ist die
Software der Pipettierroboter stark darauf ausgelegt, andere Gerate zu steuern. Die
Pipettierrobotersoftware bietet uUblicherweise keine Mdglichkeiten, den Pipettierroboter mit

einer anderen Software zu steuern.

Daher wird eine Schnittstelle bengétigt, die die Einbindung des zur Verfligung stehenden
Pipettierroboters in die Ablaufsteuerung ermdglicht. Der Pipettierroboter sollte bei dieser
Schnittstelle ein reiner Befehlsempfanger sein, welcher der Ablaufsteuerung ereignisgesteuert
seine Verflugbarkeit anzeigt und Pipettieraufgaben entgegennimmt. Die Schnittstelle sollte

aulRerdem so schnell wie moglich sein, um die Tatigkeit des Roboters nicht zu verlangsamen.

Fur den sicheren Betrieb des Pipettierroboters mit der Ablaufsteuerung wéare es aul3erdem
vorteilhaft, einen einfachen digitalen Zwilling des Pipettierroboters zu realisieren. Ein digitaler
Zwilling ist eine digitale Reprasentation einer physikalischen Entitat, welche sich beztglich
seiner Schnittstellen moglichst identisch zur physikalischen Entitéat verhalt. Dadurch kann die
Arbeit mit der physikalischen Entitat untersucht werden, ohne diese tatsachlich nutzen zu
mussen (Chen et al., 2020).

Da der Pipettierroboter als reiner Befehlsempfanger konzipiert ist, besteht die Tatigkeit des
Pipettierroboters aus Sicht der Ablaufsteuerung lediglich aus der Entgegennahme von
Befehlen und einer Durchfihrungszeit, bis der Roboter wieder zur Verfligung steht. Die
Durchfiihrungszeit ist dabei von der konkreten Aufgabe und deren Variablen abhangig. Damit
bietet es sich an, Algorithmen zu entwickeln, die diese Arbeitszeit basierend auf zur Verfugung
stehenden historischen Prozessdaten abschatzen, um dadurch einen fir die Ablaufsteuerung

plausiblen Roboter zu simulieren.

Wenn der Pipettierroboter eine bestimmte Anzahl an Reaktoren im mL-Malf3stab betreiben soll,
wird durch die geplanten Robotertatigkeiten bestimmt, ob dies zu einer zeitlichen Uberlastung
des Roboters fiihrt. So kdnnte eine grolR3e Zahl zu betreibender Reaktoren kombiniert mit einer
aufwandigen Probenahme, und einer hohen Frequenz, mit der N&hrstoffe nachdosiert werden
sollen, dazu fuhren, dass der Roboter noch vor Abschluss einer Téatigkeit eine Vielzahl neuer
Aufgaben erhalten kdnnte und diese nie vollstdndig abarbeitet. Dies wirde keine sinnvolle
Prozessfiihrung erlauben. Mit dem digitalen Zwilling des Pipettierroboters kdnnte allerdings
die Auslastung des Roboters bei einer bestimmten Konfiguration zuvor in silico abgeschétzt

und so ein sicherer realer Betrieb ermdglicht werden.
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Die Kombination und Automatisierung von Ruhrkesselreaktoren im L- und mL-Maf3stab zur
Idenfikation geeigneter Reaktionsbedigungen fir die Proteinexpression erfolgte anhand von

zwei Prozessbeispielen.

Als erstes Prozessbeispiel wurde die Expression des Proteins mCherry in Escherichia coli (E.
coli) ausgewahlt. Hierbei handelt es sich um ein fluoreszierendes Protein, welches
ursprunglich aus der Qualle Discosoma isoliert wurde und welches rot fluoresziert (Shaner et
al., 2004). Die Anregungswellenléange betragt 587 nm, die Emissionswellenlange 610 nm
(Lambert, 2019). Dieses Prozessbeispiel wurde gewéhlt, da sich die Menge des gebildeten
Proteins mCherry einfach photometrisch nachweisen Iasst.

Als zweites Prozessbeispiel wurde die Expression einer Carboxylreduktase aus Nocardia
otitidiscaviarum (NoCAR) in E. coli gewahlt. Carboxylreduktasen sind eine Klasse von
verhéltnismaiig groRen (~ 130 kDa) Enzymen, die fir die selektive Reduktion von
Carboxylsauren aus Aldehyden genutzt werden kénnen (Weber et al., 2021). NoCAR gilt als
schwierig zu produzierendes Protein, da es zur Bildung von Einschlusskérperchen neigt
(Weber et al., 2021). Einschlusskérperchen sind unldsliche Aggregate von Proteinen, die bei
der mikrobiellen Proteinproduktion insbesondere bei groRen oder schlecht wasserldslichen
Proteinen intrazellular entstehen. Einschlusskdrperchen sind meist nicht biologisch aktiv und
daher nicht technisch nutzbar (Bhatwa et al., 2021). Daher ist es sinnvoll, die

Proteinproduktionsbedingungen so zu wahlen, dass das Protein in I6slicher Form vorliegt.

Die Menge an aktiver NOCAR kann Uber eine Ganzzellbiotransformation nach Ende der
Expression abgeschatzt werden. Bei einer Ganzzellbiotransformation werden die ganzen
Zellen mit dem Uberexprimierten Zielprotein als Biokatalysator genutzt (Chmiel et al., 2018).
Dafir muss ein geeignetes Edukt vorgelegt werden, welches vom Ganzzellbiokatalysator
umgesetzt wird. Das entstehende Produkt sollte idealerweise einfach nachweisbar sein. Fur
den Mikroorganismus und NoCAR wurde bereits eine Ganzzellbiotransformation fiir die
Untersuchung von Kultivierungen in Mikrotiterplatten verdffentlicht, die fur den vorhandenen

Versuchsaufbau automatisiert werden muss (Schwendenwein et al., 2019).



Problemstellung und Zielsetzung
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3 Theoretischer Hintergrund

3.1 Wachstum von Mikroorganismen

Mikroorganismen konnen als Biokatalysatoren flr verschiedenste Anwendungen genutzt
werden. Ihr zentraler Vorteil ist dabei, dass sich der Biokatalysator selbststandig vermehren
kann. Damit diese Zellbildung erfolgen kann, missen im Medium alle Substrate vorgelegt
werden, die zum Wachstum nétig sind. Das umfasst die Kohlenstoff- und Stickstoffquelle, aber
auch alle anderen Elemente, aus denen der Mikroorganismus aufgebaut ist (Chmiel et al.,
2018).

Das Wachstum von Mikroorganismen kann mit einfachen formalkinetischen Ansétzen
beschrieben werden. Das mikrobielle Wachstum kann bei Bakterien oft mit der Vermehrung
der Zellzahl gleichgesetzt werden. Dies ist dann zutreffend, wenn sich die Zusammensetzung
der Zellen in Abhangigkeit vom Wachstumszeitpunkt nicht andert (Chmiel et al., 2018). Die
spezifische Wachstumsrate ist wie folgt definiert:

1 _dcx
c, dt

p= (1)

Dabei beschreibt c die Biomassekonzentration und t die Zeit. (Chmiel et al., 2018)

Die Integration der obigen Gleichung ermoglicht die Beschreibung der Veradnderung der
Biomassekonzentration bei einer konstanten Wachstumsrate in einem ideal durchmischten

Volumenelement.

Cx = Cxo0° ghmax't (2)

Dabei beschreibt co die Biomassekonzentration zum Zeitpunkt t = 0 (Chmiel et al., 2018).

Fir das Biomassewachstum setzen die Zellen Substrate um, die Stochiometrie dieses
Vorgangs kann Uber den Ertragskoeffizienten beschrieben werden (Katoh et al., 2015). Dieser

lasst sich formulieren als:

dc,
dcg

Dabei beschreibt cs die limitierende Substratkonzentration (Katoh et al., 2015).

3)

Yisu =

Der qualitative Verlauf der Biomassekonzentration bei einem Satzprozess in einem ideal

durchmischten Reaktor ist in Abbildung 1 dargestellt.
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Abbildung 1: Qualitativer Verlauf der logarithmierten mikrobiellen Zellkonzentration bei einem
Satzprozess. Es findet zuerst (1) die Verzégerungsphase statt, dann die (2) 1. Ubergangsphase,
danach die (3) exponentielle Phase, dann die (4) 2. Ubergangsphase und die (5) stationare Phase
und die (6) Absterbephase (Abbildung abgewandelt aus (Storhas et al., 2013)).

Nachdem die Zellen im Reaktor vorgelegt wurden, erfolgt zuerst eine Verzégerungsphase (1),
bei der noch kein Wachstum stattfindet und makroskopisch noch kein Wachstum sichtbar wird
und die Zellen sich an die neuen Bedingungen anpassen. Nach erfolgter Adaption befinden
sich die Zellen in der 1. Ubergangsphase (2), bei der sich die Wachstumsrate langsam steigert
aber noch nicht maximal ist. Dann wird die exponentielle Wachstumsphase (3) durchlaufen,
wahrend der die Zellen sich mit einer konstanten Wachstumsrate pmax vermehren. Es
herrschen unlimitierte Bedingungen. In der 2. Ubergangsphase (4) verlangsamt sich das
Wachstum durch die sich verringernde Verfigbarkeit eines limitierenden Substrats und
eventuell die Anwesenheit von toxischen Stoffwechselprodukten. Wahrend der stationéren
Phase (5) befindet sich die Zellbildung und das Absterben der Zellen im Gleichgewicht, die
Biomassekonzentration bleibt konstant. Am Schluss wird eine Absterbephase (6) erreicht, bei
der das Absterben der Zellen die Zellbildung Ubersteigt und die messbare

Biomassekonzentration sinkt (Chmiel et al., 2018; Storhas et al., 2013).

Von den hier beschriebenen Phasen kann die Wachstumsrate in der exponentiellen
Wachstumsphase und die 2. Ubergangsphase durch ein stark vereinfachendes
Sattigungsmodell beschrieben werden (Monod, 1949).

CS
U= Hmax m 3
Mmax beschreibt die maximale Wachstumsrate. Die Variable ¢s beschreibt die Konzentration
des limitierenden Substrats. Ks ist die Sattigungskonzentration des limitierenden Substrats. Bei
einer Substratkonzentration von c¢s = Ks, ist die Wachstumsrate genau die Halfte der maximalen

Wachstumsrate pmax (Chmiel et al., 2018; Storhas et al., 2013).
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3.2 Bioreaktoren

Ein Bioreaktor ist ein ,Apparat (...) in dem unter Mitwirkung von Biokatalysatoren
Stoff umwandlungen mit Enzymen, Mikroorganismen oder Zellen stattfinden® (Chmiel et al.,
2018). Die wesentlichen Aufgaben eines Bioreaktors sind Homogenisieren, Suspendieren und
Dispergieren der Reaktionslésung. Auflerdem muss ein (kontrollierter) Energie- und
Stoffaustausch mit der Umgebung und eine Sterilbarriere gewahrleistet werden.
Ruhrkesselreaktoren sind die meist verbreiteten Bioreaktoren (Weuster-Botz et al., 2006).
Vereinfachend kann im Labor oft von einem idealen Ruhrkesselreaktor ausgegangen werden.
Das bedeutet, dass die Konzentrationen aller Reaktionskomponenten, die physikalischen
Eigenschaften und deshalb auch die Reaktionsraten rdumlich konstant sind (Chmiel et al.,
2018).

Grundsatzlich kann die Stoffbilanz eines idealen RuUhrkesselreaktors vereinfachend
beschrieben werden als:
d(Vg - ¢;)
dt
Vr beschreibt das Reaktorvolumen und ci, Cien SOWie Ciais die Konzentrationen der

= Fein - Ciein — Fous Ciqus T R; - Vg (4)

Komponente i im Reaktor sowie im Zulauf- und Ablaufvolumenstrom. Fein und Faus beschreiben
den Zulauf- und Ablaufvolumenstrom. R; beschreibt die Reaktionsgeschwindigkeit der
Komponente i (Chmiel et al., 2018).

Diese allgemeine Stoffbilanz lasst sich fir verschiedene Betriebsarten vereinfachen. Die
Wichtigsten umfassen den Satzbetrieb, den Zulaufbetrieb und den kontinuierlichen Betrieb.
Auf den Satzbetrieb und den Zulaufbetrieb soll im Folgenden néher eingegangen werden, da

diese in dieser Arbeit verwendet wurden.

3.2.1 Satzbetrieb

Beim Satzbetrieb wird der Reaktor als geschlossenes System in Bezug auf die Flussigphase
betrieben. Das heil3t, es gibt keine fllissigen Zu- oder Ablaufstrome und das Volumen bleibt
konstant. Die Zugabe von pH-Stellmitteln und Antischaummittel wird typischerweise
vernachlassigt. Die Stoffbilanz lasst sich dann deutlich vereinfachen zu:

Lok, )
Da keine Zu- oder Ablaufstrome existieren, &ndert sich die Konzentration der Komponente i

nur durch in dem Reaktor stattfindende Reaktionen.

Der Satzprozess ist eine einfache Mdéglichkeit, Bioprozesse durchzuftihren und wird daher oft
eingesetzt, wenn mit begrenztem technischen und finanziellen Aufwand eine groRe Anzahl

von Versuchen durchgefiihrt werden muss (Chmiel et al., 2018; Weuster-Botz et al., 2006).
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3.2.2 Zulaufprozesse

Bei Vorliegen einer Substratiberschussinhibierung oder der Bildung von toxischen
Nebenprodukten kann ein Zulaufprozess fir das Erreichen hoher Zelldichten hilfreich sein. Der
Zulaufprozess wird oft nach einer vorher im gleichen Reaktor abgelaufenen Satzphase initiiert.
Beim Zulaufprozess flie3t Flissigkeit in den Reaktor, das Reaktionsvolumen verandert sich.
Die Stoffbilanz stellt sich dann folgendermal3en dar:

d(V. - ¢;)
# =Fein- Ciein + V" R; (6)

Bei Anwendung der Produktregel ergibt sich:

dV, dc;
Ci'd_tr‘l'd_tl'VR:Fein'ci,ein+VR'Ri (7)

Da die zeitliche Anderung des Reaktorvolumens durch den Zulaufvolumenstrom Fein erfolgt,
gilt:

dCi

Ci* Fein +E VRzFein'Ci,ein+VR'Ri (8)
Durch umstellen ergibt sich:
dc; F,
d_tl = ;;n *(Ciein —Ci) + R; 9

Mit einem Zulaufverfahren wird oft das Ziel verfolgt, die Zellen nicht zu Prozessbeginn mit sehr
hohen Substratkonzentrationen zu konfrontieren. Dabei ist es grundsatzlich mdéglich, die
Substratkonzentration in einem Zulaufprozess zu regeln, dies erfordert jedoch aufwéndige
Messtechnik. Oft ist es einfacher, Uber ein vordefiniertes Zulaufprofil die Wachstumsrate zu

begrenzen (Korz et al., 1995).

Bei einer konstanten Wachstumsrate ist die Anderung der Substratkonzentration im Reaktor

0, daher ergibt sich die Stoffbilanz zu:
VR " RS

(Cs,ein - Cs)

Die Substrataufnahmerate kann unter Vernachldassigung des Erhaltungsstoffwechsels

Fein =

(10)

formuliert werden als:

1
Ry=—-"
* Yysn Cx (11)
Wenn die Volumenanderung im Reaktor vernachlassigbar klein ist, lasst sich die Zelldichte in

Abhangigkeit von der Zeit bei konstanter Wachstumsrate beschreiben als:

Cx = Cyg - eMset’t (12)

Beides zusammen in Gleichung 10 eingesetzt ergibt:
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Foip = VR,O " Mset " Cx,0 . pMset't (13)
(Cs,ein - Cs) ' YXS,u

Da cs ein in der Regel sehr viel groRer als cs ist, kann die Gleichung weiter vereinfacht werden:

_ VR,O *Uset " Cx,0 .

Fein - euwt.t (14)

Cs.ein " Yxsu
Die Variable cyxo beschreibt hier die Biomassekonzentration zum Zulaufstart, also
typischerweise nach Abschluss des vorangegangenen Satzprozesses. Wenn diese
Biomassedichte nicht wahrend des Prozesses gemessen werden kann, kann es vorteilhaft

sein, diese abzuschatzen. Dies ist moglich Gber den Ertragskoeffizienten (Gleichung 3).
Fir den Prozesszeitraum des Satzprozesses gilt:

Acy = Yy, " Acg (15)
Bei geringer Startzellkonzentration entspricht die gebildete Gesamtbiomasse Ac, nach Ende
der Satzphase naherungsweise der gebildeten Biomassekonzentration. Wenn sichergestellt
wird, dass das gesamte Substrat im Satzprozess verbraucht wird, entspricht Ac; dem
vorgelegten Substrat aus der Satzphase. Dies lasst sich dann wieder in die Gleichung 14

einsetzen:

Vo * Mset * Cssatz * Yxs
Fein — , y I euset't (16)
Csein " Yxsu

Beziehungsweise:

F _ VR,O " Uset * Cs,satz
ein —

- gMset't (17)

Cs,ein
Mit Hilfe dieser Gleichung lasst sich der Zulaufvolumenstrom bei einem Rihrkesselreaktor

nach einem Satzversuch ohne jegliche Messung einstellen.

3.3 Das Bakterium Escherichia coli

Escherichia coli (E. coli) ist ein gramnegatives, stdbchenférmiges Enterobakterium, welches
naturlicherweise als Symbiont in der Darmflora des Menschen vorkommt (Arumugam et al.,
2011; Neubauer and Winter, 2001). E. coli ist ein weit verbreiteter Modellorganismus fur viele
mikrobielle Produktionsprozesse, hauptsachlich deshalb, weil die meisten gentechnischen
Werkzeuge an E. coli entwickelt wurden und daher dort zuverlassig funktionieren (Choi et al.,
2006; Neubauer and Winter, 2001; Terpe, 2006). So existiert eine Vielzahl von Promotern,
Stdmmen und Plasmiden, die fur die Produktion von Proteinen mit E. coli in Frage kommen
(Terpe, 2006).
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Im Folgenden sollen daher zuerst die Herausforderungen und Strategien fir die Kultivierung
von E. coli beschrieben werden. Danach wird auf die Strategien fur die Proteinproduktion mit
E. coli eingegangen.

3.3.1 Kultivierung von E. coli

E. coli kann eine Vielzahl von Monosacchariden als Kohlenstoffquelle verwerten, in der
Kultivierung im fir Bioprozesse dominieren allerdings Glukose und Glycerin (Forster and
Gescher, 2014; Neubauer and Winter, 2001). Fur Bioprozesse werden bevorzugt definierte
Medien eingesetzt, bei denen im Unterschied zu Komplexmedien alle Bestandteile chemisch
definiert sind. Dies sorgt dafir, dass die vorhandenen Nahrstoffe praziser eingestellt werden
konnen und so die Reproduzierbarkeit der Kultivierungen steigt (Lee, 1996). Dabei ist ein
Uberschuss von Nahrstoffen nicht zwangslaufig von Vorteil, da bestimmte Nahrstoffe in hohen
Konzentrationen das Wachstum von E. coli hemmen. Das umfasst Ammonium (ab 3 g L?),
Eisen (ab 1,15 g L), Magnesium (ab 8,7 g L) Phosphor (10 g L'!) und Zink (0,038 g L)
(Riesenberg, 1991). Es wurden Medien fiir E. coli entwickelt, bei denen alle Komponenten mit
Ausnahme des Zuckers und der Stickstoffquelle fur Zelldichten bis ca. 110 g L vorgelegt

werden konnten (Riesenberg et al., 1991).

Grundsatzlich kann E. coli mit den meisten Prozessfuhrungsstrategien kultiviert werden, in der
industriellen Praxis dominiert jedoch der Zulaufprozess, da damit schnell hohe Zelldichten bei
vertretbarem Aufwand realisiert werden konnen. Bei Zulaufprozessen mit E. coli wird
normalerweise nach einer kurzen Satzphase fir die initiale Zellbildung ein Zulauf gestartet,
welcher die limitierende Kohlenstoffquelle enthélt (Riesenberg and Guthke, 1999). Der Zulauf
kann allerdings je nach Mediengestaltung auch noch Spurenelemente, eine Stickstoffquelle
und einzelne Salze enthalten (Korz et al., 1995; Puskeiler et al., 2005a; Riesenberg, 1991).
Die Stickstoffquelle im Zulauf kann entfallen, wenn Ammonium fur die Titration bei der

Regelung des pH genutzt wird (Lee, 1996).

Ein Kernziel beim Zulaufprozess bei E. coli ist die Vermeidung der Acetatbildung (Eiteman and
Altman, 2006). E. coli ist ein fakultativ anaerobes Bakterium, welches bei Fehlen von
Sauerstoff zur Sduregarung fahig ist (Férster and Gescher, 2014). Es bildet allerdings auch
Acetat, wenn hinreichend Sauerstoff verflgbar ist, die zellulare Sauerstoffaufnahmerate
allerdings schon erschopft ist (Eiteman and Altman, 2006; Varma and Palsson, 1994). Da die
zellulare Sauerstoffaufnahmerate bei aerobem Wachstum mit der Wachstumsrate korreliert,

lasst sich die Bildung von Acetat qualitativ wie in Abbildung 2 darstellen.
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Abbildung 2: Qualitative Beschreibung, unter welchen Bedingungen E. coli bei aeroben Prozessen
Acetat bildet. Beim Wachstum auf Glukose wird Acetat erst gebildet, wenn die kritische Wachstumsrate
Uberschritten wurde. Die kritische Wachstumsrate korreliert mit der maximalen zellularen
Sauerstoffaufnahmerate. Die kritische Wachstumsrate ist deutlich niedriger als die maximale
Wachstumsrate (Abbildung abgewandelt aus (Eiteman and Altman, 2006)).

Grundsatzlich wird demnach Acetat gebildet, wenn eine gewisse kritische Wachstumsrate
Uberschritten wird, wobei die kritische Wachstumsrate unterhalb der maximal erreichbaren
Wachstumsrate liegt. Die kritische Wachstumsrate, ab der E. coli beginnt Acetat zu bilden,
variiert je nach Stamm und liegt zwischen 0,14 - 0,17 h™* bei Zulaufprozessen und 0,35 - 0,48
h bei kontinuierlichen Prozessen (Eiteman and Altman, 2006; Lee, 1996).

Das Problem ist, dass Acetat schon ab geringen Konzentrationen (> 0,5 g L'') sowohl das
Wachstum als auch die Proteinbildung von E. coli hemmt (Jensen and Carlsen, 1990; Koh et
al., 1992; Nakano et al., 1997). Daher ist es bei der Gestaltung eines Zulaufprozesses wichtig,
eine Wachstumsrate einzustellen, die sicher unterhalb der kritischen Wachstumsrate liegt.
Dies erfolgt normalerweise durch ein vorgegebenes, exponentielles Dosierprofil, welches
basierend auf kinetischen Daten des verwendeten Stammes konfiguriert wird (Korz et al.,
1995). Das ermdglicht die Einstellung einer festen Wachstumsrate ohne komplexe
Ruckkopplungsschleifen Uber Abgasmessung oder die on-line Messung des limitierenden
Substrats (Horn et al., 1996; Riesenberg et al., 1991; Turner et al., 1994). In einer vorher
abgelaufenen Satzphase gebildetes Acetat kann im folgenden Zulaufverfahren auch wieder

von den Zellen verwertet werden (Riesenberg et al., 1991; Varma and Palsson, 1994).

3.3.2 Proteinexpression mit E. coli

Da die Proteinproduktion eine grof3e metabolische Last fur die Zellen darstellen kann, ist die

zeitliche Trennung von Zellbildung und Proteinbildungsphase haufig in der Produktion von
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rekombinanten Proteinen mit E. coli (Neubauer and Winter, 2001). Dafir muss die
Proteinproduktion durch steuerbare Promoter einstellbar sein. Bei E. coli steht dafir eine
Vielzahl von genetischen Konstrukten zur Verfiigung (Terpe, 2006). Im Rahmen dieser Arbeit
wurde das T7 Expressionssystem verwendet, welches daher hier kurz erklart werden soll
(Tabor and Richardson, 1985). Beim T7 Expressionssystem ist auf dem Chromosom des
Bakteriums (normalerweise E. coli BL21 (DE3)) das Protein fur die T7 RNA-Polymerase (aus
dem T7-Phagen) unter Kontrolle eines lac Promoters kodiert. Zusatzlich ist auf einem Plasmid
das zu exprimierende Protein unter Kontrolle eines T7-Promoters codiert. Daher wird bei
Zugabe eines Induktors fur den lac Promoter zuerst die T7 RNA-Polymerase synthetisiert,
welche dann das zu exprimierende Protein vom Plasmid transkribiert (Studier and Moffatt,
1986). Dieses System erlaubt eine sehr grol3e Expressionsstarke und wird daher viel bei
Prozessen eingesetzt, bei denen maximale Konzentrationen des Zielproteins gewtiinscht sind
(Terpe, 2006). Es kann sowohl mithilfe des natirlichen Induktors Lactose als auch mit
Isopropyl-B-D-thiogalactopyranosid (IPTG) induziert werden. Lactose ist vergleichsweise billig,
wird allerdings durch die Zellen abgebaut. Dadurch verringert sich die Induktionsstarke mit der
Zeit (Neubauer and Hofmann, 1994). Dies kann umgangen werden, wenn eine zuséatzliche
Kohlenstoffquelle eingesetzt wird, damit die Zellen die Lactose nicht spalten (Ukkonen et al.,
2013).

IPTG ist ein strukturelles Analogon zu Lactose und aktiviert dieselben Promotoren wie
Lactose, kann von E. coli dabei allerdings nicht abgebaut werden. Daher bleibt die
Konzentration an IPTG wahrend der Expression konstant (Terpe, 2006; Ukkonen et al., 2013).
Die optimale IPTG-Konzentration wahrend der Expression kann dabei nicht im Vorhinein
bestimmt werden, da diese stark vom Protein, den Prozessbedingungen, dem Wirt und der
Zellkonzentration abhangt (Choi et al., 2000; Durany et al., 2004; Olaofe et al., 2010). Bei
hohen Induktorkonzentrationen und niedrigen Zelldichten kann sogar ein negativer Effekt auf

das Zellwachstum beobachtet werden (Malakar and Venkatesh, 2012).

Um vor der Induktion genug Zellen zur Produktion des Zielproteins im Reaktionsgefal? zu
haben, kann im einfachsten Fall auf ein Autoinduktionsmedium zuriickgegriffen werden. Die
Kernidee dabei ist, dass E. coli einen anderen Zucker wie Glucose vor dem Induktor Lactose
aufnimmt und verwertet (Katabolitrepression). Dadurch erfolgt bis zum vollstéandigen

Verbrauch der Glukose keine Expression (Faust et al., 2015).

Alternativ wird der Induktor nach einer vordefinierten Prozesszeit oder bei Erreichen einer
gewissen Zelldichte zugegeben, um die Proteinbildung zu starten (Faust et al., 2014; Rohe et
al., 2012). Bis dahin werden Standardverfahren fur die schnelle Produktion von Zellen,

typischerweise ein Satzprozess gefolgt von einem Zulauf mit limitierendem Substrat,
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durchgefihrt (Choi et al., 2000; Jeong Ki and Lee Sang, 1999; Pack et al., 1993; Wilms et al.,
2001).

Die Zellbildungsphase bei E. coli ist verhaltnismafig gut verstanden und erfolgt daher meist
nach Standardverfahren (Neubauer and Winter, 2001). Die optimalen Prozessbedingungen fr
die Proteinbildungsphase sind jedoch individuell unterschiedlich, daher sind dort zur
Identifikation geeigneter Bedingungen oft eine Vielzahl von Experimenten nétig. Einige der
haufiger untersuchten Einflussgrof3en zur Verbesserung der Expression sind die Zulaufrate,
die Induktorkonzentration, die Reaktionstemperatur und der pH. Optimale Bedingungen
scheinen dabei sehr stark vom Zielprotein abzuh&ngen (Neubauer and Winter, 2001; Olaofe
et al., 2010; Sevastsyanovich et al., 2009; Wilms et al., 2001).

3.4 Miniaturisierte Bioreaktoren

Bei der Bioprozessentwicklung wird typischerweise zuerst ein geeigneter Biokatalysator fir die
gewiinschte Umsetzung gestaltet und anschlieBend die Reaktionsbedingungen in einem
skalierbaren Mal3stab untersucht (Chmiel et al., 2018). Da diese Untersuchungen eine grof3e
Anzahl von Versuchen bedingen, missen diese Versuche mit moglichst geringem Aufwand im
kleinen Malstab durchgefuihrt werden (Weuster-Botz, 2005). Damit eine mdglichst grol3e
Aussagekraft der Versuche fir den anschlie3enden Produktionsmal3stab gegeben ist, werden

miniaturisierte Bioreaktoren verwendet (Neubauer et al., 2013).

Nach Hemmerich et al. (2018) sollen die Reaktionsbedingungen in den miniaturisierten
Bioreaktoren hinsichtlich Temperatur, pH und Zulaufprofilen so prazise wie mdglich
kontrollierbar sein. Dies soll dann alle relevanten Prozessflihrungsstrategien ermdéglichen
(Satz, Zulauf und kontinuierlicher Betrieb) und dabei ebenso skalierbar sein wie
standardmaRig verwendete Reaktoren im LabormaRstab (L-Maf3stab). Um ein hohes Tempo
bei der Durchmusterung zu erméglichen, sollen die miniaturisierten Bioreaktoren ein hohes
Mal3 an Parallelisierung innerhalb eines einzelnen Experiments ermdglichen. Auf3erdem sollen
miniaturisierte Bioreaktoren mit Laborrobotern automatisierbar sein, um mit einem hohen Maf3
an Nutzerfreundlichkeit parallele Versuchsdurchfiihrungen zu ermdéglichen. Die Laborroboter
und sonstigen integrierten Laborgerate sollen auch eine moglichst universelle Analytik flr eine
Vielzahl von mikrobiellen Prozessen ermoglichen. Zu guter Letzt sollte die technische Vor- und
Nachbereitungszeit der miniaturisierten Reaktoren mit Laborroboter so kurz wie moglich sein,

um einen moglichst hohen Versuchsdurchsatz zu ermdéglichen (Hemmerich et al., 2018).

Dafiur wurden in den letzten Jahren eine Vielzahl von miniaturisierten Bioreaktoren entwickelt,
von denen im Folgenden die Wichtigsten kurz mit inren Eigenschaften vorgestellt werden

sollen.
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Eine sehr einfache Mdéglichkeit, miniaturisierte Bioreaktoren zu gestalten, ist die Nutzung von
geschuttelten Mikrotiterplatten (MTPs). Jede Kavitat der MTP entspricht dabei einem
Bioreaktor. Ein sehr weit entwickeltes Bioreaktorsystem dieses Typs ist der Bio- oder
Robolector der Firma Beckman Coulter. Dabei wird eine speziell fir hohe
Sauerstofftransferkoeffizienten optimierte MTP geschuttelt und inkubiert (Funke et al., 2009).
Die besondere blumenartige Struktur der MTP-Kavitdt ermoglicht dabei einen fir MTPs
auBergewohnlich hohen Sauerstoffkoeffizient von > 0.16 s ' wenn ein geringes
Arbeitsvolumen gewéhlt wurde (Funke et al., 2009). Der verwendete Schuttelinkubator
ermoglicht den Zugriff durch einen Standard-Laborroboter und wird typischerweise mit diesem
zusammen verwendet (Huber et al, 2009). Der pH, die Zelldichte, die
Gelostsauerstoffkonzentration und bestimmte Fluoreszenzsignale kdnnen faseroptisch und
nichtinvasiv fur jede Kavitat gemessen werden (Funke et al., 2010; Huber et al., 2009; Rohe
et al., 2012). Das Arbeitsvolumen liegt bei ca. 1 mL und ermdglicht damit nur eine begrenzte
Anzahl Probenahmen. Umgekehrt gestaltet sich auch die Zugabe von Stellmitteln fur die pH-
Regelung sowie die Realisierung von Zulaufprozessen schwierig. Um dieses Problem zu
umgehen, wurde eine mikrofluidische Lésung fur die Zugabe von Stellmitteln und Substrat
entwickelt. Diese nutzt einzelne Kavitdten der MTP als Reservoirs fur die intermittierende
Dosierung mittels mikrofluidischer Ventile in andere Kavitaten der MTP (Funke et al., 2010).
Nachteil dieser Technik ist, dass die nur einmal verwendbare MTP um Ventile und
Mikrodosiertechnik erweitert wird und dadurch sehr teuer ist. Aul3erdem reduziert sich die
Anzahl der verfigbaren Reaktorpositionen der MTP je nach Anzahl der Dosierstrome, da fir
jeden Dosierstrom pro Reaktorkavitat auch eine Reservoirkavitat nétig ist. Die pH- und pO-
Messung erfolgt Uber die Fluoreszenzmessung von im Kavitdtsboden immobilisierten
Sensoren (Funke et al., 2010; Huber et al., 2000).

Dieses Bioreaktorsystem wurde fiir sehr viele verschiedene Untersuchungen eingesetzt, von
denen hier nur beispielhaft einige beschrieben werden sollen. Diese umfassen etwa die
automatisierte ldentifikation von optimalen Medienzusammensetzungen (Rohe et al., 2012)
oder Prozessstrategien (Morschett et al.,, 2020) fir die Proteinproduktion mittels
Corynebacterium glutamicum. Auch groRe Stammbibliotheken konnen mit diesem
Bioreaktorsystem effizient durchmustert werden (Hemmerich et al., 2020). Bei der Produktion
von Lipase in Pichia pastoris oder Green Fluorescent Protein (GFP) in Hansenula polymorpha
und E. coli wurde eine Mal3stabsvergroRerung in den Labormal3stab erfolgreich demonstriert
(Hemmerich et al., 2014; Kensy et al., 2009).

Ein weiteres Bioreaktorsystem fir die Kultivierung mit geschittelten MTPs wurde unter dem
Namen p-24 entwickelt (Isett et al., 2007; Tang et al., 2006). Es handelt sich dabei um eine
Mikrotiterplatte mit insgesamt 24 Reaktorpositionen, in denen mit einem Arbeitsvolumen von

bis zu 10 mL kultiviert werden kann. Eine Besonderheit bei diesem Bioreaktorsystem ist, dass
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der Leistungseintrag zusatzlich zum Schittelvorgang noch durch submerse Begasung
unterstutzt wird. Diese Begasung erfolgt positionsspezifisch und soll dabei sowohl die pH-
Regelung (Begasung mit NH3 oder COy) als auch die pO2-Regelung (Begasung mit Stickstoff
oder Sauerstoff) Ubernehmen. Die pH- und pO.-Messung erfolgt Uber die
Fluoreszenzmessung von im Kavitatsboden immobilisierten Sensoren. Die Reaktorpositionen
kénnen jeweils positionsspezifisch temperiert werden. Bei einer Begasungsrate von 4 vwvm und
maximaler Schittelfrequenz wurden bei diesem Bioreaktorsystem maximale ki a-Werte von
0,016 - 0,036 s gemessen (Betts et al., 2014; Isett et al., 2007). Diese Werte sind etwa eine
GroRenordnung niedriger als bei anderen miniaturisierten Bioreaktorsystemen und begrenzen
den Einsatz dieses Bioreaktorsystems auf Anwendungen mit niedrigem Sauerstoffbedarf. Ein
typisches Anwendungsgebiet dieses Bioreaktorsystems umfasst die Kultivierung tierischer
Zelllinien (Betts et al., 2014), aber auch mikrobielle Kultivierungen von E. coli, Shewanella
oneidensis oder Saccharomyces cerevisae (Isett et al., 2007; Tang et al., 2006). Die
Skalierbarkeit des p-24 ist jedoch durch die niedrigen Sauerstofftransferkoeffizienten begrenzt.
Es gibt jedoch einen begrenzt erfolgreichen Bericht Gber eine Mal3stabsvergrdRerung bei der
Kultivierung von Gewebezellen (Chen et al, 2009). Eine Automatisierung mit einem
Pipettierroboter wurde hier jedoch nicht beschrieben.

Eine grundsatzlich andere Alternative zu geschittelten Bioreaktorsystemen sind
miniaturisierte Rihrkesselreaktoren. Dabei werden Rihrkesselreaktoren typischerweise bis in
den mL-MaRstab verkleinert, um ein befriedigendes Mal an Parallelisierung zu ermdéglichen
ohne die Probenahmemdglichkeiten zu stark einzuschrdnken.  Miniaturisierte
Ruhrkesselreaktoren, die nicht parallelisiert betrieben werden, wurden ebenfalls entwickelt,
haben aber durch ihre geringen Vorteile gegeniiber groReren Reaktoren nur geringe

Verbreitung (Lamping et al., 2003; Neubauer et al., 2013).

Ein Beispiel fur parallelisierte miniaturisierte Ruhrkesselreaktoren ist der ,Ambr-Bioreaktor”
(Ambr-15, Sartorius AG, Géttingen, Deutschland). Dieser besteht aus bis zu 48
miniaturisierten Ruhrkesselreaktoren, die jeweils in Zwoélfergruppen angeordnet sind. Jeder
Reaktor ist mit einem Schragblattriihrer oder einem Scheibenrihrer ausgeristet, der direkt
angetrieben wird (Velez-Suberbie et al., 2018). Die Rihrkesselreaktoren werden mit einem
einfachen Pipettierroboter ausgeliefert und werden normalerweise innerhalb einer
Sterilwerkbank betrieben (Ratcliffe et al., 2012). Der Pipettierroboter verfigt Uber einen
einzelnen Kanal, mit dem die pH- und Substratzugabe sowie die Probenahme erfolgen kann.
Zusatzlich besteht die Option, jeden Reaktor mit Pumpleitungen zu versehen, die ein
minimales Dosiervolumen von 5 pL aufweisen (Velez-Suberbie et al.,, 2018). Jede
Zwolfergruppe wird zusammen temperiert und gertihrt (Moses et al., 2012). Jeder Bioreaktor
kann individuell entweder submers oder in den Kopfraum begast werden (Hsu et al., 2012).

Die pH- und pO.>-Messung erfolgt &hnlich wie bei den vorher beschriebenen
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Bioreaktorsystemen Uber die kontaktlose Messung von Fluoreszenzfarbstoffen, die im
Behalterboden immobilisiert sind. Der ki.a betragt bei der Version mit Schragblattriihrer
lediglich bis zu 0,002 s* (Nienow et al., 2013), bei der Version mit Scheibenrihrer bis zu 0,05
s (Velez-Suberbie et al., 2018). Dadurch ist auch dieses Bioreaktorsystem auf Anwendungen
mit niedrigem Gasbedarf limitiert. Die meisten Anwendungen beschéftigen sich mit der
Charakterisierung von CHO-Zelllinien (Alsayyari et al., 2018; Hsu et al., 2012; Rameez et al.,
2014; Ratcliffe et al., 2012). Dabei wurde erfolgreich vom mL-Malf3stab bis zum 200 L Reaktor
skaliert (Rameez et al., 2014). Das Bioreaktorsystem wurde auch bei mikrobiellen
Fermentationen mit E. coli bei niedrigen Zelldichten eingesetzt, auch dort wurde erfolgreich
eine Mal3stabsiibertragung in den L-Mal3stab durchgefihrt (Velez-Suberbie et al., 2018).

Ein weiteres Beispiel der parallelen miniaturisierten Rulhrkesselreaktoren ist der
,DIOREACTOR 48* (Bioreaktorblock, 2mag AG, Miinchen, Deutschland). Dieser besteht aus
48 Ruhrkesselreaktoren mit einem Arbeitsvolumen von 8-14 mL. Jede Reaktorposition ist mit
einem gasinduzierenden Rihrorgan versehen, welches bei hoher Drehzahl (> 2000 rpm) Gas
aus dem Reaktorkopfraum in die Flussigphase saugt und gleichzeitig dispergiert (Puskeiler et
al.,, 2005a). Der gasinduzierende Rihrer koppelt dadurch die Begasungsrate mit der
Ruhrerdrehzahl, da die Reaktoren nicht mit separaten Begasungsorganen ausgestattet sind.
Die Ruhrorgane werden magnetisch-induktiv fir den gesamten Reaktorblock angetrieben
(Puskeiler et al., 2005a). Dadurch ist nur eine Ruhrerdrehzahl, eine Begasungsrate und damit
ein ka-Wert fur alle 48 Reaktoren innerhalb eines Experiments wahlbar. Es kdnnen
Ruhrerdrehzahlen zwischen 100 und 4000 rpm eingestellt werden, wobei ab einer Drehzahl
von 2800 rpm ein k.a von > 0,4 s erreicht wird (Puskeiler et al., 2005a). Dieser Wert zahlt zu
den hoéchsten, die bei miniaturisierten Reaktorsystemen erreicht werden und ermdglicht
Anwendungen mit hohem Sauerstoffbedarf. Zusétzlich zu den gasinduzierenden Rihrern
wurden auch Rihrorgane fir die Kultivierung von scherkraftempfindlichen Mikroorganismen
(Hortsch et al., 2010) oder die Hydrolyse von pflanzlichen Reststoffen (Riedlberger et al., 2013)
entwickelt, wobei der Gasaustausch jeweils Uber Kopfraumbegasung erfolgt. Das
Bioreaktorsystem wird typischerweise innerhalb von normalen Pipettierrobotern betrieben
(Haby et al., 2019; Janzen et al., 2019; Puskeiler et al., 2005a; Von den Eichen et al., 2021).
Es wurde zwar ein Labormuster mit mikrofluidischer Dosierung entwickelt (Gebhardt et al.,
2011), dies ist allerdings nicht kommerziell verfigbar. Daher muss der Pipettierroboter beim
Betrieb des Bioreaktorsystems sowohl den pH-Wert durch die Zugabe von Stellmitteln
korrigieren und Substrate fir Zulaufprozesse nachdosieren, als auch Proben aus den
Reaktoren entnehmen und verarbeiten (Haby et al., 2019; Janzen et al., 2019; Puskeiler et al.,
2005a; Von den Eichen et al., 2021). Die dabei entstehende Notwendigkeit, bei schnellen
mikrobiellen Prozessen eine Vielzahl von Robotertétigkeiten optimal zu steuern, hat zur

Entwicklung von speziell dafiir zugeschnittener Software geflhrt. So wurde etwa ein
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Labormuster flr eine prioritatsbasierte  Ablaufsteuerung basierend auf einem
.Marktplatzsystem® von der DASGIP AG (Julich, Deutschland) geschaffen (Kusterer et al.,
2008; Weuster-Botz et al., 2005). Bei dem ,Marktplatzsystem®“ wird jeder Aufgabe des
Pipettierroboters ein fiktiver Wert zugeordnet. Wenn der Pipettierroboter verfligbar ist, wird ihnm
die Aufgabe mit dem hdchsten Wert zugeteilt. Dieses Labormuster ist jedoch nicht kommerziell
verflgbar. Alternativ kann das Problem der begrenzten Roboterzeit gelést werden, indem
mehrere Roboter parallel fir den Betrieb des Bioreaktorblocks genutzt werden (Haby et al.,
2019). Dies erhoht die Kosten der Gesamtanlage allerdings betrachtlich und macht die
zuverlassige Abstimmung der einzelnen Pipettierroboter noétig. Auf3erdem wurde ein
Labormuster fur den kontinuierlichen Betrieb des Bioreaktorblocks entwickelt (Schmideder et
al., 2015).

Das Bioreaktorsystem wurde in der Vergangenheit fur eine Vielzahl mikrobieller Prozesse
eingesetzt (Faust et al., 2015; Kusterer et al., 2008; Strillinger et al., 2016). Diese umfassen
beispielsweise die Durchmusterung von Bacillus subtillis Stammen (Vester et al., 2009), die
Untersuchung von Ganzzellbiotransformationen mit E. coli (Priebe et al., 2021) und die
Identifikation geeigneter Reaktionsmedien flr gentechnisch verédnderte Saccharomyces
cerevisiae(Wagner et al., 2021). Die Skalierbarkeit wurde an verschiedenen Beispielen
untersucht. So wurde unter anderem die Mal3stabsvergréf3erung der Biomasseproduktion mit
E. coli erfolgreich durchgefuhrt (Puskeiler et al., 2005a). Auferdem wurde eine
MalstabsvergroRerung der Lipase-Produktion mit Komagataella pastoris vom
bioREACTORA48 bis in den Kubikmetermaf3stab durchgefihrt (Schmideder et al., 2016). Fur
die Produktion von Riboflavin mithilfe von Bacillus subtillis wurden &hnliche Produktausbeuten
im mL- und im L-Mal3stab gezeigt (Vester et al., 2009). Fir E. coli wurde bei Zulaufprozessen
ein Einfluss der intermittierenden Dosierung auf die Produktbildung bei bestimmten Proteinen
gefunden (Faust et al., 2014).

Aus den besonderen Konstruktionen der verschiedenen Bioreaktorsysteme ergeben sich fir
die praktische Anwendung Besonderheiten. So ist die Realisierung von Zulaufprozessen
anspruchsvoll, da fir die oft gewlinschte kontinuierliche Dosierung von Substrat extrem
niedrige Flissigkeitsmengen (in der Grof3enordnung von Nanolitern) in sehr hoher Frequenz
dosiert werden missen (Funke et al., 2010). Dafur kann entweder auf die Verwendung von
(Einweg) Mikrofluidik-Dosiersystemen zuriickgegriffen werden (Faust et al., 2014; Funke et al.,
2010; Gebhardt et al., 2011) oder es wird Standard-Pipettiertechnologie von Laborrobotern
verwendet (Haby et al., 2019; Puskeiler et al., 2005a). Diese ist allerdings nur fur
Dosiervolumina in der GrolRenordnung von Mikrolitern geeignet. Wenn mit maglichst hoher
Frequenz (wenige Minuten bis Sekunden) Substrat dosiert werden soll, muss das
Zulaufmedium im Vergleich zum L-Mal3stab stark verdinnt werden. Dies sorgt daflir, dass

entweder die Dauer der Zulaufphase durch den Volumenanstieg durch das verdinnte
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Zulaufmedium begrenzt wird oder die Dosierfrequenz niedriger ausfallen muss. Eine
Dosierfrequenz in der Grof3enordnung von Minuten setzt dann die Zellen stéandig wechselnden
Wachstumsbedingungen aus.

Die zweite wesentliche Einschrankung der meisten miniaturisierten Bioreaktorsysteme ist,
dass die Austattung des Laborroboters (Laborroboter inklusive integrierter Gerate fur die
Analytik) zum Betrieb der Reaktorsysteme keine zum normalerweise verwendeten
Labormal3stab vergleichbare Analytik erlaubt. Bei der manuellen Arbeit mit Reaktoren im L-
Malstab werden die Proben normalerweise ,off-line“ durch den Nutzer an potentiell allen
verfligbaren Analysegerdten des Labors ausgewertet. Diese Flexibilitat liegt bei
miniaturisierten Bioreaktorsystemen nicht vor. Das Problem wird dadurch verscharft, dass die
miniaturisierten Bioreaktorsysteme durch den hohen Grad an Parallelisierung eine hohe
Anzahl an zu analysierenden Proben generieren. Daher wird bei nicht-trivialer Analytik oftmals
auf die manuelle Probenauswertung zuriickgegriffen (Faust et al., 2014; Haby et al., 2019;
Hortsch and Weuster-Botz, 2011; Velez-Suberbie et al., 2018). Dies ist gefahrlich, da es das
Risiko beinhaltet, den Aufwand fir die Bioprozessentwicklung lediglich von der Kultivierung
auf die Analytik der Kultivierung zu verschieben.
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4 Material & Methoden

4.1 Allgemeines Material

Alle Materialen, die Ublicherweise in bioverfahrenstechnischen Arbeiten verwendet werden,
sind im Anhang angegeben. Das umfasst u.A. die verwendeten Gerate, Chemikalien und

Verbrauchsmaterialien, Medien und Lésungen.

4.2 Mikroorganismen

Fir die Etablierung der zweistufigen Reaktorkaskade wurde E. coli BL21 (DE3) mit einem
pET28a Plasmid verwendet. Auf dem Plasmid war eine Resistenz gegen das Antibiotikum
Kanamycin codiert. AuRerdem war das Gen fir das Protein mCherry aus Discosoma (Shaner
et al., 2004) unter Kontrolle eines T7-RNA-Promoters auf dem Plasmid codiert. Fur die
Stammbhaltung wurde eine exponentiell wachsende Schuttelkolbenkultur der Zellen mit der
dreifachen Menge an 50 % (v/v) Glycerin versetzt und anschlieBend bei -80 °C tiefgefroren

gelagert.

E. coli K12 MG1655 RARE (#61440 bei Addgene, Watertown, USA) mit einem pETDuet-
Plasmid mit einem Carboxylase-Gen aus Nocardia otitidiscaviarum und einer
Pyrophasphatase aus E. coli (EcPPase) unter der Kontrolle eines T7-RNA-Promotors (Weber
et al., 2021), wurde freundlicherweise von Frau Prof. Rother (Synthetische Enzymkaskaden,
Forschungszentrum Julich GmbH, Jilich, Deutschland) zur Verfigung gestellt. Die
rekombinanten Zellen wurden bei -80 °C gelagert, nachdem die exponentiell wachsende
Schuttelkolbenkultur abzentrifugiert, das Pellet in 0,9 % (w/v) NaCl resuspendiert und 1:1 mit

einer 50%igen (v/v) Glycerinldsung gemischt worden war.

4.3 Verwendete Bioreaktoren

Im Rahmen dieser Arbeit wurde mit Rihrkesselreaktoren im L- und mL-Maf3stab gearbeitet.

Im Folgenden werden die verwendeten Rihrkesselreaktoren vorgestellt.

4.3.1 Ruhrkesselreaktoren im L-Maf3stab

Fur alle Versuche im L-Malistab wurden Parallelreaktoren der Firma Eppendorf (DASGIP

Parallelreaktorsystem, Eppendorf AG, Hamburg, Deutschland) verwendet (siehe Abb. 3).
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Abbildung 3: Foto des Parallelreaktorsystems im L-Mal3stab. Jeder Glasrihrkesselreaktor befindet
sich in einem einzeln temperierbaren Mantel. Der Motor, Dosierstrecken sowie die Sonden (pH, pO32)
werden im Reaktordeckel montiert.

Dies ist ein vierfach paralleles Rihrkesselreaktorsystem mit einem Arbeitsvolumen von 0,3 bis
0,8 L pro Ruhrkessel. Es handelt sich um einwandige Reaktoren mit Flachboden, welche fir
die Temperierung in einen Heiz-/Kuhlblock gestellt werden. Die Riihrkesselreaktoren besitzen
zwei Seitenarme mit Septum fur die manuelle sterile Zugabe von Inokulum und weiteren
Substanzen. Uber einen auf dem Reaktordeckel montierten Elektromotor koénnen
Ruhrdrehzahlen von 100-1400 rpm realisiert werden. Als Rihrorgane wurden in dieser Arbeit
zwei 6 Blatt-Scheibenrihrer verwendet. Im Reaktordeckel sind zusatzlich zur Lagerung der
Ruhrwelle sieben PG-13,5 Gewindeanschliisse fur die Montage von pO:- und pH-Sonde,
Zuluft und Abgas, Stellmittel- und Substratzugabe vorgesehen. Fir die Dosierung von
Lésungen sind pro Reaktor vier Schlauchpumpen vorgesehen. Jeder Reaktor ist auRerdem
mit einer Leitféahigkeitssonde ausgerustet: Diese besteht aus einem elektrisch isolierten
Stahlstift im Reaktordeckel, durch den die Leitfahigkeit des Reaktionsmediums zum elektrisch
geerdeten Reaktordeckel, gemessen werden kann. Dies wurde im Rahmen dieser Arbeit
sowohl fiur die Detektion von Schaum (geringe Leitfahigkeit, > 100 pS) als auch der
Flissigkeitsoberflache (hohe Leitfahigkeit, > 1000 uS) des Reaktionsmediums genutzt. Uber
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eine Gasmischstation konnte jeder Reaktor individuell mit einer Mischung von Druckluft und
Stickstoff mit einer Flussrate von 0 - 250 L h? begast werden. Fir die Analyse der
Stoffwechselaktivitaten der Zellen verfligt das Reaktorsystem tiber eine Abgasanalytik mit der
der Kohlenstoffdioxidgehalt (CO.-Gehalt), Sauerstoffgehalt (O-Gehalt) und der Druck

gemessen werden kdnnen (BlueVary, BlueSens gas sensor GmbH, Herten, Deutschland).

Grundsatzlich wurde das Reaktorsystem mit der vom Hersteller gelieferten Software betrieben
(DASware Control, Eppendorf AG, Hamburg, Deutschland). Da die Abgasanalytik nicht vom
Hersteller des Parallelreaktorsystems stammte, wurde diese mithilfe eines am Lehrstuhl fir
Bioverfahrenstechnik der TUM entwickelten SiLA2-Treibers betrieben. AuRerdem verfligte die
Herstellersoftware zum Betrieb des Bioreaktorsystems tber eine OPC-UA (,Open Platform
Communications Unified Architecture®) Schnittstelle, mit der die Betriebsdaten der Reaktoren
gelesen und gesteuert werden kénnen. Fir diese Schnittstelle wurde ebenfalls ein am
Lehrstuhl fur Bioverfahrenstechnik der TUM entwickelter SiLA2-Treiber eingesetzt.

4.3.2 48 Ruhrkesselreaktoren im mL-Mal3stab

Ein zentrales Arbeitsmittel in diesem Forschungsvorhaben war ein paralleles
Ruhrreaktorsystem im mL-MaR3stab (bioREACTOR48, 2mag AG, Minchen, Deutschland).
Dieses besteht aus 48 Einzelreaktoren mit einem Arbeitsvolumen von 8-15 mL, welche in
einem Reaktionsblock zusammengefasst werden. Jeder Ruhrreaktor besteht aus einem durch
Strahlung sterilisierten Reaktionsgefa? mit Strémungsbrechern aus Polystyrol. Am Boden
jedes ReaktionsgefaBes sind Fluoreszenzfarbstoffe fir die kontaktlose Messung der
Gelostsauerstoffkonzentration und des pH immobilisiert (PreSens Precision Sensing GmbH,
Regensburg, Deutschland). Die kontaktlose Messung von pH und pO: erfolgt durch unterhalb
der Reaktoren positionierte Messriegel, wobei jeder Messriegel pH und pO; flr 8 Reaktoren
messen kann. In jedes Reaktionsgefald ragt eine Hohlachse hinein, an deren Ende ein
gasinduzierendes Rihrorgan gelagert ist. Dieses wird magnetisch-induktiv angetrieben und
saugt Prozessgas aus dem Reaktorkopfraum durch die Hohlachse in die Flissigphase und
dispergiert gleichzeitig die entstehenden Gasblasen. Dadurch ist die Menge des in die
Flissigphase eingetragenen Gases eine Funktion der Ruhrerdrehzahl und es wird ein k.a von

> 0,4 s unter Prozessbedingungen erreicht (Puskeiler et al., 2005a).

Auf die 48 Reaktionsgefale im Antriebsblock wird im Betrieb ein autoklavierbarer Deckel
aufgesetzt, in dem die Hohlachsen befestigt werden. Der Deckel hat einen zentralen
Anschluss fur die Sterilgasuiberlagerung aller Reaktoren. Dadurch wird Druckluft mit 4,8 L min
1 gleichzeitig in die Kopfraume aller Reaktoren gefordert, sodass ein Teil der Luft Gber die
Hohlachse ins Reaktionsmedium eingesaugt wird und der andere Teil durch die Abluftbohrung
des Reaktordeckels entweichen kann. Die aus den Abluftoohrungen des Deckels

entweichende Luft ermdglicht einen sterilen Betrieb der Rihrreaktoren, da durch die hohe
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Gasleerrohrgeschwindigkeit von 13,3 cm s der Eintrag von Partikeln aus der Umgebung nicht
moglich ist (Puskeiler et al.,, 2005a). Die Abluftbohrungen des Reaktorblocks dienen
gleichzeitig auch als Pipettieroffnungen fir die Dosierung von Substanzen wahrend der
Prozesszeit oder fur die Probenahme.

Das 48-fach parallele Reaktorsystem wurde mithilfe eines Pipettierroboters (Microlab STARIet,

Hamilton Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz) automatisiert betrieben (siehe Abb. 4).

4

Abbildung 4: 48 Ruhrkesselreaktoren im mL-Mafstab automatisiert durch einen Pipettierroboter. Bei
(A) Mikrotiterplattenlese- sowie -waschgerat (B) Nadelwaschstation mit drei Waschstationen und
Nadelsatzen (C) Bioreaktorblock mit 48 parallel betriebenen Rihrreaktoren (D) vom Roboter
selbststandig zu 6ffnende Reaktionsgefalle (,FlipTubes®) (E) fur at-line Messungen verwendete
Mikrotiterplatten

Der Pipettierroboter besteht aus einem Arbeitsbereich, in dem sich ein seitlich verschiebbarer
Arm (,X-Arm“) bewegen kann. An diesem Arm sind acht Pipettierkanéle und ein Plattengreifer
befestigt. Diese sind jeweils unabhéngig in Y- und Z-Richtung beweglich, teilen sich allerdings
zwei Linearachsen in Y-Richtung. Die Pipettierkandle besitzen keine fest montierten
Pipettierspitzen, stattdessen kbnnen nach Bedarf verschiedene Spitzen gekoppelt werden. In
dieser Arbeit wurden standardmafRig Stahlnadeln mit einem Arbeitsvolumen von 300 pL
verwendet, da nur diese diinn genug sind, um durch die Pipettieréffnungen des Reaktorblocks
in die Flissigphase hinein zu reichen. Die Spitzen wurden nach jeder Benutzung durch
Aufsaugen (Aspiration) und Dispensieren von 300 pL Ethanol bei einer Eintauchtiefe von 20
mm desinfiziert. AnschlielRend wurden die Nadeln mit sterilfiltriertem, deionisiertem Wasser in
einer Nadelwaschsstation (Needle Wash Station CR, Hamilton Bonaduz AG, Bonaduz,
Schweiz) gereinigt und bis zur erneuten Nutzung geparkt. Die Nadelwaschstation besitzt

Aufnahmen fir drei Nadelsatze von jeweils acht Pipettiernadeln. Dadurch konnte unmittelbar
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nach dem Absetzen eines Nadelsatzes fur die Waschung ein neuer, frisch gewaschener
Nadelsatz fur eine unterbrechungsfreie Pipettiertatigkeit aufgenommen werden. Die drei

Nadelsétze wurden rotierend verwendet.

Im Unterschied zu den vorherigen Arbeiten am Lehrstuhl fur Bioverfahrenstechnik erfolgt die
Pipettierung bei diesem Roboter nicht durch die Bewegung von Systemfllssigkeit (Faust et al.,
2014; Puskeiler et al., 2005b; Vester et al., 2009). Stattdessen erzeugt ein Kolben innerhalb
des Pipettierkanals Uber- oder Unterdruck innerhalb einer Luftsaule, durch die je nach
Pipettenposition Flussigkeit angesaugt oder dispensiert werden kann. Jeder Pipettierkanal
verfugt Uber verschiedene Techniken fir eine individuelle Flissigkeitsoberflachenerkennung.
Im Rahmen dieser Arbeit wurde lediglich die kapazitive Flussigkeitsoberflachenerkennung
genutzt. Grundsatzlich wurde bei allen Aspirationsschritten, soweit nicht anders vermerkt, die
Flissigkeitsoberflaiche kapazitiv detektiert und anschlieRend fir die Aspiration eine
Eintauchtiefe  relativ.  zur  Flussigkeitsoberflache  angefahren.  Wé&hrend  des
Aspirationsprozesses folgt der Roboter dann der Flissigkeitsoberflache basierend auf der
konfigurierten Geometrie des Behalters. Dies ist méglich, da beim Roboter fur jeden im

Arbeitsbereich befindlichen Flissigkeitscontainer die Innengeometrie definiert wurde.

AuRerdem verfugt der Roboter in seinem Arbeitsbereich tber Werkzeuge zum Offnen
spezieller ReaktionsgefalRe (FlipTubes, Hamilton Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz) und zum
Greifen von Objekten mithilfe der Pipettierkanale (CO-RE Gripper, Hamilton Bonaduz AG,
Bonaduz, Schweiz). Da mit diesen Greifern Objekte nicht au3erhalb des Arbeitsbereichs des
Roboters bewegt werden konnen, ist der Roboter zuséatzlich mit einem separaten Greifarm
(ISWAP, Hamilton Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz) ausgestattet, mit dem Gerate aulRerhalb

des Arbeitsbereichs des Roboters bestlickt werden kénnen.

Darliber hinaus ist ein Waschgerat fur Mikrotiterplatten (405 LS, Biotek, Winooski, USA) sowie
ein Absorptions- und Fluoreszenzmessgerat fur Mikrotiterplatten (Synergy HTX, Biotek,
Winooski, USA) in den Roboter integriert. Diese werden wahrend der Prozesse durch den

Roboter gesteuert und durch den separaten Greifarm mit Mikrotiterplatten bestlickt.

AulBerdem ist der Pipettierroboter mit einem Schuttel-/Heizgerét fur Mikrotiterplatten oder
Deep-Well-Platten (Hamilton Heater Shaker, Hamilton Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz)
ausgestattet, mit dem die at-line Biotransformation fur die Expressionsuntersuchung von E.
coli NoCAR durchgefiihrt wurde.
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4.4 Ablaufsteuerungen zum Betrieb der Rihrreaktoren im mL-
Mal3stab

Der Pipettierroboter muss wahrend der Prozesse im mL-MaRstab Substrat nachdosieren, den
pH durch die Zugabe von Stellmitteln korrigieren, Induktorsubstanzen zu definierten
Zeitpunkten in die Reaktoren dosieren sowie Proben nehmen, verdiinnen und messen. Diese
Tatigkeiten missen parametrisiert und zu sinnvollen Zeiten im Prozess ausgefihrt werden.

Dafur wurden in dieser Arbeit zwei verschiedene Ablaufsteuerungen genutzt.

Zum einen eine monolithische Ablaufsteuerung, welche die Aufgaben des Roboters
sequentiell abarbeitet und die weitgehend durch den Hersteller des Pipettierroboters geliefert
wurde. Diese wurde fir die Etablierung der zweistufigen Expressionsoptimierung mit E. coli

mCherry genutzt.

Zum anderen wurde eine Ablaufsteuerung genutzt, welche in der Lage ist, die anstehenden
Aufgaben basierend auf ihrer Echtzeitprioritdt abzuarbeiten. Diese wurde im Rahmen des
Forschungsvorhabens erarbeitet und wurde im Rahmen der Untersuchung der Expression von
NoCAR in E. coli eingesetzt.

4.4.1 Ablaufsteuerung ohne Berucksichtigung der Echtzeitprioritat

Diese Software biindelt die gesamte Funktionalitat, die fir den Betrieb des Reaktorblocks nétig
ist, innerhalb der Herstellersoftware des Pipettierroboters (Venus 4.5, Hamilton Bonaduz AG,
Bonaduz, Schweiz). Grundsatzlich arbeiten drei Threads (ein Thread ist ein Vorgang innerhalb
einer Software, der im gleichen Speicherbereich, aber zeitlich entkoppelt stattfindet) innerhalb
der Anwendung parallel: a) die Hauptschleife, die den Start der Roboteraufgaben initiiert, b)
ein Thread, der die Datenaufzeichnung der pH-Messriegel durchftihrt und c) ein Thread, der
die Datenaufzeichnung und Uberwachung des Parallelbioreaktorsystems im mL-MaRstab
durchfiihrt. Der anspruchsvollste Teil der Anwendung ist die Hauptschleife, da wahrend der
Kultivierungen im Parallelreaktorsystem im mL-Malfistab eine Vielzahl von Aufgaben parallel
durchgefiihrt werden mussten, die durch die pipettierende Arbeitsweise des Roboters
notwendigerweise sequentiell erfolgen missen. Ein schematischer Uberblick der Logik der

Hauptschleife ist in Abbildung 5 dargestellt.
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Abbildung 5: Schematischer Ablauf der vom Hersteller des Pipettierroboters mitgelieferten Software
zum Betrieb des Bioreaktorblocks. Nach der Initialisierung geht die Software die einzelnen ausfiihrbaren
Roboteraufgaben sequentiell durch. Falls eine der Aufgaben ausfihrbar ist, wird sie ausgefihrt. Dabei
findet keine Beurteilung statt, ob und welche weiteren Aufgaben zum gleichen Zeitpunkt ausfiihrbar
gewesen waren. Das Prozessende wird nur ausgefuhrt, wenn dies durch den Nutzer manuell
ausgewahlt wurde.

Grundsatzlich wurde nach einer |Initialisierung der Software und der Gerate in einer
Endlosschleife eine Liste von Aufgaben auf ihre Ausflihrbarkeit untersucht. Die Ausfuhrbarkeit
war dabei individuell fir die einzelnen Aufgaben definiert. Jede Aufgabe bezog sich allerdings
immer auf alle Parallelreaktoren gleichzeitig. Im ersten Schritt der Hauptschleife wurde die
Ausfuhrbarkeit der pH-Regelung geprift. Beim pH wurde eine Mindestzeit zwischen zwei
Ausfihrungen sowie ein mindestens zu dosierendes Volumen geprift. Wenn der durch den
Proportionalregler (,P-Regler) erzeugte Stellwert ein Volumen dosieren wirde, welches
niedriger als das Mindestdosiervolumen ist, ist die pH-Regelung nicht ausfuhrbar. Fir die
Substratzugabe ist ebenfalls ein minimales Dosiervolumen hinterlegt. Wenn das hinterlegte
Dosierprofil zum Zeitpunkt der Beurteilung fur alle Reaktoren ein niedrigeres Dosiervolumen
als das minimale Dosiervolumen nahelegt, wird die Roboteraufgabe als nicht ausfiihrbar

interpretiert. Die Zugabe des Induktors erfolgt zu festen Zeitpunkten, das bedeutet, die
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Aufgabe Induktion ist ausfiihrbar wenn der vorher festgelegte Zeitpunkt fir die Induktorzugabe

erreicht oder tberschritten war.

Die Probenahme wurde ebenfalls anhand von vorher festgelegten Zeitplanen durchgefuhrt.
Aus einer Konfigurationsdatei wurde eine Liste von Zeitpunkten geladen, zu denen eine
Probenahmeprozedur als ausfuhrbar identifiziert wurde. Da jedoch eine vollstandige
Probenahmeprozedur fiir alle 48 Reaktoren bis zu eine halbe Stunde gedauert hétte, ist diese
in insgesamt vier Sub-Schritte unterteilt. Im ersten Schritt wurde Puffer fur die Verdiinnung in
einer Mikrotiterplatte vorgelegt, im zweiten Schritt wurden die Proben aus dem Reaktor
entnommen, im dritten Schritt wurden die Probe sequentiell 1:10 und 1:100 verdinnt und im
vierten Schritt wurde die Proben photometrisch gemessen. Jeder dieser Sub-Schritte wurde
innerhalb der Programmlogik separat ausgefihrt. Das bedeutet, dass zum
Probenahmezeitpunkt zuerst die Verdlinnung vorgelegt wurde, dann sprang die Hauptschleife
wieder an ihren Ausgangspunkt und prifte die Ausflhrbarkeit aller anderen Aufgaben und
bearbeitete diese gegebenenfalls. Wenn die Hauptschleife wieder bei der Prifung der
Ausfuhrbarkeit der Probenahme angelangt war, wurde der folgende Sub-Schritt der
Probenahme ausgefiihrt. Wenn nach insgesamt vier Durchldufen der Hauptschleife das Ende
der Probenahmeprozedur erreicht war, galt die Probenahme bis zum nachsten
Probenahmezeitpunkt wieder als nicht ausfiihrbar.

Die Konfiguration der Parallelprozesse mit E. coli erfolgte sowohl direkt innerhalb der Venus-
Software des Herstellers als auch in Steuerdateien, die als Tabellen in verschiedenen

Dateiformaten vorlagen (.csv, .xslx).

Diese Software ist durch die mangelnde Priorisierung nur bedingt fiir pipettierintensive
Parallelprozesse im mL-Malstab geeignet. AuRerdem sind bestimmte Versuchsbedingungen
innerhalb der Software nicht umsetzbar (z.B. feste Dosierfrequenzen fir den Zulauf). Dartber
hinaus ist die Verdnderung von Komponenten wie der Probenahmeprozedur durch die starke
Integration innerhalb der Venus-Software schwierig und bendtigt einige Erfahrung des
Nutzers. Dies lag daran, dass die Programmbestandteile fiir die Ablaufsteuerung (wann ist
welche Aufgabe ausfuhrbar?) und der Pipettierlogik (was wird wo und wie aspiriert und
dispensiert?) sich Uberlagern, sodass der Nutzer beide Bestandteile verstehen musste um

eine von beiden verandern zu kdnnen.

4.4.2 Prioritatsbasierte Ablaufsteuerung

Daher wurde im Rahmen des Forschungsvorhabens eine weitere Ablaufsteuerung etabliert,
die diese Einschrankungen nicht haben sollte. Ein Kernelement des Entwurfs bestand darin,
dass eine strenge Trennung zwischen der Ausfihrung von Aufgaben durch den
Pipettierroboter und der Steuerung der Aufgaben durch die Ablaufsteuerung erreicht werden

sollte.
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Die prioritatsbasierte Ablaufsteuerung wurde in Python geschrieben, wobei die Aufgaben zum
Betrieb des Bioreaktorblocks (Zulauf, pH-Regelung, Probenahme, Induktion) anhand ihrer
Echtzeitprioritat regelmafig gewichtet wurden. Wenn der Pipettierroboter zum Zeitpunkt der
Prioritatsberechnung verfigbar war, wurde die jeweils wichtigste Aufgabe an den

Pipettierroboter Gbergeben und ausgefuhrt.

Die Konfiguration der Ablaufsteuerung erfolgte Uber ein ,user script‘. Das ist eine in der
Programmiersprache Python geschriebene Konfigurationsdatei, bei der unter anderem
folgende Parameter fir jede Pipettieraufgabe festgelegt wurden:

- Minimale / Maximale Prioritat
- Minimales / Maximales Dosiervolumen
- Minimaler / Maximaler Abstand zwischen zwei Ausfiihrungen der Pipettieraufgabe

- Welcher Methodenname beim Roboter aufgerufen werden soll

Es wurden zwei verschiedene Modi der Prioritatsberechnung erstellt, namlich die ,zeitbasiert

skalierende Prioritat* und die ,volumenbasiert skalierende Prioritat".

Bei der ,zeitbasiert skalierenden Prioritat" steigt die Prioritédt nach dem Zeitpunkt, ab dem eine
Pipettieraufgabe ausfiihrbar wurde linear bis zum festgelegten oberen Zeitlimit. Das heifl3t, die
Aufgabe hat die Minimalprioritat wenn sie ausfiihrbar wird und die Maximalprioritat wenn das
festgelegte obere Zeitlimit erreicht wurde, dazwischen wird linear interpoliert. Diese Art der

Prioritatsberechnung wurde fir die Probenahme verwendet.

Bei der ,volumenbasiert skalierenden Prioritat® erhélt ab dem Punkt, an dem eine
Pipettieraufgabe ausfuhrbar wurde, diese ihre Minimalprioritdt. Die maximale Prioritat wird
erreicht, wenn bei allen Bioreaktorpositionen das vorher konfigurierte, maximal in einem Schritt
dosierbare Volumen erreicht wurde. Dazwischen wird linear interpoliert. Diese Art der
Prioritatsberechnung wurde fir den Substratzulauf, die pH-Regelung und die Induktion

verwendet.

Beim Substratzulauf wird fir jede aktive Position eine Python-Funktion definiert, die als
EingangsgroRe die Prozesszeit in Stunden bekam und als Ergebnis die Zulaufrate in yL h?
ausgibt. Damit kdnnen alle Dosieraufgaben verhaltnismafig einfach abgebildet werden, etwa
.otarte nach X Stunden Prozesszeit mit einer Zulaufrate, die mit einer exponentiellen Funktion

ansteigt und nach Y Stunden Prozesszeit beendet wird“.

DarlUber hinaus wurde auch bei dieser Ablaufsteuerung die Steuerung und Datenerfassung
der pH- und pO.-Messriegel und des Bioreaktorblocks integriert. Die Kommunikation mit den
Geréaten erfolgte Uber zwei am Lehrstuhl fur Bioverfahrenstechnik entwickelte SiLA2-Treiber.

Bei den pH/pO.-Messriegeln wurden der pH und der DO-Wert mit einer Abtastzeit von 30
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Sekunden gemessen und die erhaltenen Daten in die verwendete InfluxDB-
Zeitreihendatenbank (InfluxData, San Francisco, USA) gespeist. Bei der Steuerung des
Bioreaktorblocks wurde die gewinschte Drehzahl zu Prozessbeginn eingestellt und die Ruhrer
gestartet. Wahrend des Prozesses wurde alle 15 Sekunden der Ruhrerzustand (drehend /
nicht drehend) anhand der im Bioreaktorblock montierten Hallsensoren ausgelesen und die
Zustande ebenfalls in die InfluxDB-Zeitreihendatenbank geschrieben.

AulRerdem war die Ablaufsteuerung in der Lage, einzelne Reaktoren basierend auf unplausibel
abweichenden pH Messwerten (mehr als zwei pH-Einheiten vom Regelungsziel entfernt) oder
stillstehendem Rihrorgan nach drei erfolglosen Neustarts auszuschliel3en. Aufgrund dessen

wurde der Reaktor dann von der pH-Regelung und der Probenahme ausgeschlossen.

Die Datenvisualisierung wahrend des Prozesses erfolgt tber das Chronograf-Plugin
(InfluxData, San Francisco, USA) der Zeitreihendatenbank, bei dem basierend auf SQL-
Abfragen die Daten aus der Zeitreihendatenbank visualisiert werden. SQL (,Structured Query
Language®) ist eine Datenbanksprache, mit der Daten aus der Datenbank gelesen werden
kénnen.

Fur diese Ablaufsteuerung wurde im Rahmen dieser Arbeit die Schnittstelle des
Pipettierroboters und die zugehérige Methodenbibliothek sowie ein einfacher digitaler Zwilling

geschrieben.

4.5 Kultivierung von E. coli fur die zweistufige
Expressionsoptimierung

4.5.1 Kultivierung im L-Mal3stab

Die Vorkultur von E. coli mCherry wurde in 500 mL Schiittelkolben mit Schikanen und einem
Arbeitsvolumen von 100 mL angesetzt. Die Vorkultur von E. coli NOCAR wurde in 1000 mL
Schittelkolben mit Schikanen und einem Arbeitsvolumen von 100 mL angesetzt. Es wurde
LB-Medium (5 g L'* Hefeextrakt, 10 g L™ Pepton, 5 g L** NaCl, 50 mg L** Kanamycin fir E. coli
mCherry oder 50 mg L* Ampicillin fiir E. coli NoCAR), dem 100 pL Zellen aus der aufgetauten
Stammkultur zugesetzt wurden, verwendet. Jede Stammkultur wurde nur genau ein einziges
Mal aufgetaut. Die Zellen wurden fur mindestens 7,5 Stunden in einem Schiittler (Multitron,

Infors, Bottmingen-Basel, Schweiz) bei 37 °C und 150 rpm inkubiert.

Von der Vorkultur wurden die RuUhrkesselreaktoren im L-Mal3stab inokuliert. Die
Inokulationsdichte betrug bei allen Versuchen 0,15 g L, auBer bei den Versuchen zum
Einfluss der Wachstumsrate im L-Maf3stab auf die folgende Expression des Zielproteins. Dort
lag die Startzelldichte jeweils bei 0,02 g L (Uset = 0,15 ht) und 0,005 g L (Uset= 0,2 h?). Die

pH-Sonden wurden bei pH 7 und pH 4 kalibriert. Die Pumpen fir die Zulaufdosierung wurden
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gravimetrisch vor jedem Experiment kalibriert. Die zusammengesetzten Bioreaktoren wurden
danach mit einer 9:1 Mischung von deionisiertem Wasser und Leitungswasser autoklaviert.
AnschlieBRend wurde das Wasser steril durch das verwendete Mineralmedium
(Zusammensetzung im Anhang) ausgetauscht. Die pO2-Sonden wurden mit Druckluft (100 %)
und Stickstoff kalibriert (0 %). Der pH wurde auf pH 7,0 durch die Zugabe von 12,5 % (v/v)
Ammoniakwasser geregelt. Die Geldstsauerstoffkonzentration wurde auf > 30 % Luftsattigung
geregelt, indem die Riuhrerdrehzahl zwischen 600 - 1400 rpm variiert wurde. Die Reaktoren
wurden mit Druckluft mit einer Begasungsrate von 4 vvm begast. Die Abgaskihler der

Reaktoren wurden auf 10 °C temperiert um Verdunstung zu reduzieren.

Es wurde eine Satzglucose von 5 g L™ vorgelegt. Das Ende der Satzphase wurde anhand des
Anstiegs des Geldstsauerstoffsignals Uber 75 % Luftsattigung innerhalb eines Skripts in der
Steuerungssoftware DASware Control detektiert und anschlieRend automatisch der Zulauf mit
einer fest vorgegebenen Wachstumsrate gestartet. Die erreichte Zellkonzentration wurde unter
Vernachlassigung der Startzellkonzentration und mit einem Ausbeutekoeffizienten von 0,5 g
Zellen g* Glukose abgeschatzt. Die Zulaufrate wurde abgeschatzt unter der Annahme eines
idealen Zulaufreaktors unter Vernachlassigung des Erhaltungsstoffwechsels und der
Volumenveranderungen durch die Zugabe des Substrats und durch Verdunstung. Die
Berechnung der Zulaufrate erfolgte nach Gleichung 18. Der Zulauf bestand aus 500 g L*
Glukose mit 12,5 g Lt MgSOs..

Es wurden 10 % (v/v) Antischauml6sung (AF 204, Sigma-Aldrich / Merck KgaA, Darmstadt,
Deutschland) automatisch basierend auf dem Messsignal der Leitfahigkeitssonde zugegeben.
Die Leitfahigkeitssonde wurde bei allen Expressionsuntersuchungen bei Prozessbeginn
wenige Zentimeter oberhalb der Flussigkeitsoberflache platziert, so dass eventuell
entstehender Schaum eine leitfahige Verbindung zwischen Sondenspitze und Reaktorerdung
herstellen konnte. Wenn die Leitfahigkeitssonde eine Leitfahigkeit von > 100 uS zwischen
Sondenspitze und Reaktordeckel gemessen hat, wurde Antischaumldsung dosiert, aul3er die

gesamte zugegebene Menge an Antischaumldsung betrug bereits mehr als 20 mL.

Der exponentielle Zulauf wurde nach dem Ablauf der definierten Zeit fur die Zellbildungsphase
gestoppt und die Zellen wurden fir die Untersuchung der Proteinexpression automatisiert auf

die Ruhrkesselreaktoren im mL-Malstab verteilt.

4.5.2 Allgemeine Reaktionsbedingungen im mL-Maf3stab
Alle hier vorgestellten Kultivierungen im mL-Maf3stab fanden im Rahmen von zweistufigen
Expressionsuntersuchungen statt, bei denen die Biomassebildungsphase vorher im L-

Mal3stab stattgefunden hatte. Daher lagen zu Prozessbeginn in allen betriebenen Reaktoren
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im mL-MaRstab Zellen in definiertem Medium mit einer Zelldichte von 10-20 g L vor. Bei allen
Versuchen betrug die Begasungsrate fiir den gesamten Bioreaktorblock 4,8 L min?, dies
entsprach einer Sterilgastiberlagerung von 0,1 L min pro Reaktor.

4.5.3 Kultivierungen von E. coli mCherry im mL-Mal3stab

Bei E. coli mCherry wurde eine Reaktortemperatur von 37 °C eingestellt. Die Zuluft wurde
nicht befeuchtet und der Kopfraum des Bioreaktorblocks auf 10 °C gekuhlt. Das
Arbeitsvolumen im Reaktor betrug jeweils 11 mL. Die Ruhrerdrehzahl wurde innerhalb der
ersten fuinf Minuten von 2500 rpm auf 3000 rpm gesteigert. Der pH wurde bei pH 6,9 durch die
Zugabe von 1 M HCI oder 12.5 % (v/iv) Ammoniakwasser eingestellt. Isopropyl B-D-1-
thiogalactopyranosid (IPTG) wurde automatisch nach einer Stunde durch den Pipettierroboter
aus vorher manuell geodffneten Reaktionsgefalen zugegeben. Es wurde eine konstante
Zulaufrate von 2,4 g Glukose L h* durch intermittierende Dosierung des Pipettierroboters
vorgegeben. Das Zulaufmedium bestand aus 300 g L Glukose mit 7,5 g L' MgSO,. Das
minimale Dosierintervall betrug 9 min, dies konnte jedoch nicht exakt eingehalten werden, da
dies die dort verwendete Steuerung des Pipettierroboters nicht erméglichte. Die Prozesszeit
betrug 18 Stunden, wobei etwa stiindlich Proben durch den Pipettierroboter fur die Messung
der optischen Dichte und der Fluoreszenz fiir die Abschétzung der Biomassekonzentration

und der Proteinkonzentration aus allen Parallelreaktoren entnommen wurden.

4.5.4 Kultivierungen von E. coli NOCAR im mL-Mal3stab

Bei E. coli NoCAR wurde eine Reaktionstemperatur von 30 °C eingestellt. Die Zuluft wurde
durch eine Gaswaschflasche befeuchtet und der Kopfraum des Bioreaktorblocks wurde auf 20
°C temperiert. Das Arbeitsvolumen im Reaktor betrug jeweils 10 mL. Es wurde eine fixe
Ruhrerdrehzahl von 3000 rpm eingestellt. Der pH wurde durch Zugabe von 12,5 % (v/v)
Ammoniakwasser auf pH 6,9 eingestellt. Es wurden konstante Zulaufraten von 1 - 4,8 g
Glukose L* h? eingestellt. Dafiir wurden verschiedene Konzentrationen von 100 - 300 g L*
Glukose als Zulaufmittel verwendet, damit bei einer Dosierfrequenz von 6 h* ein minimales
Dosiervolumen von 14 uL nicht unterschritten wurde. In den jeweiligen Zulaufmedien befand
sich aulRerdem MgSO.im Verhaltnis von 1:40 zur Glukose (beispielsweise befand sich bei 300
g L Glukose 7,5 g L™t MgSQ, im Zulauf). Nach einer Stunde Prozesszeit wurden 0,24 - 32 uM
IPTG als Induktor hinzugegeben. Es wurden in verschiedenen Experimenten die
Stammldsungen des IPTG so gewahlt, dass pro Reaktor zwischen 15 und 200 pL dosiert
wurde. Die Stammldsung wurde in speziellen 1,5 mL Reaktionsgefalien (FlipTubes, Hamilton
Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz) auf der Arbeitsflaiche gelagert, die vom Pipettierroboter

autonom gedffnet und geschlossen werden konnten.

Fur alle Versuchsbedingungen wurden die Versuche in mindestens vier biologischen

Replikaten durchgefuhrt.
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4.5.5 Biotransformation von E. coli NoCAR

Das verwendete Biotransformationsverfahren ist adaptiert von Schwendenwein et al.

(Schwendenwein et al., 2019).

Die Biotransformationen wurden automatisch am Ende der Kultivierungen von E. coli NOCAR
im mL-MaR3stab in einer Deep-Well-Plate (DWP) mit einem Arbeitsvolumen von 1 mL
durchgefiuhrt. Die Biotransformation besteht in der Umwandlung von 3-Hydroxybenzoesaure
in 3-Hydroxybenzaldehyd. Zum Nachweis wird 2-Aminobenzamidoxim (ABAO) zugegeben,
das mit 3-Hydroxybenzaldehyd zu 4-Amino-2-(3-hydroxyphenyl)-1,2,3,4-tetrahydrochinazolin-
3-oxid reagiert. Dieser ABAO-Phenol-Komplex ist bei 360 nm photometrisch messbar. Ein

schematischer Uberblick tiber die Zusammensetzung ist in Abbildung 6 dargestellt.

L

25 uL DWP _ _
E Reaktorinhalt v + 500 pL Mineralmedium

3-Hydroxybenzoesaure in PBS

[] + 225 L PBS

N

25 L DWP _ _
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3-Hydroxybenzaldehyd in PBS

1] +0-500 uL PBS
~_ 7 ~_

Abbildung 6: Schematischer Uberblick tber die Zusammensetzung der Reaktionsansatze der
Biotransformationen fir Messpositionen (oben) und die Kalibriermessungen (unten). Nach Ende der
Expressionsphase im mL-Maf3stab wurden 25 pL aus jedem Reaktor entnommen und in eine Vertiefung
der ,Deep Well Plate* (DWP) gegeben. Dazu wurden bei den Messpositionen 250 yL 10 mM 3-
Hydroxybenzoesaure geldst in PBS, 225 puL PBS und 500 pL Mineralmedium gegeben. Bei den
Kalibrierpositionen wurden 0-250 pL 12 mM Hydroxybenzaldehyd geldst in PBS gegeben und
anschlielend auf 1 mL Gesamtvolumen aufgefullt.
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Fur alle 48 Probenpositionen wurden 25 uL Zellen aus den Riuhrkessel-Bioreaktoren im mL-
Maf3stab mit 250 pL 10 pM 3-Hydroxybenzoesaure, geldst in phosphatgefpufferter Salzlésung
(PBS, 8 g L* NaCl, 0.2 g L* KCI, 1.44 g L' Na;HPO4, 0.24 g L* KH,PO.), 500 pL
Mineralmedium nach Riesenberg (Riesenberg, 1991) mit 10 g L* Glukose und 225 uL PBS
gemischt.

Fur jedes Parallelexperiment wurden drei Kalibrierkurven erstellt. Jede Kalibrierkurve enthalt
sechs verschiedene Produktkonzentrationen. Grundsatzlich wurde die Eduktldsung (3-
Hydroxybenzoesaure) durch verschiedene Mengen der Produktlbsung (12 mM  3-
Hydroxybenzaldehyd, gelost in PBS) ersetzt, um eine endgultige Produktkonzentration in der
DWP von 0 bis 3 mM zu erreichen. Um in allen Kalibriervertiefungen identische Volumina zu
erhalten, wurden die Positionen nach Zugabe der Zellldsung und des mineralischen Mediums
auf 1 mL mit PBS aufgeflllt. Die Biomasse fur alle Kalibrierkurven wurde von der ersten (Al)

Bioreaktorposition des jeweiligen Versuchs aspiriert.

Alle fur die Biotransformation erforderlichen Losungen wurden fir jedes Experiment frisch
zubereitet.

Nach der Herstellung der Ausgangsreaktionsmischung fur die Biotransformationen wurde die
DWP bei 35 °C und 1000 rpm geschuttelt (Hamilton Heater Shaker, Hamilton Bonaduz AG,
Schweiz). Alle 1,1 Stunden wurden 50 pL aller Positionen (48 Probenpositionen und 18
Kalibrierungspositionen) in eine Mikrotiterplatte Ubertragen und mit 50 uL ABAO-L6sung
gemischt. Die ABAO-LAsung bestand aus 10 mM ABAO, gel6st in Natriumacetatpuffer (3,69
g L Natriumacetat, 3,15 % (v/v) Essigsaure, 5 % (v/v) Dimethylsulfoxid, pH auf 4,5 eingestellt).
AnschlieBend wurde die Mikrotiterplatte 45 Minuten bei Raumtemperatur inkubiert und
photometrisch bei 360 nm und 600 nm in einem Mikrotiterplatten-Lesegerat (Synergy HTX,
Biotek, Winooski, USA) gemessen. Die Mikrotiterplatte wurde mit einem von dem
Pipettierroboter betriebenen Mikrotiterplattenwaschgeréat (405 LS, Biotek, Winooski, USA)
gewaschen. Die Probenflissigkeiten wurden zunéchst abgesaugt und verworfen, gefolgt von
drei Dispensier- und Absaugschritten mit 300 pL deionisiertem Wasser mit 0,1 % (v/v) Tween
(Tween 20, Amresco, Solon, USA). Schlie3lich wurde die restliche Waschlésung abgesaugt
und verworfen, und die Mikrotiterplatte wurde von dem Pipetierroboter in ihre

Ausgangsposition gebracht.

Es wurden insgesamt funf Messungen durchgefiihrt, darunter eine Messung direkt nach

Beginn der Biotransformation.

4.5.6 Auswertung der Biotransformationen

Grundsatzlich wird bei der in dieser Arbeit verwendeten Biotransformation mit E. coli NoCAR

die Enzymaktivitat durch die Absorptionsmessung bei 360 nm gemessen. Bei dieser
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Wellenlange absorbiert das Reaktionsprodukt der Biotransformation (3-Hydroxybenzaldehyd).
Da bei der automatisierten Versuchsdurchfihrung im Rahmen dieser Arbeit keine
Zellabtrennung moglich war, ergaben sich daraus verschiedene Probleme fir die Auswertung

der Biotransformation:

1) Die Biomasse im Biotransformationsgefal3 tragt zur Absorption bei 360 nm bei, sodass
die Produktkonzentration nicht unabhéangig von der Biomassekonzentration gemessen
werden kann.

2) Wahrend der Biotransformation wachsen die Zellen. Die Wachstumsgeschwindigkeit
hangt allerdings von der zum jeweiligen Zeitpunkt vorliegenden Produktkonzentration
ab.

3) Die Ausgangsbhiomasse in den Proben- und Kalibrierpositionen hangt von der vorher
angewandten Zulaufrate ab, da die Zellen fur die Biotransformation um einen festen
Faktor verdunnt werden. Durch die verschiedenen Zulaufraten wahrend der Expression
ergab sich eine unterschiedliche finale Zelldichte in den Rihrreaktoren im mL-Maf3stab

Daher wurde beim Projektpartner (Michael Osthege, Institut fir Bio- und Geowissenschaften,
IBG-1: Biotechnologie, Forschungszentrum Jilich GmbH, Julich, Deutschland) ein auf
Bayes’scher Statistik basierendes, mechanistisches Modell entwickelt, um die Messungen
auswerten zu kénnen und anschlie3end die katalytische Aktivitat der Zellen abzuschatzen.
Eine genaue Beschreibung des Modells ist unter Github.com zu finden
(https://github.com/JuBiotech/diginbio-car-paper).

4.6 Allgemeine analytische Methoden

Die Biomassekonzentration der Proben wurde durch die Messung der optischen Dichte
abgeschatzt. Die Messung erfolgte mittels eines Mikrotiterplattenlesegerates (Synergy HTX,
Biotek Inc. Winooski, USA) bei einer Wellenlange von 600 nm. Der lineare Messbereich lag
zwischen ODeggo = 0,1 - 0,4. Proben mit einer héheren optischen Dichte wurden mit PBS (8 g
L1 NaCl, 0,2 g L1 KCI, 1,44 g L' NazHPO4,0,24 f L't KH,PO,) verdunnt, sodass die Extinktion

wieder im Messbereich des Photometers lag.

Fir die Erstellung einer Korrelation zwischen optischer Dichte und Biomassekonzentration
wurden jeweils 2 mL Proben bei 21130 (xg) fur 5 min abzentrifugiert (5424 R, Eppendorf AG,
Hamburg, Deutschland), der Uberstand verworfen und anschlieBend in vorher getrockneten
und gewogenen Eppendorf-ReaktionsgeféalRen fir 24 Stunden bei 80 °C getrocknet und erneut
gewogen. Entsprechende Korrelationen von optischer Dichte und Biomassekonzentration

wurden fir alle verwendeten Mikroorganismen angefertigt.

Die Proteinexpression von mCherry wurde fluorimetrisch mittels der Messung in einem

Mikrotiterplattenlesegerat abgeschatzt (Synergy HTX, Biotek Inc. Winooski, USA). Die
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Anregung erfolgte mit einer Wellenlange von 560 nm. Die Emission erfolgte bei einer

Wellenlange von 620 nm.

4.7 3D-Drucker flr die additive Fertigung

Insbesondere fir die Kopplung der Riihrkesselreaktoren im L-Maf3stab mit dem mL-Mal3stab
wurden Komponenten mittels FFF-Druck (,Fused Filament Fabrication®, Schmelzschichtdruck)
hergestellt. Dafr wurde ein modifizierter Prusa i3 MK3 3D-Drucker verwendet (Prusa
Research, Prag, Tschechien). Der Drucker wurde zur Vermeidung von Zugluft in einem
Gehause aus Plexiglas platziert. Da dies die Temperatur um den Drucker erhéht, wurde das
Netzteil des Druckers aul3erhalb des Gehauses platziert. Da das Netzteil normalerweise zur
Steifigkeit des Druckerrahmens beitragt, wurde stattdessen eine Versteifung aus Glykol-
modifiziertem Polyethylenterephtalat (Extrudr PETG, Lauterach, Osterreich) gedruckt und
anstelle des Netzteils am Druckerrahmen montiert. Darliber hinaus wurde die originale
Messingdiise gegen eine Diise mit einem Durchmesser von 0,4 mm aus Werkzeugstahl mit
Antihaftbeschichtung getauscht (Nozzle X, E3D, Chalgrove, Vereinigtes Konigreich).
AuBerdem wurde die originale Spulenhalterung durch vier jeweils zweifach kugelgelagerte
Rollen ersetzt, auf denen die Filamentspulen aufgestellt und vom Drucker abgerollt werden.
Zwei der Rollen sind fur die Anpassung an verschiedene Spulendurchmesser seitlich
verschiebbar. Die Auflésung der automatischen Gitterbettnivellierung (,Mesh bed leveling®) vor
jedem Druckvorgang wurde von den originalen neun Kalibrierpunkten auf 49 Kalibrierpunkte
erhoht. Das Leitplastik fur die Fihrung der Kuhlluft des Bauteils wurde anhand der originalen
CAD-Datei des Herstellers aus glasfaserverstarktem Polypropylen (XSTRAND PP GF30,
BASF 3D Printing Solutions, Heidelberg, Deutschland) gedruckt und ersetzt, um hohen

Drucktemperaturen dauerhaft widerstehen zu kénnen.

Als Druckoberflache wurden zwei Druckplatten aus Federstahl mit Kunststoffbeschichtung
verwendet. Die Beschichtung der einen Druckplatte war eine glatte Polyetherimidbeschichtung
(,PEl  Smooth  Printing Sheet‘, Prusa Research, Prag, Tschechien). Die
Kunststoffbeschichtung wurde vor jeder Nutzung mit Isopropanol gereinigt (Rotipuran, >99,5
%, Carl Roth GmbH + Co. KG, Karlsruhe, Deutschland) AuRerdem wurde die
Kunststoffbeschichtung im Abstand von wenigen Monaten mit Aceton (Rotipuran, >99,8 %,
Carl Roth GmbH + Co. KG, Karlsruhe, Deutschland) regeneriert. Diese Druckoberflache

wurde, wenn nicht anders erwahnt, fur alle Druckvorgénge verwendet.

Fur die zweite Druckoberflaiche wurde eine Federstahlplatte mit aufgeklebter ,Buildtak®-
Druckoberflache verwendet (BuildTak, Maplewood, USA). Die Kunststoffbeschichtung wurde
vor der ersten Inbetriebnahme einmalig mit Isopropanol gereinigt. Danach durfte die

Beschichtung nicht mehr in Kontakt in Lésungsmitteln kommen, da dies die Haftkraft
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irreversibel reduziert. Die Beschichtung wurde danach nur noch mit vollentsalztem Wasser
gereinigt und bei Beschadigungen der Oberflache ausgetauscht.

4.8 Allgemeine Software

Wenn nicht anders angegeben, wurde samtliche Software in der Programmiersprache Python,
Version 3, geschrieben (Python Software Foundation, Delaware, USA). Fir die Integration des
Pipettierroboters ins Laborumfeld wurde Software in der Programmiersprache C# mithilfe von
Visual Studio 2019 (Microsoft Corporation, Redmond, USA) geschrieben.

Die Datenauswertung erfolgte mit den Paketen ,Scipy“, NumPy*“, ,pandas® und ,matplotlib* in

der Programmiersprache Python.

Mechanische Konstruktionen wurden alle mit der Software FreeCAD 0.19 erstellt. Von
FreeCAD wurde fur die Konstruktion von Bauteilen Gberwiegend die ,Part Design“ Werkbank
verwendet. Fir die Erstellung von dreidimensionalen Gitterapproximationen der Bauteile fur

den 3D-Druck wurde die ,Mesh Design“ Werkbank verwendet.
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5 Ergebnisse

5.1 Automatisierter Transfer von Zellsuspensionen?

In dieser Arbeit wurde mithilfe von standardisierten Zulaufverfahren im L-MaR3stab Zellen
hergestellt, die anschlieBend auf bis zu 48 Ruhrkesselreaktoren verteilt werden, um dort
geeignete Expressionsbedingungen zu identifizieren. Automatisierte Rihrkesselreaktoren im
L-MafRstab und automatisierte Ruhrkesselreaktoren im mL-MaRstab sind kommerziell
verfugbar. Es existiert jedoch keine technische Losung fur den Transfer von Zellsuspensionen
aus Ruhrkesselreaktoren im L-Maf3stab auf Rihrkesselreaktoren im mL-Mal3stab und eine
Automatisierung dieses Vorgangs.

Grundsatzlich sollte der Transfer schnell erfolgen, um physiologische Verénderungen der
Zellen beim Transfer zu vermeiden Da vier Parallelreaktoren im L-MaRstab zur Verfligung
standen, ware es sinnvoll, die Zellsuspension beliebig auf bis zu 48 Reaktoren im mL-Maf3stab
verteilen zu kénnen. Aus der Konstruktion des mL-Reaktorsystems ergab sich die weitere
Herausforderung, dass dieses Reaktorsystem keine Dosierpumpen fir die einzelnen
Reaktoren vorsieht und nur eine 3,5 mm grof3e Pipettier6ffnung an jeder Reaktoroberseite
besitzt. Zuletzt sollten die Apparate des Transfersystems auf der Arbeitsflache des

Pipettierroboters so wenig Platz wie moéglich einnehmen.

Daher wurde das in Abbildung 7 dargestellte Fliel3bild fir ein Transfersystem konzipiert.

Reaktorsystemim L-MaRstab

Pumpvorgang mit 4-fach Schlauchpumpe

Vorlagebehalterim Pipettierroboter

Pipettiervorgang des Pipettierroboters

Reaktorsystem im mL-Mal3stab

Abbildung 7: Konzept fiir den Transfer von Zellsuspension

1 Teile dieses Kapitels sind bereits publiziert in: ,Nikolas Von den Eichen, Lukas Bromig, Valeryia
Sidarava, Hannah Marienberg, Dirk Weuster-Botz, Automated multi-scale cascade of parallel stirred-
tank bioreactors for fast protein expression studies, Journal of Biotechnology, Volume 332, 2021, Pages
103-113, https://doi.org/10.1016/j.jbiotec.2021.03.021.”
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5.1.1 Konstruktion der bendétigten Bauteile

Die Absaugung des Reaktorinhalts erfolgte mit Steigrohren mit 4 mm Auf3endurchmesser und
einer Wandstarke von 0,4 mm. Die Steigrohre wurden am reaktorseitigen Ende schrag
abgeschnitten und geschliffen, sodass sie bis zum Boden des Reaktors geschoben werden
konnten, ohne den Stromungsquerschnitt zu verringern. Der Reaktorinhalt aus den
Ruhrkesselreaktoren im L-Maf3stab wurde mithilfe einer 4-fach Schlauchpumpe (Reglo ICC,
Cole-Parmer GmbH, Wertheim, Deutschland) in Vorlagebehalter auf der Arbeitsflache des
Pipettierroboters geférdert. Es wurden die gréfdten autoklavierbaren und verwendbaren
Pumpenschlauche fir den Pumpentyp mit 2,79 mm Innendurchmesser verwendet (PharMed
BTP, Cole-Parmer, Vernon Hills, USA). Aus den Vorlagebehéltern sollte der Roboter
anschlieend durch seine Standard Pipettierkandle die Zellsuspension auf eine beliebige
Kombination von Reaktoren im mL-Maf3stab Gbertragen.

Das Ruhrkesselreaktorsystem im mL-MaRstab hat ein maximales Arbeitsvolumen pro Reaktor
von 14 mL, dies ergibt bei 48 Reaktoren insgesamt 672 mL. Vier so gro3e Vorlagebehélter
hatten viel Platz auf der Arbeitsflache des Roboters in Anspruch genommen. Um kleinere
Vorlagebehalter zu ermdglichen missen beide Vorgange (Beflllen des Vorlagebehalters und
Verteilung der Zellsuspension auf mL-Reaktoren) gleichzeitig stattfinden. Das ermdglichte ein
reduziertes Arbeitsvolumen der Vorlagebehdalter von 90 mL. Daflr muss allerdings die
Mdoglichkeit bestehen, dass der Pipettierroboter den Flussigkeitsstand wahrend der
Pipettierung misst. Dies kann mithilfe einer kapazitiven Fillstandsmessung (,capacitive liquid
level detection“, CLLD) erfolgen. Bei der kapazitiven Messung wird die Anderung der
elektrischen Kapazitat zwischen Sonde (hier die Dosiernadeln des Pipettierroboters) und der
Umgebung gemessen. Daflr mussten allerdings die Vorlagebehdlter aus sterilisierbarem

Kunststoff gefertigt werden.

Diese Anforderungen konnten mit der in Abbildung 8 dargestellten Gestaltung der

Transferbehélter erfillt werden.
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Abbildung 8: Neu gestaltete Vorlagebehalter zum Transfer von Zellsuspensionen. Der braune Rahmen
hat als Grundflache das SBS-Format. Dies ist ein ANSI/SLAS-Standard fur die Grundflache einer
Mikrotiterplatte und betragt 127.76 mm x 85.48 mm. Die grauen Vorlagebehélter sind jeweils einzeln
verwendbar. Die Abbildung wurde mit FreeCAD erstellt.

Die Vorlagebehélter wurden aus einem Co-Polyester (nGen_flex, Colorfabb, Belfeld,
Niederlande) im Schmelzschichtverfahren (,Fused filament fabrication, FFF) hergestellt.
Dadurch konnte die komplexe Geometrie der Behélter in einem Schritt gefertigt werden. Das
Material nGen_flex ist vom Hersteller fur die Dampfsterilisation zugelassen. Die
Vorlagebehdalter haben jeweils eine schrdg angesetzte Schlauchtille, um einen
Silikonschlauch als Verbindung zur Schlauchpumpe aufzusetzen. Jeder einzelne
Vorlagebehalter ist lang genug, um bei dem typischen Minimalabstand der Pipettierkandle
eines Pipettierroboters von 9 mm den gleichzeitigen Zugriff von bis zu 8 Pipettierkandlen zu

ermdglichen.

Zwischen den einzelnen Vorlagebehaltern und der Flache der SBS-Position stellt ein weiteres
Kunstoffbauteil die Verbindung her. Dies ist in Abbildung 8 in braun dargestellt und wird im
Weiteren als Behalterrahmen bezeichnet. Der Behélterrahmen hat im Wesentlichen zwei
Zwecke: Einerseits ermoglicht er die Positionierung einzelner Vorlagebehélter auf der SBS-
Position. Andererseits macht er die Konstruktion erst méglich, da das fur die Vorlagebehélter
verwendete Material eine starke Tendenz hat, sich wahrend des Druckvorgangs aufgrund von
thermischen Spannungen von der Druckplatte abzulésen. Die Tendenz, sich vom Druckbett
abzuldsen, ist proportional zur BauteilgroRe. Daher wurde der Behalterrahmen aus Glykol-
modifiziertem Polyethylenterephthalat (PETG, Extrudr, Lauterach, Osterreich) gefertigt,
welches eine geringe Schwindung (0,5 % nach ISO 294-4 technisches Datenblatt des
Herstellers) aufweist, dafir allerdings nicht autoklavierbar ist. Um trotz der ineinander
gesetzten Bauteile eine moglichst spielfreie Positionierung zu erméglichen, wurde die Passung
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zwischen den Vorlagebehaltern und dem Behéalterrahmen innerhalb der ersten 5 mm ab dem
Rahmenboden als Nullpassung ausgefiuhrt. Dies ist moglich, da das fir die Vorlagebehélter
verwendete Material nGen_flex die Harte und Elastizitat von Hartgummi aufweist (Shore-Harte
55D, ReiRdehnung von 400 %, Elastizititsmodul von 350 MPa nach dem technischen
Datenblatt des Herstellers). Dartiber weitet sich die Passung mit einem Winkel von 1,8 ° auf
einer Lange von 7 mm. Dadurch entsteht eine einfach einsetzbare, aber trotzdem spielfreie
Verbindung.

Wie eingangs bereits erwahnt, sollte der Pipettierroboter wahrend des Pumpvorgangs in die
Vorlagebehalter die Zellsuspensionen aus den Vorlagebehaltern in die einzelnen Reaktoren
im mL-MalR3stab transferieren. Standardmaflig werden fur den Betrieb der mL-
Parallelreaktoren Stahlnadeln mit einer maximalen Kapazitat von 300 yL verwendet, da nur
diese dinn genug sind um fur die Probenahme in die Pipettieréffnungen der
Parallelbioreaktoren zu fahren. Da bei dieser Anwendung jedoch ein mdoglichst schneller
Transfer der Zellsuspension notwendig war, wurden beim Roboter Einweg-
Kunststoffpipettenspitzen mit einem Arbeitsvolumen von 1000 pL gewdahlt (1000 pL High
Volume Tips, Hamilton Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz). Da die Spitzen mit etwa 9 mm
Durchmesser zu grof3 sind, um in die Pipettieréffnungen des Bioreaktorblocks (Durchmesser
3,5 mm) einfahren zu kdnnen, wurde eine Dispensierposition von 102 mm oberhalb des
Reaktorbodens gewdahlt, sodass die Spitzen gerade in die Pipettier6ffnungen des

Bioreaktorblocks eintauchen.

Ein Uberblicksfoto des gesamten Transfersystems ist in Abbildung 9 dargestellt.
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Abbildung 9: Foto des 48-fach Parallelbioreaktorsystems (A) mit den 4 Vorlagebehéltern im
Behalterrahmen (B) auf einer SBS-Position der Arbeitsflache Pipettierroboters. Auf der rechten Seite
sind die 4 Ruhrkesselreaktoren im im L-MaRstab (D). Die Mehrkanalpumpe (C) verbindet jeden
Ruhrkesselreaktor des L-MaRstabs mit jeweils einem TransfergefaR.

5.1.2 Software zur Steuerung des automatisierten Transfers von

Zellsuspensionen

Die Steuerung wurde als Methode innerhalb der Venus-Software des Pipettierroboters (Venus
4.5, Hamilton Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz) geschrieben. Die Kommunikation zwischen
dem Pipettierroboter und der Pumpe erfolgte mithilfe des SiLA2-Standards, wobei der SiLA2-
Server auf einem Einplatinencomputer (BeagleBone Green, BeagleBoard.org Foundation,
Oakland, USA) mit seriellem Interface zur Pumpe lief. Parametrisierbare Python-Programme,

welche von der Venus-Software gestartet werden, stellen den SiLA2-Client dar.

Im Betrieb wurden die gewlnschte Anzahl Vorlagebehdlter mit angeschlossener
Schlauchleitung in Aluminiumfolie autoklaviert. Dann wurde eine Seite mit dem Steigrohr am
Reaktor des L-Mal3stabs verbunden und der auf der anderen Seite befindliche Vorlagebehalter

auf dem Behdlterrahmen auf der Arbeitsflache des Pipettierroboters positioniert.

Zuerst startete der Roboter den Transfer von 90 mL Zellsuspension aus den

Ruhrkesselreaktoren im L-Maf3stab in die VorlagegefalRe mit der maximalen Pumprate.
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Es wurden in dieser Arbeit zwei Methoden zur Pumpenregelung implementiert. Die erste,
einfachere, wurde fur die Untersuchungen der Proteinexpression mit E. coli mCherry
verwendet. Zuerst begann der Roboter mit acht parallelen Dosierstrecken jeweils eine Spalte
des Parallelreaktorsystems im mL-Maf3stab durch wiederholtes Aspirieren und Dispensieren
zu befillen. Dabei schickte der Pipettierroboter nach jedem Aspirationsvorgang aus dem
Transferbehéalter ein Kommando, weitere acht mL durch die Pumpe mit der maximalen
Pumprate nachzudosieren. Dieser Vorgang wurde wiederholt, bis das Zielvolumen in den
Reaktoren des mL-Mal3stabs erreicht war. Danach gab es drei Optionen: Entweder wurde die
Spalte des Bioreaktorblocks gewechselt und mit dem Beflillen von weiteren Reaktoren
fortgefahren. Oder es wurde der Quellreaktor im L-Maf3stab gewechselt, indem zusatzlich zum
Spaltenwechsel die Pipettenspitzen, der Transferbehalter und der aktive Pumpkanal
gewechselt wurde. AuRerdem bestand die Option, dass alle mL-Reaktoren erfolgreich befillt
waren. In diesem Fall wurden die Pipettenspitzen abgeworfen und der Transfervorgang war

beendet.

Um weniger Drift beim Fuillstand des Transferbehélters durch nicht perfekte
Pumpenkalibrationen zu erhalten, wurde fur die Untersuchung von E. coli NoCAR eine weitere
Steuerungslogik implementiert, die eine Fullstandsregelung durch den Pipettierroboter
ermoglichte. Hier wurde nach dem initialen Transfer von 90 mL Zellsuspension aus den
Reaktoren im L-Mal3stab der aktive Pumpkanal mit 80 % der maximalen Pumprate weiter
betrieben. Danach begann der Roboter, mit acht parallelen Dosierstrecken jeweils eine Spalte
des Parallelreaktorsystems im mL-Maf3stab durch wiederholtes Aspirieren und Dispensieren
zu befillen. Bei jedem Aspirationsschritt erfolgte eine kapazitive Messung der
Flissigkeitshohe, womit das aktuelle Flissigkeitsvolumen im Transferbehélter berechnet
wurde und mit dem Sollwert verglichen wurde. Das Sollvolumen im Transferbehéalter betrug 80
mL. Bei Uber- oder Unterschreiten des Sollwerts wurde die Pumpe in Schritten von 20 %
gedrosselt oder beschleunigt. Dies fiihrte dazu, dass die in der Praxis unvermeidbare
Ungenauigkeit der Schlauchpumpen (durch Autoklavieren und Einspannen des Schlauches)
durch die angewandte Regelung irrelevant wird. Wenn das Zielvolumen in den Reaktoren des
mL-Mal3stabs erreicht war (typischerweise 10 oder 11 mL), erfolgte der Wechsel der Zielspalte
im Bioreaktorblock. Wenn die gewlinschte Anzahl Reaktoren des mL-Mal3stabs geflillt war,

wurde die Pumpe gestoppt und der Transfer war beendet.

Die Dauer des Transfers ist limitiert durch die Pipettiergeschwindigkeit des Roboters und eine
direkte Funktion der Anzahl der genutzten Reaktoren im mL-MaRstab. Bei 48 aktiven

Reaktoren im mL-MalR3stab dauerte der gesamte Transfer bis zu 25 min.

Diskussion
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Mit dem hier vorgestellten Transfersystem konnte der gewiinschte Transfer vom L- in den mL-
Mastab mit geringem apparativen Aufwand umgesetzt werden. Besonders hervorzuheben ist
die Nutzung von Schmelzschicht-3D-Druck (FFF) bei Komponenten, die hohen Anspriichen
hinsichtlich thermischer Belastbarkeit (Transferbehalter) oder Fertigungsgenauigkeit
(Behalterrahmen) unterliegen. In der Vergangenheit wurden dafir Komponenten mittels
Selektivem Lasersintern (SLS-Verfahren) (Ude et al., 2015) oder mittels Stereolithografie
(SLA-Verfahren) (Raddatz et al., 2017) gefertigt. Der Aufwand, die Komponenten zu fertigen,
ist beim SLS- oder SLA-Verfahren jedoch deutlich hoher, da bei beiden manuelle
Nachbearbeitung des Produkts nétig ist (Sandstrahlen, Waschen, Ausharten...). AuBerdem ist
die Nutzung des SLA- oder SLS-Verfahrens deutlich teurer, da die verwendeten Maschinen
typischerweise mehrere tausend bis zehntausend Euro teuer sind (Tully and Meloni, 2020),
wahrend der hier verwendete FFF-Drucker lediglich Investitionskosten von tausend Euro nétig
machte. Auch die Material- und Betriebskosten sind beim FFF-Druck am niedrigsten (Tully and
Meloni, 2020). Die niedrigen Kosten und die unkomplizierte Fertigung bedeuten konkret, dass
ein Transferbehdlter innerhalb von sechs Stunden fir zwei Euro Materialkosten herstellbar
war. Das dringt in Bereiche vor, bei dem mittels 3D-Druck hergestellte Einwegartikel attraktiv

werden kénnte.

In einer friiheren Arbeit wurde ein Reaktortransfer von einem 5 L Rihrkesselreaktor auf bis zu
sechs 1 L Rihrkesselreaktoren vorgestellt (Fricke et al., 2011). Bei dieser Arbeit wurden die
Reaktoren Uber feste Verbindungen von Pumpen, Rohren und Ventilen verbunden. Dies ist
deutlich aufwandiger und auf diese Kombination an Reaktoren limitiert. Wenn sowohl der
grol3e, als auch die kleinen Reaktoren in groBerer Zahl verwendet werden, steigt die

technische Komplexitat sehr schnell.

Ein weiterer Ansatz wurde von Morschett et al. vorgestellt (Morschett et al., 2021). Hierbei
wurden 4 Reaktoren im L-Maf3stab mittels eines Probenahmesystems an einen
Pipettierroboter gekoppelt. Diese Herangehenswise ist im Gegensatz zum hier Vorgestellten
nicht auf maximalen Durchsatz, sondern auf minimales Totvolumen optimiert. Dies wurde
erreicht, indem die Glasreaktoren mit einem zusatzlichen seitlichen Anschluss versehen
wurden, um dort eine Kapillare anschlieRen zu konnen. Der Zweck davon war, den
Pipettierroboter als Probenahme- und Verarbeitungssystem fiir 4 Riihrkesselreaktoren nutzen
zu konnen. Durch das Probenahmesystem konnte der Pipettierroboter Proben aus dem

Ruhrkesselreaktor im L-Maf3stab nehmen und diese dann verarbeiten.

Die Geschwindigkeit des Transfers war bei dem vorgestellten Verfahren durch die
Pipettiergeschwindigkeit des Roboters limitiert. Dies liel3e sich beschleunigen, indem mehr
Pipettierkanédle oder Pipettierkandle mit grof3erem Arbeitsvolumen verwendet werden. Dabei

muss jedoch beachtet werden, dass dies auch Anpassungen an den Transferbehdltern nétig
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machen wirde, da sonst nicht alle Pipettierkanédle gleichzeitig Zugriff auf das Transfergefaf
hatten. So hat ein Pipettierkanal mit einem Aspirationsvolumen von 5 mL der Firma Hamilton
einen Kanal zu Kanal Mindestabstand in Y-Richtung von 18 mm. Das bedeutet, dass bei dem
vorliegenden Design des Transferbehdlters nur noch vier Kanale parallel pipettieren kénnten.

Bei den beiden Varianten der Steuerung des automatisierten Transfers ist die Variante mit
Fullstandsregelung eindeutig vorteilhaft, da sie selbst bei sehr ungenauer Kalibration der
Pumpe einen konstanten Fillstand im Transfergefal? garantiert. Die verwendete kapazitive
Fullstandsdetektion des Pipettierroboters wird normalerweise dafiir verwendet, innerhalb von
Mikrotiterplatten oder mL-ReaktionsgefalRen Fullstande auf < 0,2 mm genau zu detektieren.

Sie ist daher mehr als genau genug fur die hier vorgestellte Anwendung.

5.1.3 Einfluss des Zelltransfers auf Wachstum und Expressionsleistung

von E. coli

Wahrend des Transfers sind die Mikroorganismen bis zu 25 Minuten ohne Kohlenstoffquelle,
Sauerstoffversorgung, pH-Regelung und Temperaturkontrolle. Diese Bedingungen
entsprechen nicht den im Bioreaktor eingestellten Kultivierungsbedingungen. Daher ist die
Frage, ob der Zelltransfer einen Einfluss auf die folgenden Prozessergebnisse im Vergleich zu
einer unterbrechungsfreien Prozessfiihrung hat. Als Beispielprozess wurde die rekombinante
Herstellung des rot fluoreszierenden Proteins mCherry mit E. coli gewahlt. Diese erfolgt
typischerweise in zwei Phasen, einer Zellbildungs- und einer Proteinproduktionsphase. Der

Transfer sollte zwischen den beiden Phasen stattfinden.

Fur die Simulation der Transferphase wurde ein Versuch im Zulaufverfahren im
Ruhrkesselreaktor im L-MafRstab durchgefiihrt, bei dem ein unterbrechungsfreier
Zulaufprozess mit einem Prozess verglichen wurde, bei dem anstelle des Transfers in den mL-
Mal3stab eine Unterbrechung von 30 min vorgesehen wurde. Wahrend dieser Unterbrechung
wurde der Ruhrreaktor auf Raumtemperatur temperiert. Aul3erdem wurde die pH-Regelung,
Begasung und der Rihrer ausgeschaltet. Nach dem Ende der Unterbrechung wurde die
Proteinexpression in beiden Versuchen identisch weitergefiihrt (Induktion mit 5 uM IPTG,
Zulaufrate von 2,4 g L1 h? Glucose, pH 7). Jeder Versuch wurde als biologisches Duplikat mit

drei technischen Replikaten ausgefihrt.
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Abbildung 10: Vergleich von Biomassekonzentration und Fluoreszenz von E. coli mit (blaue Kreise)
und ohne (rote Vierecke) vorhergehender Prozessunterbrechung von 30 Minuten. Wéahrend der
Prozesszeit wurden pH-Regelung, Rihrer und die Begasung ausgeschaltet. Au3erdem wurden die
Zellen auf Raumtemperatur (22 °C) temperiert. Die Prozesszeit von 0 bezeichnet den Zeitpunkt der
Induktion mit 5 uM IPTG. Die Zellen wurden vor der Induktion mit einem Satzprozess (5 g L* Glucose)
und einem darauffolgenden Zulaufprozess (uset = 0.1 h'1) kultiviert. Die Standardabweichungen basieren
auf zwei biologischen Replikaten mit drei unabhangigen Messungen pro Datenpunkt (V = 500 mL, Fin =
2,4 g Glucose L1 h1, T=37°C, pH =7, DO > 30 %).

In Abbildung 10 sind die gemessenen Biomassekonzentrationen und Fluoreszenzen als Mal3
fur die Proteinexpression nach der Induktion dargestellt. Innerhalb des
Beobachtungszeitraums von 7 Stunden wurde sowohl fiir die Biomassekonzentration als auch
fur die Fluoreszenz kein signifikanter Unterschied zwischen den Versuchsbedingungen

festgestellt.

Diese Beobachtungen deuten darauf hin, dass die durch den Transfer erfolgende
Auszehrphase jedenfalls fir E. coli keine Auswirkungen auf die anschlieende

Proteinexpression oder Biomassebildung hinterlasst.

5.2 Einbindung eines Pipettierroboters in die Software-

Umgebung eines digitalisierten Bioprozesslabors

Die Ablaufsteuerung des Pipettierroboters erlaubt keine Echtzeitpriorisierung der anstehenden
Tatigkeiten des Roboters und es ist vergleichsweise aufwandig, die einzelnen Ablaufe
(Probenahme, pH-Regelung, Zulauf...) versuchsspezifisch zu variieren. Dies fuhrt zu nicht-
optimaler Prozessfihrung im mL-Mal3stab und limitiert die Anwendungen der

Parallelbioreaktoren im mL-Malistab. Daher sollte eine Ablaufsteuerung verwendet werden,
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die am Lehrstuhl fir Bioverfahrenstechnik entwickelt wurde und die a) die Aufgaben basierend
auf ihrer Echtzeitprioritat auswahlt und b) streng zwischen Pipettiertatigkeit und
Aufgabenpriorisierung trennt. Allerdings verflgte der verwendete Pipettierroboter werksseitig
Uber keine hinreichenden Moglichkeiten fur eine softwarebasierte Fernsteuerung.

Pipettierroboter sind weit verbreitete Hilfsmittel in Laboren weltweit. Dabei hat sich ein weit
verbreiteter Typ herausgebildet, der von mehreren Firmen &hnlich gebaut wird (z.B.
PerkinElmer, Inc. Waltham, USA, Hamilton Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz, Tecan Group
AG, Mannedorf, Schweiz). Diese Pipettierroboter haben einen oder mehrere Roboterarme, mit
denen Komponenten zum FlUssigkeitstransport (Pipettierkanadle) zum Einsatz gebracht
werden koénnen. Darliber hinaus haben sie Greifarme, mit denen typische Labor-
Verbrauchsmaterialen wie etwa Mikrotiterplatten transportiert werden konnen. Letzteres
ermdglicht eine Interaktion mit Drittgeraten wie Mikrotiterplattenlesern, Inkubationsschranken,
Zentrifugen und vielem mehr. Beides kann innerhalb eines teilweise abgeschlossenen
Arbeitsbereichs zum Einsatz gebracht werden. Das heil3t der Pipettierroboter kann innerhalb
seines Arbeitsbereichs beliebig Flissigkeiten pipettieren oder Labor-Verbrauchsmaterialen
bewegen.

Die Software zum Betrieb des Pipettierroboters, hier Venus 4.5 (Hamilton Bonaduz AG,
Bonaduz, Schweiz, im Folgenden Venus-Software genannt), hat ihr primares Gestaltungsziel
darin, technisch weniger versierte Labornutzer in die Lage zu versetzen, ihre Pipettierarbeiten
Zu automatisieren. Zu diesem Zweck werden die Tatigkeiten des Pipettierroboters (z.B.
Aspirieren, Dispensieren, Platten bewegen...) in Blocke zusammengefasst und in einer
grafischen Oberflache zusammengefiigt, um eine Robotertéatigkeit abzubilden. Ein Beispiel

aus dieser Programmierumgebung ist in Abbildung 11 gegeben.
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23 = g Grouping
. Pipetting Work

24 PickupMeedles of NeedleController
» binReturnValue = NEEDLECONTROLLER::PickupNeedles(ML_STAR, 111111117}

25 = Loop
: over following sequences:
- seqBioreactorpositions (Controlling), Adjust for *1° times consumption
"loopCounter1” used as loop counter variable
26 1 Array. Get At
- ‘strcurrDispenseChannelPattern” = element from array "arrstrChannelPatterns’ at the index
[leopCounteri].
27 Trace02 of TrcLevel
% TreLevel Tracel2(TrcLevel:DEBUG, strFunctionMame, "The current dispense channel pattern: ",
strcurrDispenseChannelPattern)
23 T Sequence: Get Current Position
‘intCurrentPesition’ = current position of sequence "segBicreactorpositions’
28 Trace02 of TrcLevel
@ TrcLevel: Trace02(Trclevel :DEBUG, strFunctionMame, "The sequence current pesition is : ",
intCurrentPesition)
30 1000ul Channel Aspirate (Single Step) on ML_STAR

Channel (1..8): strcurrDispenzeChannelPattern, Optimized channel use: Channel pattern,
Sequence: io_segSource, Seguence counting: (0) Manually, Liquid class:
“Bioreakter_Glucose_150_gL_JetEmptyTip®, Volume [ul]:
io_arrftPipettingolumes[*intCurrentPosition], Mix volume [ul]: *, Cycles: 0, Position relative to liquid
surface: * mm, LLD settings: On, Capacitive:5, Liquid following: On
3 return value(s) .
31 w 1000ul Channel Dispense (Single Step) on ML_STAR

Channel (1..8): strcurrDispenzeChannelPattern, Optimized channel use: Channel pattern,
Sequence: segBioreactorpositions, Sequence counting: (1) Automnatic, Liquid class: As in first
aspiration of cycle, Volume [ul]: io_arrfitPipettingYolumes[*intCurrentPosition], Mix volume [ul]: *,
Cycles: 0, Position relative to liguid surface: * mm, LLD =settings: Off, Liguid following: Off
3 return value(s) .

1000

32 - End Loop
B @ - Reset sequence after loop: segBicreactorpositions
33 _PipetteFthanoMoCleanTips of FedBatchCultivationSubmethods
» _PipetteEthancMoCleanTips(ML_STAR, io_segEthanol)
34 EjectMeedles of NeedleController

binReturnValue = NEEDLECONTROLLER: EjectNeedles(ML_STAR, "111111117)

35 .‘ Grouping

Abbildung 11:. Ausschnitt aus der Venus-Software zur Programmierung des Hamilton STARlet
Pipettierroboters. In dem dargestelten Abschnitt erfolgt eine repetitive Abfolge von Aspirations- und
Dispensierungsschritten aus einer Ursprungssequenz (,seqSource”) in eine Zielsequenz
(,seqgBioreactorpositions®). AnschlieRend werden die Nadeln mit Ethanol desinfiziert.

In diesem Beispiel ist eine Schleife von Pipiettierungen abgebildet. Die Software strukturiert
die Pipettierung in Schritte, in der Abbildung sind die Schritte 23 bis 36 (links in der Abbildung
zu sehen) abgebildet. Die Téatigkeit des Roboters lasst sich bei diesem Beispiel von oben nach
unten nachvollziehen. In Schritt 23 nimmt der Roboter Pipettenspitzen auf, anschlielend
beginnt eine Schleife (Schritt 25) bei der wiederholt aspiriert (Schritt 30) und dispensiert (Schritt
31) wird. Nach Abschluss der Schleife erfolgt eine Desinfektion der Pipettenspitzen mit Ethanol
(Schritt 33) und der Abwurf der Pipettenspitzen (Schritt 34).

Die auswahlbaren Schritte innerhalb der Venus-Software sind darauf ausgerichtet, typische
Laborarbeit abzubilden. Komplexe, nichtlineare und von externen Datenquellen abhangige
Robotertatigkeiten lassen sich nur sehr schwer oder gar nicht programmieren. Externe
Datenquellen konnen dabei Datenbanken oder komplexe Gerate sein. In dieser Arbeit wurde

eine prioritatsbasierte Ablaufsteuerung verwendet, die komplexe Echtzeitpriorisierung von
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Robotertatigkeiten (pH-Regelung, Substratzulauf und Probenahme und -verarbeitung)

ermoglichen. Diese ist daher innerhalb dieser Software nur schwer umsetzbar.

Naturgemal ist die Software des Pipettierroboters darauf ausgerichtet, andere Geréte zu
steuern, aber nicht darauf, selber gesteuert zu werden. Dies ergibt sich daraus, dass der
Pipettierroboter in den meisten Laboren das komplexeste Gerat ist, welches den Grol3teil der
Automatisierung durchfihrt und dadurch andere Geréte aufeinander abstimmt. Beispielsweise
ist es naheliegend, dass ein Mikrotiterplattenleser, der von dem Roboter mit Mikrotiterplatten
beladen wird, auch von diesem gesteuert wird, da etwa die Messung der Mikrotiterplatte erst
durchgefuhrt werden kann, wenn die zu messenden Flissigkeiten in die Mikrotiterplatte

pipettiert wurden.

Das bedeutet konkret, dass die Venus-Software viele Funktionalitaten aufweist, um andere
Gerate zu steuern. Dies beinhaltet also eine reichhaltige Softwarebibliothek fiir Drittgerate und
verschiedene Mdglichkeiten, auf serielle Schnittstellen zuzugreifen. Umgekehrt besteht keine
Funktionalitat innerhalb der Venus-Software, mit der der Roboter umfassend gesteuert werden

kann.

Die Venus-Software des Hamilton Pipettierroboters ist in einer proprietaren
Programmiersprache namens ,Hamilton Standard Language® (HSL) geschrieben. Diese
Sprache ist eine Eigenentwicklung von Hamilton, ist aber an C beziehungsweise C# angelehnt.
Das flhrt dazu, dass HSL die Ausfihrung von Code unterstitzt, der als ,Component Object
Model“ (COM) Interop registriert wurde. COM Interop ist eine Technologie von Microsoft aus
der .NET Framework ,Common Language Runtime® (CLR). Diese Technologie ermoglicht die
Ausfuhrung von COM-registriertem Code in anderen Programmiersprachen als der, in der der
Code geschrieben wurde. Die Einbindung von C# Software fur die Steuerung komplexer
Routinen ist auch die Standardvorgehensweise des Herstellers vom Pipettierroboter
(personliche Kommunikation Konrad Stadtmdiller, Team Leader Software, Hamilton Germany
GmbH). Das bedeutet konkret, dass C# Software geschrieben werden kann, die als COM
Interop registriert wird und anschliel3end von der Venus-Software des Pipettierroboters als

normale Softwarebibliothek ausgefihrt werden kann.

Die Moglichkeit, C# Code in der Venus Software ausfilhren zu kénnen, fihrt dazu, dass mit
einer modernen Programmiersprache und deren Paketen gearbeitet werden konnte. Ab
diesem Punkt bestanden zwei Mdglichkeiten: Entweder kann die Ablaufsteuerung in C#
geschrieben werden, welche direkt tber COM Interop in den Roboter eingebunden wird. Oder
die Einbindung von C# Code wird nur genutzt, um eine Schnittstelle zu generieren, Uber die
die Aufgaben des Pipettierroboters von der Ablaufsteuerung in die Venus Software geschleust

werden kann.
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Die erste Option hatte weniger Kommunikationsschnittstellen beinhaltet, aber dafur
verschiedene andere Nachteile erzeugt. So héatte die Ablaufsteuerung zwangslaufig in C# oder
einer anderen, COM Interop unterstiitzenden Sprache geschrieben werden muissen
(beispielsweise Visual Basic). C# ist im wissenschaftlichen Kontext nicht besonders verbreitet
und auch nicht gut geeignet, um schnell Software zu entwickeln: So beinhaltet C# starke,
explizite Variablentypisierungen und obligatorische Objektorientierung. Au3erdem ware die
Ablaufsteuerung zwangslaufig spezifisch fir das verwendete Fabrikat des Pipettierroboters
geworden. Daher wurde entschieden, COM Interop nur fur die Schnittstelle des Roboters zur

Laborumgebung zu nutzen.

Fir die konkrete Gestaltung der Schnittstelle muss zuerst auf die typischerweise anfallenden
Aufgaben wahrend paralleler Kultivierungen im Bioreaktorblock eingegangen werden. Die
Reaktoren des BIoREACTOR 48 sind miniaturisierte Ruhrkesselreaktoren. Das heil3t, dass
typischerweise alle Aufgaben durchgefiihrt werden miissen, die auch bei Rihrkesselreaktoren
im L-MaRstab durchgefiihrt werden. Das umfasst unter anderem die Zugabe von Substraten
oder Induktoren (insbesondere in Zulaufprozessen), die Zugabe von pH-Stellmitteln und die
Probenahme und Probeverarbeitung fir Analysen. Die Substratzugabe, die pH-
Stellmittelzugabe wird im L-MaRstab durch Pumpen durchgefiihrt, die Probenahme erfolgt
typischerweise manuell durch Labormitarbeiter. Diese drei Aufgaben werden im
BioREACTORA48 durch den Pipettierroboter durchgefihrt. Im Unterschied zum L-Mafl3stab, bei
der Pumpen eine guasi-kontinuierliche Flissigkeitszufuhr erméglichen, erfolgt die Dosierung
von Flussigkeiten beim Pipettierroboter durch wiederholtes Aspirieren und Dispensieren von

Flissigkeiten, also zu diskreten Zeitpunkten.

Ein Pipettierroboter hat nur eine begrenzte Anzahl Dosierstrecken (meistens 8), die drei
Aufgaben (Substratzugabe, pH-Regelung und Probenahme) parallel ausfiihren sollen. Von
diesen drei Aufgaben mussten jedoch mindestens die pH-Regelung und die Substratzugabe

eigentlich kontinuierlich ausgefihrt werden.

Dadurch missen die Aufgaben zwangslaufig intermittierend ausgeftihrt werden. Das heif3t,
dass beispielsweise zuerst die Substratzugabe fur alle (relevanten) Reaktoren erfolgt, dann

die pH-Regelung und dann wieder die Substratzugabe.

Darauf basierend wurde die Information definiert, die der Pipettierroboter zur Ausfuihrung

dieser Aufgabe bendtigt. Dies umfasst:

a) Den Aufgabennamen, beispielsweise ,pHControlBaseAmmonium®. Dies ist eine
Zeichenkette, welche die auszufihrende Methode innerhalb des Pipettierroboters

eindeutig identifizieren muss.
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b) Die Zielpositionen. Das ist eine Liste von Zeichenketten, die innerhalb der Venus-
Software zu einer Sequenz umgewandelt wird. Meistens handelt sich dabei um eine
Teilmenge der Reaktoren des bioREACTOR48.

c) Die Ursprungspositionen. Das ist ebenfalls eine Liste von Zeichenketten, die innerhalb
der Venus-Software zu einer Sequenz umgewandelt wird. Das kann z.B. ein
wechselnder Bereich eines grol3en, unterteilten Vorlagegefalies sein, bei dem wéhrend
der Laufzeit aus verschiedenen Positionen aspiriert werden soll.

d) Die Volumina. Das ist eine Liste von FlieRkommazahlen, die innerhalb der Venus-

Software zu einem Array umgewandelt wird.

Diese Information ist bewusst nicht vollstéandig: Fir eine vollstdndige Parametrisierung
beispielsweise einer Stellmittelzugabe waren erheblich mehr Informationen nétig
(Flussigkeitsklassen des Pipettierroboters, Aspirier- und Dispensierhthen,
Fehlerbehandlung...). Da sich diese Konfigurationen einer Aufgabe jedoch normalerweise
nicht innerhalb einer Kultivierung andern, werden alle Informationen, die nicht in a-d enthalten

sind, innerhalb der Venus-Software spezifisch fir die Aufgabe hinterlegt.

Des Weiteren bendtigen nicht alle Roboteraufgaben alle Informationen, die Gbermittelt werden.
Zwingend erforderlich ist nur der Aufgabenname. Ob und wie die Zielpositionen, die
Ursprungspositionen oder die Volumina verwendet werden, hangt von der konkreten

Roboteraufgabe ab.

Beispielsweise bendtigt eine pH-Regelung mittels Ammoniakwasser als Stellmittel die
Zielpositionen. Diese werden als Menge der Reaktoren des BioREACTORA48 interpretiert.
AuBerdem werden die Volumina genutzt, da diese die Menge des zu dosierenden
Ammoniakwasser darstellen. Die Ursprungspositionen werden jedoch nicht verwendet, da das
Ammoniakwasser von einem festen Vorlagebehélter aspiriert wird, der sich innerhalb eines

Prozesses nicht andert.

Mit diesem Wissen kann nun weiter auf die gestaltete Schnittstelle eingegangen werden. Die
Kommunikation wurde mittels des Kommunikationsprotokolls gRPC (,g Remote Procedure
Call*, das ,g“ steht je nach Version fir etwas Anderes, bei der Version 1.44 fir ,great)
gestaltet. gRPC ist ein quelloffenes Protokoll fir den Aufruf von Funktionen auf verteilten
Computersystemen Uber http/2. http/2 ist ein modernes Netzwerkprotokoll, das Uberwiegend
fur das Laden von Informationen aus dem Internet in einen Webbrowser verwendet wird,
allerdings nicht darauf limitiert ist. Eines der Kernelemente von gRPC ist die Nutzung der
Schnittstellenbeschreibungssprache protobuf. Aus der Schnittstellenbeschreibung kdnnen
dann die Coderumpfe fur den Server und Client automatisch erzeugt werden, die dann durch
den Entwickler nur noch mit der Information tber die zu Gbermittelnde Information ausgestattet

werden muss. Es existieren Kompilierer fur eine Vielzahl von Programmiersprachen (unter
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Anderem C#, C++, Python, Java, Ruby, Go). Dadurch wird ¢gRPC
programmiersprachenagnostisch: Durch den Bezug auf die abstrakte Schnittstellendefinition
und den automatisch erzeugten Coderumpf kénnen alle Server/Client Paare miteinander
kommunizieren, welche die gleiche Schnittstellendefinition teilen. AuRerdem unterstitzt gRPC
Authentifizierung und Verschliisselung, sowie die kontinuierliche Ubertragung von Daten
(,streaming“) sowie die automatische Uberpriifung der Verfigbarkeit eines

Kommunikationskanals.

Daher wurde die in Abbildung 12 dargestellte Struktur der Kommunikation zwischen der
Ablaufsteuerung und dem Pipettierroboter gestaltet.

Ablaufsteuerung
: : Erhalt Strom von
(1) chflgtttil?e gi?zts;fur Nachrichten tiberden  (3)
P 9 Status des Roboters
gRPC Server
: ¥ Erhalt Benachrichtigung
Liest P ter f
(2) ;fi;eﬂ?;farsfeggg: ' sobald eine neue Aufgabe (4)
) vorliegt
gRPC Client
(COM)
Venus Software

Abbildung 12: Uberblick tiber die Gestaltung der Einbindung der Venus Software. Die Kommunikation
lasst sich in insgesamt 4 Schritte unterteilen. In der linken Halfte der Abbildung (hellblau dargestellt)
sind die beiden Schritte flr die Parametrisierung der Pipettieraufgaben. Im Schritt (1) werden die
Parameter fur die Pipettieraufgabe von der Ablaufsteuerung auf den gRPC Server geschrieben. Im
Schritt (2) werden die Parameter der Pipettieraufgabe vom gRPC Client der Venus Software gelesen
und so der Venus Software verfiigbar gemacht. Damit die Ablaufsteuerung weil3, wann der Roboter
bereit ist, neue Aufgaben auszufiihren, wurden die Kommunikationsschritte (3) und (4) rechts in der
Darstellung hinzugefuigt. Wéahrend des gesamten Prozesses erhdlt die Ablaufsteuerung einen
kontinuierlichen Strom an Nachrichten Uber die Verfiigbarkeit des Pipettierroboters, dies ist im Bild mit
(3) beschriftet. Wenn auf dem gRPC Server keine Pipettieraufgabe hinterlegt war, klinkt sich der gRPC
Client der Venus Software beim gRPC Server ein und wartet auf eine Benachrichtigung, dass eine neue
Pipettieraufgabe vorliegt, im Bild mit (4) dargestellt.

Innerhalb der Kommunikation gibt es insgesamt drei Akteure: Die Ablaufsteuerung, den gRPC
Server und den in die Venus Software eingebetteten gRPC Client. Die Ablaufsteuerung agiert
ebenfalls als gRPC Client. Der gRPC Server agiert als reine Plattform fir die

Informationsweitergabe. Das bedeutet, dass der Server zu jedem Zeitpunkt nur eine
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Pipettieraufgabe mit ihren Parametern speichert. Der Server enthalt allerdings den Grof3teil

der Logik, um eine ereignisgesteuerte Abfertigung der Aufgaben zu ermdglichen.

Die ereignisgesteuerte Abfertigung der Aufgaben soll nun erklart werden. Zu Prozessbeginn
ertffnet die Ablaufsteuerung einen Kommunikationskanal zum gRPC-Server, um einen
kontinuierlichen Strom an Informationen tber die Verfluigbarkeit des Roboters zu erhalten (3).
Sobald der gRPC Server vom Roboter erfahrt, dass dieser gerade keine Aufgabe zu
bearbeiten hat, wird Uber diesen Kanal eine Nachricht geschickt, welche die Verfligbarkeit des

Roboters weiterleitet.

Der gRPC Server selber erfahrt von der Verfligbarkeit des Roboters auf folgende Weise. Wenn
der Roboter gestartet wird, hat er genau zwei Funktionen mit denen er mit dem gRPC Server
interagiert. Diese werden auch immer in der gleichen Reihenfolge ausgefihrt. Zuerst erfolgt
eine Abfrage Uber die aktuelle Aufgabe und deren Parameter (2). Wenn keine Pipettieraufgabe
auf dem gRPC Server vorlag, wird der Roboter sich direkt anschlielBend mit dem gRPC Server
verbinden, um eine Nachricht zu erhalten, wenn eine neue Aufgabe vorliegt (4). Dieser
Kommunikationskanal bleibt so lange offen, bis der gRPC Server von der Ablaufsteuerung
eine neue Aufgabe erhélt oder der Roboter gestoppt wird.

Das heifl3t, innerhalb eines Bioprozesses wird der Roboter eine Aufgabe ausfiihren und nach
Abschluss der Aufgabe beim gRPC Server die neue Pipettieraufgabe abrufen. Zu diesem
Zeitpunkt liegt allerdings keine Pipettieraufgabe vor. Deshalb wird der Roboter sich dann beim
gRPC Server einloggen, um Bescheid zu erhalten, wenn eine neue Pipettieraufgabe auf dem
gRPC Server vorliegt. Gleichzeitig erhalt die Ablaufsteuerung die Meldung, dass der Roboter
verfugbar ist und schickt, falls nétig, eine neue Pipettieraufgabe an den gRPC Server. Dadurch
wiederum erhalt der Roboter die Meldung, dass eine neue Aufgabe auf dem gRPC Server

vorliegt, welche dann vom Roboter abgerufen und bearbeitet wird.

Innerhalb der gesamten Informationskette existieren keine periodischen Abfragen, jede
Information wird ereignisgesteuert verarbeitet. Dadurch ist die Kommunikation sehr schnell:
Die gesamte Ubertragung der Information von dem Zeitpunkt, ab dem der Roboter mit einer
Pipettieraufgabe fertig wird, bis er mit einer neuen Aufgabe beginnt, dauert etwa 33 ms mit
einer Standardabweichung von 13 ms. Damit wird die Geschwindigkeit der
Informationsibertragung vernachlassigbar gegeniber der Arbeitsgeschwindigkeit des

Pipettierroboters.

Methodenbibliothek

Wie oben bereits erwahnt, sind mehr Informationen als die parametrisierten Pipettieraufgaben
notig, um die Pipettieraufgaben durchfiihren zu kénnen. Das umfasst z.B. im einfachsten Fall

die Flussigkeitsklasse des Pipettiervorgangs, aber auch die genauen Positionen beim
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Aspirations- oder Dispensierschritt. Diese Informationen befinden sich innerhalb der Venus-
Software in der Methodenbibliothek. Im Rahmen dieser Arbeit wurde eine Grundausstattung
von Methoden innerhalb der Methodenbibliothek geschrieben. Diese Methoden unterscheiden
sich zum Teil sehr stark von den Methoden, die standardmaRig fir den Pipettierroboter
geschrieben werden kénnen, da diese Methoden anwendungsbedingt abstrakt sein missen,
das heil3t sie missen beliebige Kombinationen an Parametern, die sie erhalten kdnnen,
verarbeiten. AuBerdem sollten die Methoden gegen fehlerhafte Parametrisierung geschiitzt

sein, da sonst die Gefahr bestiinde, dass der Pipettierroboter sich selbst beschadigt.

Fur den Substratzulauf wurden Methoden fiir die Zugabe von 100, 150 oder 300 g L™ Glukose
geschrieben. Fir die pH-Regelung wurden Methoden fir die Zugabe von 1 M HCI-Lésung
(Saurezugabe) oder 12,5 % Ammoniakwasser (Basenzugabe) geschrieben. Au3erdem wurde
eine Methode fur die Induktion mit IPTG geschrieben. Die Probenahme mit 10 und 100-fach
Verdinnung und anschlieRender Messung der optischen Dichte (bei 600 nm) und wahlweise
einer Fluoreszenzmessung wurde ebenfalls hinzugefiigt. All diese Methoden sind durch die
Methodenbibliothek parametrisierbar und mit beliebigen Kombinationen von 1 bis 48
Reaktoren durchfiihrbar. Es gibt zwei wahrscheinliche Fehlerquellen, die bei der
Parametrisierung der Aufgaben erfolgen kdnnen. So kann beispielsweise ein zu hohes
Volumen durch die Ablaufsteuerung vorgegeben werden. Da die verwendeten Kandle bis zu
1000 pL aspirieren kénnen, im Standardfall die Spitzen allerdings nur 300 puL aufnehmen
kénnen, bestiinde bei Volumina > 300 pL pro Kanal die Gefahr, dass die Flissigkeit ins
Kanalinnere gelangt und diese beschadigt. AuBerdem sind insbesondere bestimmte Methoden
bei der Probenahme darauf ausgelegt, dass die Reihenfolge der Methoden beachtet wird, da
sonst beispielsweise eine Mikrotiterplatte gefillt werden soll, die aktuell gar nicht an dem
erwarteten Platz steht. Daher prifen alle Methoden a) ob die durch die Pipettiernadel
vorgegebenen Volumengrenzwerte eingehalten werden und b) ob gegegebenfalls die
Reihenfolge der Submethoden korrekt beriicksichtigt werden. Im Falle einer Zuwiderhandlung
durch die Ablaufsteuerung erfolgt ein sofortiger Abbruch der Robotertatigkeit. Dieses harte
Abbruchkritierum wurde gewahlt, da dieser Zustand dringend die Verbesserung der

Ablaufsteuerung nahelegte.
Im Folgenden wird die automatisierte Durchfiihrung der einzelnen Methoden kurz beschrieben.

Zuerst wurde bei allen dosierenden Methoden geprift, ob der durch die verwendeten
Pipettenspitzen gegebene Volumengrenzwert von 300 pL fir alle aktiven Positionen
eingehalten wurde. AuRerdem wurde geprift, ob die aktiven Positionen in der Objektdefinition
des Bioreaktorblocks existieren. Falls diese Bedingungen bei irgendeiner

Methodenausfiihrung nicht gegeben waren, wurde der Roboter sofort gestoppt.
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Bei der Dosierung von Substrat (100 — 300 g L Glukose) wurden danach gewaschene und
desinfizierte Pipettiernadeln aus der Nadelwaschstation auf alle acht Pipettierkanale
aufgenommen. Dann erfolgte die Aspiration von Substratldosung fir jeweils eine
Reaktorposition pro Pipettierkanal aus dem Vorlagebehélter auf dem Roboterdeck. Danach
erfolgt die Dispensierung der Substratlosung in die gewinschten Reaktorpositionen. Die
Dispensierhdhe war fest auf einer Hohe von 52 mm oberhalb des Reaktorbodens eingestellt.
Diese Hohe stellte sicher, dass die Pipettiernadel unterhalb des Dosierkanals des
Bioreaktorblocks steht, um ein Anhaften des Dosiertropfens innerhalb des Dosierkanals zu
vermeiden. Trotzdem steht die Pipettiernadel so hoch, dass auch bei hohen Fillstdnden im
Reaktor die Berlhrung der Flissigkeitsoberflache ausgeschlossen ist. Dies vermeidet
Kreuzkontaminationen bei der Verwendung des gleichen Nadelsets in verschiedenen
Reaktoren. Diese Dispensierhbhe wird im Folgenden als Standarddosierhbhe des
Bioreaktorblocks bezeichnet. Die Prozedur aus Aspiration und Dispensierung der
Substratldsung wird solange wiederholt, bis alle aktiven Positionen mit dem eingestellten
Volumen versorgt waren. Danach werden die Nadeln mit einer Eintauchtiefe von 20 mm in 70
% (v/v) Ethanol von innen und aufen durch langsame Aspiration von 300 uL desinfiziert.
AnschlieRend werden die Nadeln in die Nadelwaschstation abgesetzt und die Waschprozedur

mit sterilfiltriertem, vollentsalztem Wasser gestartet.

Bei der pH-Regelung mittels Ammoniakwasser wird auch das maximale Volumen der
verwendete Pipettiernadeln geprtft. Da hier allerdings im Aliquot dispensiert wurde, betrug
das maximale Dispensiervolumen pro Reaktorposition 45 pL. Auch hier wird zuerst ein Satz
von acht Pipettiernadeln aus der Nadelwaschstation aufgenommen. Bei der Aspiration des
Ammoniakwassers wird nun allerdings in einem einzigen Schritt das gesamte bendétigte
Volumen aspiriert. Da der Bioreaktorblock aus insgesamt 48 (sechs Spalten und acht Zeilen)
Reaktorpositionen besteht, werden bis zu sechs Reaktoren mit einer Pipettiernadel versorgt.
Zusatzlich zu der fir die Bioreaktorpositionen erforderlichen Ammoniaklésung werden noch
pro Pipettenspitze jeweils 10 uL fir einen Dosiersto3 vor und nach den Reaktorpositionen
aufgenommen. Nach der Aspiration werden die ersten 10 L direkt im Flussigkeitsstrahl in das
Vorlagegefal? zuriickgegeben. Dies erhdht die Genauigkeit der folgenden Dosierstéiie.
Danach werden die aktiven Volumina durch wiederholte DosierstéRe auf der
Standarddosierhthe des Bioreaktorblocks verteilt. Am Schluss wird das verbliebene Volumen
von 10 pL pro Kanal wieder zuriick in das Vorlagegefal® dosiert. Danach werden die Nadeln

wie oben beschrieben mit Ethanol desinfiziert und in der Nadelwaschstation gereinigt.

Die pH-Regelung durch Zugabe von 1 M HCI erfolgte grundsétzlich genauso wie die Zugabe
von Ammoniakwasser. Die Pipettierung erfolgte ebenfalls im Aliquot mit einem Dispensierstof3
von 10 pL vor der ersten Dispensierung und 10 pL Restvolumen in den Pipettiernadeln. Die

Dampfe der verwendeten Salzsaure bergen das Risiko, die Metallteile des Pipettierroboters
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bei dauerhafter Exposition durch Korrosion zu schadigen. Daher wurde die Salzsaure in
speziellen Reaktionsgefalen (,FlipTubes®, Hamilton Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz), welche
durch den Pipettierroboter automatisch geotffnet und geschlossen werden, gelagert. Dafur
wurden vor der Aufnahme der Pipettiernadeln durch den Pipettierroboter spezielle Werkzeuge
zur Offnung der ReaktionsgefaRe aufgenommen (,FlipTube Tools*), mit denen die Deckel von
bis zu vier Reaktionsgefallen Uber einen Hebelmechanismus aufgedriickt werden. Danach
nimmt der Pipettierroboter die Pipettiernadeln aus der Nadelwaschstation auf und schiebt die
teilweise gedffneten Deckel der Reaktionsgefalie durch eine Seitwartshewegung mit den
Pipettenspitzen vollstdndig auf. Anschliel3end erfolgte die Pipettierung genau wie bei der
Zugabe von Ammoniakwasser. Nach erfolgter Pipettierung nahm der Pipettierroboter die

Werkzeuge fiur die ReaktionsgefalRe wieder auf, um diese wieder zu schliel3en.

Die Zugabe von IPTG erfolgte grundséatzlich fast identisch zur Dosierung des Zulaufs durch
wiederholte Aspiration aus einem Vorlagebehalter und Dispensierung in die Positionen des
Bioreaktorblocks. Da es sich bei der Induktionslésung oft um Flissigkeit handelte, die nur in
geringen Mengen zugegeben werden sollten, erfolgte die Aspiration auch hier aus speziellen,
durch den Pipettierroboter zu 6ffnenden, 1,5 mL Reaktionsgefallen (,FlipTubes®, Hamilton
Bonaduz AG, Bonaduz, Schweiz), wie bei der pH-Regelung mit Saure. Danach erfolgte die
Aspiration und Dispensierung analog zur Dosierung des Zulaufs. Nach Abschluss der

Pipettierungen wurden die Reaktionsgefal3e vom Pipettierroboter wieder geschlossen.

Die Probenahme erfolgte in zwei Varianten. Entweder wurde nur eine Absorptionsmessung
bei 600 nm durchgefuhrt, oder es wurde eine Absorptionsmessung und eine
Fluoreszenzmessung (Anregung 560 nm, Emission 620 nm) durchgefihrt. Da die
Probenahme viele verschiedene Schritte umfasste, wurde diese in vier (Probenahme ohne
Fluoreszenzmessung) oder funf (Probenahme mit Fluoreszenzmessung) Sub-Schritte
unterteilt, welche nicht zwangslaufig unterbrechungsfrei aufeinander folgen mussen. Das
bedeutet, dass die Ablaufsteuerung nach jedem Abschnitt der Probenahme beliebige andere
Pipettieraufgaben ausfuhren kann, die aktuell hdher priorisiert sind als die Probenahme. Auch
bei dieser Methode wird geprft, ob die von der Ablaufsteuerung erhaltene Konfiguration far
den Roboter schadensfrei ausfiihrbar ist. Die Ablaufsteuerung verwendet fiir die Probenahme
zwei Kommandos, eines fir den Probenahmestart und eines fur die Fortsetzung der
Probenahme. Das bedeutet, dass eine vollstandige Probenahme aus einem Kommando fir
den Probenahmestart und drei (bzw. vier bei der Fluoreszenzmessung) Kommandos fiur die
Fortsetzung der Probenahme bestehen. Der Roboter prift beim Erhalten eines Kommandos
zum Probenahmestart, ob aktuell keine Probenahme lauft. Bei der Fortsetzung der
Probenahme wird umgekehrt gepruft, ob aktuell eine Probenahme lauft und nur bei Zutreffen

fortgefahren.
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Beim Bioreaktorblock sind die einzelnen Reaktoren in Spalten und Zeilen positioniert. Es sind
jeweils 8 Reaktoren in einer Spalte, und insgesamt 6 Reaktoren in jeder Zeile. Standardmafig
werden die Reaktoren spaltenweise gezéhlt, das bedeutet beispielsweise, dass die ersten 8
Reaktoren genau die erste Spalte umfassen wirde.

Grundsatzlich erfolgen die Pipettierungen bei der Probenahme nach einer anderen Logik als
bei allen anderen Pipettierungen: StandardmaRig erfolgen die Pipettierungen unter Einbezug
aller Pipettierkanale aber ggfs. Uber mehrere Reaktorspalten, das heil3t, wenn alle Reaktoren
bis auf den Reaktor an Position sechs bearbeitet werden sollen, wiirde der Roboter erst mit
den ersten sieben Pipettierkandlen die ersten sieben Reaktoren in der ersten Spalte
bearbeiten und anschlieRend zur Seite fahren (alle Kanéale teilen sich eine X-Achse), um mit
dem achten Pipettierkanal die Reaktorposition neun, welche sich in der ndchsten Spalte
befindet, zu bearbeiten. Dieses Muster, dass der X-Arm jeweils fur die folgende Reaktorspalte
erneut seitlich bewegt wird, wiederholt sich dann flr den gesamten Bioreaktorblock. Diese
Seitwartsbewegung in Kombination mit erneuter Aspiration oder Dispensierung fihrt etwa zu
einer Verdopplung der Zeit, die der Roboter fur die Tatigkeit benétigt. Das bedeutet, dass diese
Art der Arbeitsweise sehr ineffizient ist, wenn einzelne Reaktorpositionen nicht bearbeitet
werden sollen. Umgekehrt ist die Arbeitsweise allerdings effizient, wenn nur wenige
Reaktorpositionen innerhalb einer Spalte bearbeitet werden sollen. Da allerdings bei der
Probenahme regelméafig damit gerechnet werden muss, dass einzelne Reaktoren nicht
bearbeitet werden sollen (beispielsweise aufgrund von einem stillstehenden Rihrorgan oder
defektem pH-Messfarbstoff), wiirde diese Arbeitsweise den Roboter stark verlangsamen.
Daher erfolgt hier die Pipettierung in vollstdndigen Spalten und gegebenfalls unter Auslassung
von einzelnen Pipettierkanalen. Bei dem obigen Beispiel wiirde also die erste Spalte des
Bioreaktorblocks unter Auslassung von Kanal sechs bearbeitet und danach wiirde mit einem
vollstandigen Nadelsatz die zweite Spalte des Reaktorblocks bearbeitet, bis sich am Ende statt
elf Seitwarts- und Aspirations-/Dispensierungsbewegungen nur sechs ergeben. Diese
Pipettierung wurde fir alle aufeinander folgenden Schritte der Probenahme durchgefihrt, die

im Folgenden erklart werden.

Im ersten Schritt der Probenahme werden Pipettiernadeln aufgenommmen und fur alle aktiven
Reaktorpositionen phosphatgefpufferte Salzlésung (PBS, 8 g Lt NaCl, 0.2 g L1 KCI, 1.44g L
! Na;HPOQ4, 0.24 g L' KH:PO,) innerhalb einer Mikrotiterplatte vorgelegt, sodass eine
sequentielle 1:10 und 1:100 Verdunnung der Proben angefertigt werden kann. Die Salzlésung
wird im Flussigkeitsstrahl dispensiert. Dann werden die Pipettiernadeln desinfiziert und in die

Nadelwaschstation fur die Waschung zurtickgegeben.

Im zweiten Schritt werden Proben aus dem Bioreaktorblock entnommen. Daflr wird zuerst ein

Nadelsatz aus der Nadelwaschstation entnommen und auf einer Hohe von 27 mm oberhalb
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des Reaktorbodens aus der ersten Reaktorspalte eine Probe entnommen. Diese Hohe
markiert den niedrigsten Punkt, in den der Roboter einfahren kann ohne mit dem Nadeloberteil
auf dem Reaktordeckel aufzusetzen. Auf dieser HOhe ist es moglich, Flissigkeit aus den
Reaktoren bis zu einem Minimalvolumen von etwa 7 mL zu entnehmen (bei gasinduzierenden
Ruhrern). Da die Probe durch den Betrieb des Rihrers als eine Mischung von Flissigkeit und
Gasblasen aspiriert wird, die nicht prazise zu dosieren ist, wird diese zuerst auf einer zweiten
Mikrotiterplatte zum Ausgasen abgelegt. Danach werden die Pipettiernadeln mit Ethanol wie
oben beschrieben desinfiziert und die Nadeln zum Waschen in der Nadelwaschstation
abgelegt. Danach wird ein weiterer Nadelsatz aufgenommen und es werden in identischer

Weise die folgenden Spalten des Bioreaktorblocks bearbeitet.

Im dritten Schritt werden die Proben sequentiell verdiinnt. Dafiir wird ein Nadelsatz aus der
Nadelwaschstation entnommen und es wird die erste Spalte der Proben aus der
Mikrotiterplatte zum Ausgasen entnommen und in die erste Spalte der Mikrotiterplatte fur die
Verdinnung gegeben. Die Dispensierung erfolgt dabei in Kontakt mit der
Flussigkeitsoberflache. Nach der Dispensierung wird die Verdinnung durch wiederholtes Auf-
und Abpipettieren gemischt. Um das Dispensieren von Gasblasen oder die
unverhaltnismaRige Benetzung der Pipettiernadeln zu vermeiden, folgen die Pipettierkanéle
beim Mischen der gemessenen Flissigkeitsoberflache mit einer Eintauchtiefe von 0,5 mm.
Danach erfolgt der zweite Schritt der sequentiellen Verdiinnung, bei dem der Pipettierroboter
aus der eben gemischten Spalte der Mikrotiterplatte wiederum Flissigkeit entnimmt und in die
folgende Spalte fur die 1:100 Verdiinnung dispensiert. Auch hier erfolgt die Dispensierung in
Kontakt mit der Flussigkeitsoberflache und es wird wie bei der ersten Verdinnungsstufe durch
die Pipettierkandle gemischt. Danach wird der benutzte Nadelsatz wie oben mit Ethanol

desinfiziert und fir die Waschung in die Nadelwaschstation gegeben.

Im vierten Schritt erfolgt die Waschung und photometrische Messung der Mikrotiterplatten.
Dafur wird zuerst mithilfe des externen robotischen Greifers (iISWAP, Hamilton Bonaduz AG,
Bonaduz, Schweiz) die Mikrotiterplatte, die fir das Ausgasen der Proben verwendet wurde,
zum Mikrotiterplattenwaschgerat gebracht. Dort wird der Waschprozess gestartet. Dieser
besteht aus einer initialen Aspiration der Probenlésung gefolgt von drei Dispensier- und
Aspirationsschritten von 300 pL vollentsalztem Wasser mit 0,1 % Tween (Tween 20, Amersco,
Solon, USA). Wéahrend dieses Prozesses baut der Pipettierroboter die Kommunikation mit dem
Mikrotiterplattenlesegerat auf. Danach wartet der Pipettierroboter auf den Abschluss der
Waschprozedur und bringt die Mikrotiterplatte vom Mikrotiterplattenwaschgeréat zu ihrer
Ursprungsposition zurtick. Nun wird die Mikrotiterplatte mit den Proben mit demselben Greifer
zum Mikrotiterplattenlesegerat gebracht und dort die photometrische Messung bei 600 nm
gestartet. Nach Abschluss der Messung startet der Roboter den Datenexport, bei dem a) die

Daten im Tabellenformat auf die Festplatte des steuernden Computers gespeichert werden
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und b) die Daten durch ein im Rahmen dieser Arbeit geschriebenes Python-Plugin fir den
Roboter in die Zeitreihendatenbank fir die Prozessdaten gespeist werden. Falls eine
Probenahme ohne Fluoreszenzmessung gewahlt wurde, wird an dieser Stelle die Platte durch
den robotischen Greifer zum Mikrotiterplattenwaschgerat transportiert und danach ebenso
verfahren wie mit der anderen Mikrotiterplatte. Wenn die Probenahme mit
Fluoreszenzmessung gewdahlt wurde, wird an dieser Stelle die Fluoreszenzmessung im

Mikrotiterplattenlesegerét gestartet und der Abschnitt der Probenahme ist beendet.

Der funfte und letzte Schritt der Probenahme existiert nur, wenn eine Fluoreszenzmessung
durchgefuhrt wurde. Dann beginnt der Pipettierroboter damit, auf den Abschluss der Messung
durch das Mikrotiterplattenlesegerat zu warten. Anschlieend erfolgt in jedem Fall der Export
der Daten ins Tabellenformat und in die Zeitreihendatenbank. Die Daten umfassen die
eigentlichen Messwerte mit den zugehdrigen Positionen in der Mikrotiterplatte, das
verwendete Protokoll, der Protokolltyp, der Probenahmezeitpunkt sowie der Messzeitpunkt.
Der Export der Daten in die Zeitreihendatenbank erfolgt durch ein Python-Plugin, welches von
der Venus Software des Pipettierroboters ausgefuhrt wird. Danach wird die Mikrotiterplatte
vom robotischen Greifer zum Mikrotiterplattenwaschgeréat gebracht und dort ebenso
gewaschen wie die andere Mikrotiterplatte.

5.3 Digitaler Zwilling eines Pipettierroboters

Wie bereits beschrieben, ist der Pipettierroboter flir die Ablaufsteuerung ein reiner
Befehlsempfanger, welcher die erhaltenen Aufgaben innerhalb einer gewissen Zeit bearbeitet.
Gleichzeitig ist die Schnittstelle, Gber die der Pipettierroboter die Aufgaben erhalt innerhalb

einer Schnittstellendefinition definiert und damit programmiersprachenagnostisch.

Daher lag es nahe, eine Simulationsumgebung fur den Pipettierroboter zu schaffen, welche
die Pipettieraufgaben exakt identisch zum Pipettierroboter entgegennimmt. Diese
Simulationsumgebung wird im Weiteren als digitaler Zwilling bezeichnet. Statt nun allerdings
die Pipettieraufgabe in der Realitdat durchzufihren, prift der digitale Zwilling des
Pipettierroboters einerseits die erhaltene Pipettieraufgabe anhand des Konfigurationsskripts
des Prozesses. AulRerdem simuliert der digitale Zwilling die Arbeitszeit des Pipettierroboters
anhand historischer Prozessdaten. Auf beide Aspekte soll im Folgenden separat eingegangen

werden.

5.3.1 Prifung der Ablaufsteuerung

Innerhalb des Konfigurationsskripts der Ablaufsteuerung ist die wesentliche
Konfigurationsinformation vorhanden, nach denen ein Prozess durchgefihrt werden soll. Das
umfasst die Liste der sich wiederholenden Pipettieraufgaben, aber auch deren genaue

Konfiguration. StandardmaRlig umfasst die Liste die pH-Regelung (mit Sdure oder Base), den
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Substratzulauf, die Probenahme und die Zugabe des Induktors. Fir jeden Typ
Pipettieraufgabe werden andere Prifungen ausgefuhrt. Grundsétzlich wird jede Priifung zum
Zeitpunkt der Entgegennahme der Pipettieraufgabe durchgefihrt.

Fur den Substratzulauf wird fur jede der maximal 48 Reaktorpositionen die Einhaltung der
Volumengrenzwerte flr einmalige Dosierung Uberprift. AuBerdem wird die Einhaltung der
Dosierfunktion fur jede der maximal 48 Reaktorpositionen geprift. Darlber hinaus wird
gepruft, ob das maximale kumulative Substratvolumen pro Reaktor eingehalten wurde.
Daneben wird die Einhaltung der eingestellten Dosierfrequenz gepruft.

Bei der pH-Regelung wird ebenfalls fir jede der maximal 48 Reaktorpositionen die Einhaltung
der Volumengrenzwerte flr einmalige Dosierung Uberprift. Auch hier wird die Einhaltung der
Dosierfrequenz fur pH-Stellmittel geprift. Dartber hinaus wird allerdings auch die Plausibilitat
der pH-Korrektur geprift: Das heifdt, es wird reaktorspezifisch die simulierte pH-Messung mit
der Richtung der Korrektur und dem Sollwert verglichen, um zu klaren, ob die Korrektur in die
richtige Richtung wirkt. Dies ist moglich, da in der Ablaufsteuerung ein einfacher
Proportionalregler hinterlegt ist. Auch wird hier geprift, ob das maximale kumulative

Substratvolumen pro Reaktor eingehalten wurde.

In den durchgefiihrten Prozessen wurden die Probenahmezeitpunkte zu festen Zeitpunkten
definiert (beispielsweise nach 2, 3 und 5 Stunden Prozesszeit). Die Einhaltung der
Probenahmezeitpunkte wird als unterer Grenzwert geprift. Das heil3t eine Probenahme, die
nach 3 Stunden féllig war, durfte jedenfalls nicht davor und nur wenig danach gestartet werden.
Durch die Abhangigkeit von der dynamischen Priorisierung und der Auslastung des Roboters
ist dieses Kriterium allerdings nicht in allen Fallen valide. AuRerdem wird die korrekte
Reihenfolge der einzelnen Subschritte (Vorlage des Puffers, Probenahme, Verdinnung,

Messung) gepriift.

Bei der Pipettieraufgabe der Induktorzugabe wird der korrekte Zeitpunkt der Ausfiihrung
geprift. AuBerdem wird reaktorspezifisch geprift, ob das richtige Volumen des Induktors

zugegeben wurde.

Daruber hinaus werden die Leerlaufzeiten des digitalen Zwillings protokolliert und am Ende

des simulierten Prozesses exportiert.

5.3.2 Simulation der Pipettierarbeit des Pipettierroboters

Der Pipettierroboter parametrisiert die innerhalb der Venus-Software vorliegende
Methodenbibliothek, um anstehende Pipettieraufgaben innerhalb eines Prozesses ausfihren
zu lassen. Die Dauer, die fir die Bearbeitung der Pipettieraufgabe benétigt wird, hangt von der

Sequenz der Bewegungen ab, die der Pipettierroboter ausfihren muss. Da eine vollstdndige
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Simulation der Bewegungen des Roboters den Rahmen dieser Arbeit gesprengt hétte, wurde

eine vereinfachte Abhéngigkeit gesucht.

Dabei wurden zwei Merkmale genauer betrachtet: Zuerst die adressierte Methode aus der
Methodenbibliothek der Venus-Software. Es liegt nahe, dass beispielsweise die Dosierung von
Substrat in die Reaktorpositionen eine andere Zeit bengtigt als die Probenahme und Messung
im Photometer. AuRerdem konnte die Anzahl der Positionen, auf die die Methode angewandt

wird, bestimmen, wie lang die Arbeitsdauer des Roboters ist.

Daher wurde folgende Architektur gewéhlt: Der entgegen genommene Name der
Pipettieraufgabe ist mit einer Funktion verknupft, die eine Arbeitsdauer basierend auf der
Anzahl der aktiven Positionen berechnet. Innerhalb des digitalen Zwillings kdnnen beliebig
viele Pipettieraufgabennamen mit Funktionen verknipft werden. Wenn fir die Pipettieraufgabe
allerdings keine Funktion hinterlegt ist, greift der digitale Zwilling fur die Berechnung dieser
Arbeitsdauer einfach auf eine Standardfunktion zurtck.

Die Funktion der Arbeitsdauer ist vollig flexibel: Alles, was sich innerhalb von Python
ausdricken lasst, kann als Funktion genutzt werden. Im Folgenden soll die Erzeugung dieser

Funktionen anhand von zwei Beispielen erklart werden.

Eine der Pipettieraufgaben, welche am meisten Zeit innerhalb einer Kultivierung erfordert, ist
der Substratzulauf. Eine Mdglichkeit dazu, die in dieser Arbeit viel verwendet wurde, ist die
Zugabe von 300 g L Glucose mit 7,5 g L™t MgSOQ.. In Abbildung 13 ist die Abhangigkeit der
Ausfohrungsdauer der Methode ,Feed300gLGlucose von der Anzahl der aktiven

Bioreaktorpositionen dargestellt.
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Abbildung 13: Arbeitsdauer des Pipettierroboters bei der Methode ,Feed300gLGlucose” in
Abhangigkeit von den aktiven Bioreaktorpositionen. Es wurden nur jeweils benachbarte Positionen
betrachtet. Die gestrichelte Linie ist eine lineare Interpolation der Messdaten. Die blauen Punkte sind
Arbeitsdauern basierend auf historischen Prozessdaten.

Die Methode ,Feed300gLGlucose” dient dazu, Substratlosung mit 300 g L Glucose und 7,5
g L' MgSO:. in die Reaktoren zu dosieren. Mithilfe der Dosierfrequenz und den zu dosierten
Volumen kdnnen verschiedene Zulaufraten eingestellt werden. Es kdnnen zwar beliebige
Positionen innerhalb des Bioreaktorblocks adressiert werden, dies ist jedoch nicht sinnvoll und
bildet nicht die erfolgte Arbeitsweise ab. Durch die raumliche Gruppierung von verschiedenen
eingestellten Zulaufraten kann Roboterarbeitszeit gespart werden. Daher sind in der Abbildung
nur Daten gezeigt, bei denen die jeweilige Anzahl der Reaktoren benachbart lag.

Es ist ein ndherungsweise linearer Zusammenhang zwischen Arbeitszeit des Pipettierroboters
und der Anzahl der Reaktoren sichtbar. Daher wurde die Interpolation fur die Funktion (rot

gestrichelt dargestellt) gewahlt als:

t=1,78 -n+ 41,02 Q)
Die Variable n bezeichnet die Anzahl aktive Positionen, t ist die Roboterarbeitszeit in

Sekunden.

Der lineare Zusammenhang scheint die Messdaten sinnvoll abzubilden. Wenn man den Inhalt
der betrachteten Methode naher betrachtet, ist das durchaus nachvollziehbar. Die Methode
beginnt mit dem Aufnehmen der Pipettierspitzen und endet mit dem desinfizieren der
Pipettierspitzen und dem Abwurf der Spitzen in die Nadelwaschstation. Dazwischen wird
wiederholt vom Vorlagebehalter aspiriert und dann in jeweils 8 aktive Positionen innerhalb des
Bioreaktorblocks dispensiert. Dieser Schritt wird bis zu sechs Mal wiederholt, je nachdem wie

viele Positionen aktiv sind. Die Streuung bei 8 beziehungsweise 48 Reaktoren liegt
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wahrscheinlich daran, dass a) nicht alle Daten mit der gleichen Konfiguration auf der
Arbeitsflache des  Roboters erhoben wurden und b) der Vorgang der
Flussigkeitsoberflachensuche durch den Roboter unterschiedlich lang dauert, je nachdem wie
viel Flussigkeit im Vorlagebehélter vorhanden ist.

Dieser lineare Zusammenhang ist jedoch nicht automatisch richtig. Dies soll am Beispiel der
pH-Regelung mittels 12.5 % Ammoniakwasser erlautert werden. In Abbildung 14 ist die
Roboterarbeitszeit in Abhangigkeit von den aktiven Positionen bei der Methode

»,PHControlBaseAmmonium* dargestellt.
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Abbildung 14: Arbeitsdauer des Pipettierroboters bei der Methode ,pHControlBaseAmmonium® in
Abhangigkeit von den aktiven Bioreaktorpositionen. Die Methode wurde fur die Zugabe von 12.5 %
Ammoniakwasser fur die pH-Regelung genutzt. Es wurden beliebige Positionskombinationen
betrachtet. Die blauen Punkte sind Arbeitsdauern basierend auf historischen Prozessdaten. Die
gestrichelte Linie ist eine polynomische Interpolation der Messdaten.

Mithilfe der Methode ,pHControlBaseAmmonium“ kann zu bis zu 48 Reaktoren
Ammoniakwasser fir die pH-Regelung zugegeben werden. Da die Notwendigkeit der pH-
Regelung kaum geplant werden kann, sind in der Abbildung alle Positionskombinationen

abgebildet. Die Interpolation wurde mithilfe einer polynomischen Funktion durchgefihrt.

t=1,04-10"3-n3-9,76-10"2-n% + 3,63 -n+ 61,77 (2)

Die Variable n bezeichnet die Anzahl der aktiven Positionen, t ist die Arbeitszeit des Roboters.

Auch hier ist fir das genauere Verstandnis der Arbeitsdauer die Kenntnis der
zugrundeliegenden Methode nutzlich. Bei der Methode ,,pHControlBaseAmmonium® wird aus
einem Aliquot dispensiert. Das bedeutet, dass nach der Spitzenaufnahme zuerst das gesamte
Volumen fur alle aktiven Reaktorpositionen aspiriert wird. Auf3erdem wird Volumen fir einen

Dosierstol3 fur und nach den eigentlichen Dosiervorgéangen (Pre- und Post-Aliquot) von jeweils
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10 pL aufgenommen. Nach dem Aspirationsschritt wird zuerst das Pre-Aliquot zurtick in den
Vorlagebehalter abgegeben. Danach werden die aktiven Reaktorpositionen durch sequentielle
Dosierstt3e mit den angestrebten Volumina versorgt. Danach wird das Post-Aliquot zurtick in
den Vorlagebehalter gegeben, die Spitzen mit Ethanol desinfiziert und anschlie3end in der

Nadelwaschstation abgelegt.

Bei dieser Art der Pipettierung findet ein grof3er Teil der Bewegungen unabhéngig von der
Anzahl der aktiven Positionen statt. Dies ist an dem grof3eren Y-Achsenabschnitt erkennbar.
AulRRerdem wird die Pipettierung effizienter, wenn mehr Positionen bedient werden: Dies liegt
daran, dass bei dem wiederholten Dispensierschritt aus dem Aliquot weniger
Spreizbewegungen und seitliche Bewegungen durchgefiihrt werden muissen, wenn mehr
Positionen aktiv sind. Zusammenfassend lasst sich sagen, dass sich auch diese Methode gut
durch eine Abhangigkeit von den aktiven Positionen beschreiben lasst.

Mithilfe der Funktionen flir die Arbeitsdauer des Pipettierroboters — hier nur in Auszligen
dargestellt — lassen sich im einfachsten Fall Arbeitsauslastungen des Roboters vor der
konkreten Versuchsdurchfiihrung abschatzen. Wenn beispielsweise hohe Dosierfrequenzen
oder enge Probenahmeintervalle gewiinscht sind, lasst sich dies vorher simulieren und es
konnen Aussagen dariiber getroffen werden, ob und wann mit einer Uberlastung des Roboters
zu rechnen ist. Ein Beispiel fiir eine solche Abschatzung der Roboterauslastung bei einem

typischen Zulaufprozess mit E. coli ist in Abbildung 15 gegeben.
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Abbildung 15: Leerlaufzeit des digitalen Zwillings des Pipettierroboters wahrend der simulierten
Durchfihrung von Bioprozessen in 48 Parallelreaktoren. Es wurden pH-Regelung (Saure und Base),
Probenahme, Zulauf und Induktion simuliert durchgefiihrt. Die Leerlaufzeit ist die Zeit die der digitale
Zwilling zwischen zwei Methodenausfiihrungen zur Verfligung gestanden hétte. Es wurde der Betrieb
von 48 Reaktoren simuliert. Die pH-Regelung und der Zulauf wurden mit einer Frequenz von 6 h'
durchgefuhrt. Die Probenahme erfolgte etwa stindlich, die Induktion erfolgte nach einer Stunde
Prozesszeit. Die Konfiguration der Ablaufsteuerung stellte bei diesem Versuch eine typische
Zulaufkultivierung mit E. coli dar.

In Abbildung 15 ist zu erkennen, dass die Leerlaufzeit des Roboters wéhrend des simulierten
Prozesses zwischen 0,1 - 200 Sekunden schwankt. Dies ergibt insoweit Sinn, als dass der
Roboter wahrend der Probenahme fir etwa 20 min maximal ausgelastet ist und nur die
Geschwindigkeit der Ablaufsteuerung die Leerlaufzeit erzeugt. Wenn allerdings gerade keine
Probenahme erfolgt, hat der Roboter deutlich mehr Leerlaufzeit. Es ist erkennbar, dass der
Roboter in der Lage ist, die zugeteilten Aufgaben abzuarbeiten ohne dass sich weitere
Aufgaben stauen. Der so konfigurierte Versuch wére also vermutlich in der Realitat ebenfalls
durchfuhrbar.

Der digitale Zwilling unterstiitzt auch die beschleunigte Simulation des Prozesses. Das
bedeutet, dass der digitale Zwilling in der Lage ist, alle Zeitablaufe mit einem vorgegebenen
Faktor zu beschleunigen. Dies sollte allerdings nur bis zu etwa 10-facher Beschleunigung
genutzt werden, da sonst die Dauer der Kommunikation und Prioritéatsberechnung nicht mehr
vernachlassigbar gegenuber der beschleunigten Arbeitsdauer des Roboters ist. Die Dauer der
Kommunikation (ca. 30 Millisekunden fir die komplette Aufgabenibermittiung) kann nicht
weiter beschleunigt werden. Daher wiirde der digitale Zwilling unzutreffende Ergebnisse

erzeugen, wenn diese 30 Millisekunden nicht vernachléassigbar wenig sind.
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AulRRerdem kann die Kombination von Simulation der Roboterarbeitszeit und Prifung der
Konfiguration der Ablaufsteuerung als Test im Sinne der Softwareentwicklung genutzt werden.
Damit kénnen keinesfalls grindliche Unittests ersetzt werden, aber es ist geeignet, als
einfacher Integrationstest in der Softwareprifung zu dienen. Unittests sind (automatisierte)
Tests von Software, bei der die einfachsten Strukturelemente der Software (Klassen,
Funktionen...) auf korrekte Funktionsweise getestet werden. Ein Integrationstest dient dem

gegenuber als eine Prufung des korrekten Zusammenspiels der Komponenten einer Software.

Gemeinsam mit der prioritatsbasierten Ablaufsteuerung lassen sich durch die
Roboterintegration flexibel Bioprozesse im mL-Maf3stab durchfiihren, bei der die exakte
Reihenfolge der Arbeitsschritte vor Versuchsstart nicht bekannt sein muss. Das
Ruhrkesselreaktorsystem im mL-Mal3stab ist mit der prioritatsbasierten Ablaufsteuerung in der
Lage, wahrend der Prozesszeit basierend auf einfachen Prioritaten sinnvolle Entscheidungen

Zu treffen.
Diskussion

Dies ist hilfreich, da dadurch das feste Planen der Roboteraufgaben vermieden werden kann,
wie es in anderen Arbeiten durchgefiihrt wurde (Haby et al., 2019). Diese feste Planung setzt
eine sehr genaue Kenntnis des untersuchten Bioprozesses voraus, die normalerweise erst

innerhalb der Prozessentwicklung erzeugt wird.

Eine andere Gruppe hat zeitgleich mit ahnlichen Mitteln (OEM Interface der Venus Software,
ein ,Original Equipment Manufacturer” Interface ist eine Schnittstelle, die ein Hersteller fur
Entwickler anderer Firmen bereit stellt, damit diese Geréate des Herstellers in inhre Produkte
integrieren kénnen) eine vollstandige Abbildung der Funktionen der Venus-Software innerhalb
von Python umgesetzt (Chory et al., 2020). Diese Software wird ,PyHamilton® genannt.
Wahrend diese Losung ein Maximum an Flexibilitat erzeugt, hat es fur die Automatisierung
des Bioreaktorblocks doch Nachteile. So entzieht man der Venus-Software auch die Bereiche,
fur die diese gedacht und gut geeignet ist, namlich die Konfiguration von Pipettierschritten und
sonstige Roboteraktivitaten. Dadurch muss der Nutzer sehr genau wissen, was sich hinter den
Python-/Venusfunktionen verbirgt und was an diese Ubergeben werden muss. In dem hier
vorgestellten Integrationskonzept muss der Nutzer nur wenig Uber die Art, wie der Roboter ins
Labor integriert ist, wissen, um eigene Methoden zu schreiben oder um bestehende Methoden

Zu verandern.

Das gRPC-Framework (ein Software-Framework ist ein Gerldst mithilfe dessen ein
Programmierer eine Anwendung erstellen kann) ist fir die Kommunikation eine naheliegende
Wahl, da es innerhalb vieler moderner IT-Projekte genutzt wird. So findet die Kommunikation

der Referenzimplementierungen bei dem entstehenden SiLA2-Standard (,Standardization in
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Laboratory Automation®) ebenfalls mithilfe von gRPC statt (Porr et al., 2021). Es wurde jedoch
bewusst davon Abstand genommen, die Roboterintegration SiLA2-konform zu gestalten, da
dies eine erhebliche Verkomplizierung bedeutet héatte und einige Losungen fir die
ereignisbasierte Informationsverarbeitung unmaoglich gemacht hatte.

Die Simulation der Arbeitsdauer des digitalen Zwillings ist im Rahmen dieser Arbeit auf der
Basis historischer Prozessdaten erfolgt. Dabei wurden kleine Programme geschrieben, bei
denen die Arbeitszeit des Roboters in Abhangigkeit von der ausgefuihrten Methode und deren
Parametern aus den automatisiert angelegten Logdateien des Pipettierroboters gelesen
wurde. Es ware jedoch eine naheliegende und hilfreiche Verbesserung, wenn a) die Zeitdauer
der Methoden in Abhangigkeit von den Parametern automatisch abgelegt wurde und b) daraus
automatisch die entsprechenden Funktionen flr den digitalen Zwilling erzeugt werden. Dies
liee sich zum Beispiel durch eine Erweiterung der Kommunikationsbibliothek des Roboters

erreichen.

5.4 Zweistufige Expressionsoptimierung von mCherry

produzierendem E. coli?

Mithilfe der in Abschnitt 5.1 bis 5.3 entwickelten Werkzeuge kann nun die zweistufige
Expressionsoptimierung durchgefuhrt werden. In den Abschnitten 5.4 und 5.5 werden
beispielhaft zwei Proteinproduktionsprozesse mit Escherichia coli (E. coli) beschrieben. Im
Anwendungsbeispiel in Kapitel 5.4 wurde die prioritatsbasierte Ablaufsteuerung nicht

angewandt.

5.4.1 Parallele Variation der Induktorkonzentration

E. coli mCherry wurde in einem Satz- und anschlieRendem Zulaufverfahren in einem
Rihrkesselreaktor im L-MaRstab mit einer Wachstumsrate pset von 0,1 ht produziert. Es wurde
Mineralmedium mit 5 g L Glukose als limitierendem Substrat verwendet. Das Ende der
Satzphase wurde automatisch anhand des pl6tzlichen Anstiegs des Sauerstoffsignals
detektiert. Der nachfolgende exponentielle Zulauf wurde nach 23 Stunden Zulaufphase
gestoppt und der automatisierte Transfer der Suspension der E. coli mCherry-Zellen in 48
Ruhrkessel-Bioreaktoren wurde eingeleitet, bis jeder der parallelen Ruhrkessel-Bioreaktoren
innerhalb von ~30 Minuten mit 11 mL Zellsuspension gefillt war. Eine halbe Stunde vor dem
Transfer lag die Biomassekonzentration bei 9,9 g L. Der Zulaufbetrieb der 48 parallelen

Ruhrkessel-Bioreaktoren wurde gestartet, nachdem der Zelltransfer abgeschlossen war. Die

2 Teile dieses Kapitels sind bereits publiziert in: Von den Eichen, N., Bromig, L., Sidarava, V.,
Marienberg, H., & Weuster-Botz, D. (2021). Automated multi-scale cascade of parallel stirred-tank
bioreactors for fast protein expression studies. Journal of Biotechnology, 332, 103-113
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Auswirkungen von zehn verschiedenen Induktorkonzentrationen zwischen 1,36 und 18,18 uM

IPTG wurden parallel mit 4-5 Wiederholungen untersucht.

In Abbildung 16 ist die Biomassekonzentrationen der parallelen Prozesse im mL-Mal3stab
dargestellt.
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Abbildung 16: Biomassekonzentrationen von E. coli BL21(DE3) mCherry in Ruhrkesselreaktoren im
mL-Maf3stab bei unterschiedlichen IPTG-Zugaben nach 1 Stunde (vertikale gestrichelte Linie). Die
Biomassekonzentrationen wurden anhand der automatisiert at-line gemessenen ODsoo geschétzt.
Jedes Diagramm zeigt den Mittelwert der Biomassekonzentrationen von 4-5 parallelen Bioreaktoren,
die mit der angegebenen IPTG-Konzentration induziert wurden. Die graue Linie stellt eine lineare
Regression der Biomassekonzentrationen aller 48 parallelen Bioreaktoren als Funktion der Prozesszeit
unabhangig von der eingesetzten IPTG-Konzentration dar (V = 11 mL, Fin= 2,4 g Glucose L1 h-1, T =37
°C, pH 6,9, n = 3000 rpm).

Die ersten ODsoo-Messungen mit dem Pipettierroboter, die 15 Minuten nach Abschluss des

Zelltransfers durchgefuhrt wurden, ergaben eine durchschnittliche Konzentration der
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Trockenmasse der Zellen von 13,4 g L'* mit einer Standardabweichung von 0,49 g L. Da die
letzte Biomassekonzentration im L-Maf3stab nicht direkt vor dem Transfer gemessen wurde
und die Zellen im mL-Maf3stab bereits mit Substrat versorgt wurden, konnten die Zellen in der
Zwischenzeit weiterwachsen. Das Wachstum von E. coli mCherry war innerhalb der
Standardabweichung konstant (0,8 +/- 0,09 g L' h?') unabhangig von der Menge des
zugegebenen IPTG. Nach 18 Stunden Zulauf mit 2,4 g Glukose L h' wurde eine finale
Biomassekonzentration von 25,2 +/- 1,3 g L (geschatzt auf Basis der at-line gemessenen
ODsoo) erreicht.

Diskussion

Ein systematischer Trend der initialen Biomassedichte entlang der Achsen des
Bioreaktorblocks wurde nicht beobachtet, was darauf hindeutet, dass das Absetzen von Zellen
im Transferreservoir kein Problem darstellte. Dies war auch zu erwarten, da der Inhalt der
TransfergefalRe durch das kontinuierliche Nachdosieren aus dem L-Mafstab durchmischt

wurde.

Die Ergebnisse stimmen dahingehend mit der Literatur tberein, dass eine Zugabe von unter
100 puM IPTG das Wachstum von E. coli nicht reduziert (Faust et al., 2015; Lecina et al., 2013;
Olaofe et al., 2010).

Der mittels Messung der optischen Dichte abgeschatzte mittlere Biomasseertrag von Yxs =
0,35 g g ist niedriger als in der Literatur fir mit Glukose wachsenden E. coli veroffentlicht ist
(Schmideder et al., 2015). Dies konnte auf die 10-12 Minuten andauernden Auszehrphasen
zwischen den intermittierenden Glukosezugaben zurtickzufiihren sein, die den
Glukoseverbrauch fur den Erhaltungsstoffwechsel erhéhen kénnten. Es ist bekannt, dass eine
intermittierende Substratzugabe zu geringeren Biomasseertragen fuhrt, ohne dass es zu einer

Akkumulation von Acetat kommt (Faust et al., 2014; Neubauer et al., 1995).

Im Unterschied zum Biomassewachstum war die Expression von mCherry eindeutig eine

Funktion der Induktorzugabe. Die Ergebnisse sind in Abbildung 17 dargestellt.
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Abbildung 17: Automatisiert at-line gemessene mittlere Fluoreszenz als Abschétzung der mCherry-
Konzentration in Ruhrkesselreaktoren mit E. coli BL21(DE3) mCherry im mL-Mal3stab bei
unterschiedlichen IPTG-Zugabe nach einer Stunde (vertikale gestrichelte Linie). Jede Grafik zeigt den
Mittelwert der Fluoreszenz von 4-5 parallelen Bioreaktoren, die mit der angegebenen IPTG-
Konzentration induziert wurden. Die graue Linie zeigt die individuelle lineare Regression des
Fluoreszenzanstiegs zwischen einer Prozessdauer von 3 - 11 h bei der angegebenen IPTG-
Ausgangskonzentration (V = 11 mL, Fin= 2,4 g Glukose L h'1, T = 37 °C, pH 6,9, n = 3000 rpm).
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Die at-line gemessene mittlere Fluoreszenz, die eine Schatzung der mCherry-Konzentration
darstellt, begann einige Stunden nach der IPTG-Zugabe zu steigen. Die finale mittlere
Fluoreszenz nach einer Prozessdauer von 18 Stunden steigt mit zunehmender IPTG-
Konzentration bis zu 7,27 uM IPTG, aber eine weitere Erhéhung der IPTG-Konzentration

fuhrte nicht zu einer héheren endglltigen Fluoreszenz aufRerhalb der Standardabweichung.

Der Anstieg der online gemessenen Fluoreszenz war abhangig von der anfanglichen
Induktorkonzentration tber eine Prozessdauer von 3 bis 11 Stunden konstant. Nach einer
Prozessdauer von 11 Stunden reduzierte sich die mCherry-Expressionsrate, wenn die
Startkonzentration von IPTG 7,27 uM Uberstieg.

Die ermittelten Fluoreszenzanstiege zwischen einer Prozessdauer von 3 - 11 Stunden sind als

Funktion der anfanglichen IPTG-Konzentrationen in Abbildung 18 dargestellit.
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Abbildung 18: Steigungen der at-line gemessenen Fluoreszenz von E. coli BL21(DE3) mCherry im
Zulaufbetrieb im mL-Maf3stab bei einer Prozessdauer von 3 - 11 h als Funktion der zugesetzten IPTG-
Konzentrationen. ** bedeuten p < 0.01 bei Welchs T-test (Virtanen et al., 2020) (V =11 mL, Fin=2,4 g
Glukose L1 ht, T =37 °C, pH 6,9, n = 3000 rpm).

Der Anstieg der Fluoreszenz bei einer Prozessdauer von 3 bis 11 Stunden variierte nicht
signifikant bei Induktorkonzentrationen Gdber 9,09 uM IPTG. Bei niedrigeren

Induktorkonzentrationen verringert sich der Fluoreszenzanstieg kontinuierlich.

Diskussion
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Dies deutet darauf hin, dass ab dieser Induktorkonzentration die maximale Proteinproduktivitét
fur die mCherry-Produktion mit E. coli erreicht wurde. Das T7-Expressionssystem ist sehr
effektiv, und einige friihere Berichte haben auch gezeigt, dass eine IPTG-Konzentration von
8-10 pM ausreichen kann, um rekombinante Proteine wie alkalische Phosphatase oder
Cytochrom mit E. coli effizient in Fed-Batch-Prozessen zu produzieren (Choi et al., 2000; Faust
et al., 2015; Sevastsyanovich et al., 2009). Es existieren allerdings auch Untersuchungen, bei
denen deutlich hohere optimale IPTG-Konzentrationen gefunden wurden (Durany et al., 2004;
Olaofe et al., 2010; Pinsach et al., 2008). Es scheint, dass die optimale Induktorkonzentration
fur die rekombinante Proteinexpression mit E. coli je nach Art des produzierten Proteins und

der Prozessbedingungen variieren kann.

Bei diesem Versuch konnte mittels der Kopplung von Rihrkesselreaktoren im L- und mL-
Mal3stab in einer Woche 48 parallele Expressionsbedingungen untersucht werden, bei denen
durch die standardisierte Zellproduktion der alleinige Einfluss der Induktorkonzentration
untersucht wurde. Bei der Verwendung von Reaktoren im L-Mal3stab kénnten von einer
Person je nach Laboraustattung nur 1-4 Expressionsbedingungen in einer Woche mit sehr viel

grolRerem manuellen Arbeitsaufwand untersucht werden.

5.4.2 Parallele Variation der Zulaufrate im L-Mal3stab und der

Induktorkonzentration im mL-Mal3stab

Die Wachstumsrate pser wahrend der Zulaufphase von E. coli mCherry wurde parallel im L-
MaRstab variiert. Es wurden drei verschiedene Wachstumsraten gewahlt (0,1 h?, 0,15 h'* und
0,2 ht). Die Lange der Zulaufphase und die Startzelldichte wurden so eingestellt, dass am
Ende der Zulaufprozesse im L-Mal3stab gleichzeitig vergleichbare Biomassekonzentrationen
erzeugt wurden, um einen gleichzeitigen Transfer der einzelnen Zellsuspensionen in die 48
Ruhrkessel-Bioreaktoren im mL-Mal3stab zu ermdglichen. Funf  verschiedene
Induktorkonzentrationen von 1,82 bis 13,63 uM IPTG wurden mit den bei unterschiedlichen
Wachstumsraten produzierten E. coli-Zellen untersucht, so dass sich insgesamt 3 x 5 = 15
individuelle Kombinationen von Wachstumsrate und IPTG-Konzentrationen flr die Expression

von mCherry mit mindestens drei biologischen Replikaten ergaben.
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Abbildung 19: Mittlere Biomassekonzentrationen von E. coli BL21(DE3) mCherry im mL-Malstab bei
unterschiedlichen IPTG-Zugaben von 1,82 bis 13,63 pM nach 1 Stunde (vertikale gestrichelte Linie).
Die Biomassekonzentrationen wurden anhand der at-line gemessenen ODeoo geschatzt. Jedes
Diagramm zeigt den Mittelwert der Biomassekonzentrationen, die bei Zellen beobachtet wurden, die mit
der gleichen Wachstumsrate im Zulaufverfahren im L-MaRstab produziert wurden, bevor sie
automatisch in die Ruhrkesselreaktoren im mL-MalR3stab Gbertragen wurden. Die grauen Linien stellen
die lineare Regression dieser mittleren BTM-Konzentrationen (n = 16) als Funktion der Prozesszeit
unabhangig von der eingesetzten IPTG-Konzentration dar (V = 11 mL, Fin= 2,4 g Glukose L1 h1, T = 37
°C, pH 6,9, n = 3000 rpm).

Abbildung 19 zeigt den Mittelwert der Biomassekonzentrationen, die im mL-Mal3stab
unabhangig von der eingesetzten IPTG-Konzentration gemessen wurden. Die erste
gemessene Zellkonzentration im mL-MaRstab mit Zellen des Reaktors, der mit pset = 0,1 ht
betrieben wurde, betrug 14,5 +/-1,5 g Lt. Mit Zellen des Reaktors, die mit pset = 0,15 h?
betrieben wurden, betrug die erste gemessene Zelllkonzentration im mL-Mal3stab 17,0 +/- 1,4
g L?, und die erste gemessene Zellkonzentration im ml-MaRstab betrug 20,2 +/-1,8 g L™ mit
Zellen des Reaktors, die mit pset = 0,2 ht betrieben wurden.

In allen Fallen wurde ein konstanter Anstieg der Biomassekonzentration als Funktion der
Prozesszeit beobachtet. Der Anstieg der Biomassekonzentration schwankte zwischen 0,92 g
Lt h?t (usee = 0,1 W), 0,659 L h?! (Uset = 0,15 h't) bzw. 0,82 g Lt h? (Uset = 0,2 h'Y).

Diskussion

Genau wie beim vorherigen Versuch wurde kein systematischer Trend beobachtet, der den
Positionen des Bioreaktors in der Befillungsreihenfolge folgt, was darauf hindeutet, dass sich
die Zellen im Transferreservoir nicht absetzen. Die Durchmischung des Transfergefal3es durch

das kontinuierliche Nachférdern aus dem L-Mal3stab scheint hinreichend gewesen zu sein.

Die Abweichungen beim Biomassewachstum scheinen innerhalb des Schéatzfehlers zu liegen,
wenn man sie mit den Ergebnissen vergleicht, die zuvor beim konstanten Anstieg der
Biomassedichte von 0,8 g L™ h +/- 0,09 g L h* mit bei pset = 0,1 h™* produzierten Zellen
beobachtet wurden. Die Streuung der anfanglichen Zellkonzentrationen war unerwartet hoch

und lag zwischen 14 - 20 g L. Diese Variation wurde trotz der Variationen der Prozesszeit
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und der InokulumgréRe mit dem Ziel, vergleichbare Zelldichten vor dem automatischen

Transfer der Zellsuspensionen zu erreichen, beobachtet.

Die Schwankungen der anfanglichen Zelldichten im mL-Maf3stab sind auf ein nicht optimales
experimentelles Design der zuvor im L-MafRstab durchgefiihrten Zulaufprozesse
zurlckzufuhren. Eine robustere Alternative ware die Online-Messung der optischen Dichten in
den parallelen Bioreaktoren im L-MaRstab und ein automatischer Start des Zelltransfers bei
einer vordefinierten Biomassekonzentration, was zu einem gestaffelten Start der
automatisierten Expressionsstudien im mL-MaRstab fihren wirde. Dabei waren allerdings 6
parallele 8-fache Bioreaktorbldcke anstelle der verwendeten 48-fach Einheit nétig, um einen

spaltenweisen Start der Ruhrer zu ermdglichen.

Aufgrund der unterschiedlichen Startzelldichten im mL-Mal3stab ist in Abbildung 20 die mittlere
biomassespezifische Fluoreszenz als Mal3 fir die Proteinexpression bei unterschiedlichen
IPTG-Zugaben dargestellt.
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Abbildung 20: Biomassespezifische Fluoreszenz als Schétzung der spezifischen mCherry-
Konzentration bei E. coli BL21(DE3) mCherry im mL-Maf3stab bei unterschiedlichen IPTG-Zugaben
nach 1 Stunde (senkrechte gestrichelte Linie). Auf3erdem wurde im gleichen Parallelansatz die
Zulaufrate psetvon 0,1 bis 0,2 h! bei der Zellherstellung im L-Maf3stab variiert (Spalten). Die graue Linie
zeigt die individuelle lineare Regression des Anstiegs der spezifischen Fluoreszenz zwischen einer
Prozessdauer von 3 und 11 Stunden bei der angegebenen IPTG-Ausgangskonzentration. Jede Grafik
zeigt den Mittelwert der biomassespezifischen Fluoreszenz von mindestens 3 parallelen Bioreaktoren
(V=11mL, Fin=2,4gL*h?, T=37°C, pH=6,9, n=3000 rpm).
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Wie erwartet, steigt die biomassespezifische Fluoreszenz als Mal} fur die spezifische mCherry-
Konzentration mit zunehmender Induktorkonzentration bis zu 9,09 uM IPTG an und fuhrt zu
einer jeweils héheren maximalen biomassespezifischen Fluoreszenz. Ein konstanter Anstieg
der biomassespezifischen Fluoreszenz wurde zwischen einer Prozessdauer von 3 und 11

Stunden bei allen Versuchsbedingungen beobachtet.

Abbildung 21 zeigt die biomassespezifischen Fluoreszenz als Funktion der anfanglichen IPTG-
Konzentrationen fur die Zellen, die mit unterschiedlichen Wachstumsraten produziert wurden,
dargestellt, um optimale IPTG-Konzentrationen fir die mCherry-Expression zu ermitteln. Der
biomassenspezifische Fluoreszenzanstieg zwischen 3 - 11 Stunden aus der Untersuchung
zum alleinigen Einfluss der Induktorkonzentration ist als Referenz aufgetragen, um die
sequentielle Reproduzierbarkeit des Versuchs bei einer Wachstumsrate in der exponentiellen
Zulaufphase von pset = 0,1 h't zu zeigen (hellblaue und blaue Balken in Abbildung 21).
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Abbildung 21: Anstieg der biomassenspezifischen Fluoreszenz mit E. coli BL21(DE3) mCherry im mL-
MalRstab bei einer Prozesszeit von 3 - 11 h als Funktion der zugesetzten IPTG-Konzentrationen und
Zulaufraten in der Zellbildungsphase (blau: pset = 0,1 h', cxo = 14,5 g L%; rot: pset = 0,15 h1, cxo = 17,0
g L% grun: pset = 0,2 hl, cxo = 20,2 g L1). Zum Vergleich ist der biomassespezifische Anstieg der
Fluoreszenz aus der Untersuchung zu Einfluss der Induktorkonzentration hinzugefigt (hellblau: pset =
0,1 h't, cxo = 13,4 g L1). * bedeuten p < 0,1 nach Welch's t-test (Virtanen et al., 2020). Jeder Balken
zeigt den Mittelwert des konstanten Anstiegs der biomassespezifischen Fluoreszenz von mindestens 3
parallelen Bioreaktoren (V = 11 mL, Fin= 2,4 g Glukose L ht, T =37 °C, pH 6,9, n = 3000 rpm).

Bei niedrigen IPTG-Konzentrationen gibt es keine Unterschiede in den spezifischen
Produktbildungsraten zwischen den untersuchten E. coli mCherry-Zellen. E. coli-Zellen, die

bei pset = 0,1 h?' (cxo = 14,5 g L) produziert wurden, erreichten den hochsten
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biomassenspezifischen Fluoreszenzanstieg bei einer Induktorkonzentration von 5,45 pM im
Vergleich zu den anderen eingestellten pse:. Mit Ausnahme der E. coli mCherry-Zellen, die bei
Mset = 0,2 h' (cxo = 20,2 g L?) kultiviert wurden, zeigten alle E. coli-Zellen innerhalb der
Standardabweichung die gleiche spezifische Produktbildungsrate bei 9,09 uM IPTG. Diese lag
deutlich tber der Rate der bei pset = 0,2 h! produzierten Zellen. Bei 13,63 uM IPTG wurde kein

signifikanter Unterschied im biomassespezifischen Fluoreszenzanstieg festgestellt.
Diskussion

Es bleibt unklar, ob die deutlich verringerte spezifische mCherry-Bildungsrate bei niedrigeren
IPTG-Konzentrationen als 3.63 uM durch die erhohte Wachstumsrate (Uset = 0,2 ht > 0,15 ht
> 0,1 h't) wahrend der Biomasseproduktion oder durch die héheren Biomassekonzentrationen

wahrend der Proteinexpression (cxo = 20,29 L1 >17 g L > 14,5 g L?) verursacht wurde.

Eine negative Auswirkung hoherer Biomassekonzentrationen auf die Proteinexpression bei
unveranderten IPTG-Konzentrationen kénnte durch die Ergebnisse von Olaofe et al. 2010
gestutzt werden, die berichteten, dass ein minimales Verhdltnis von IPTG pro E. coli-
Trockenzellmasse erforderlich ist, um eine vollstdndige Proteinexpression zu ermdglichen.
Dies wirde die Beobachtungen bei 5,45 und 9,09 uM IPTG erklaren.

Wenn die rekombinante Genexpression durch niedrige IPTG-Konzentrationen begrenzt wird,
haben die Vorgeschichte der Zellen oder die anfanglichen Zelldichten anscheinend keinen

Einfluss auf die spezifische Proteinbildungsrate.

Der Vergleich der spezifischen Proteinproduktionsraten, die mit unabhangig voneinander bei
Uset = 0,1 h? produzierten E. coli mCherry-Zellen gemessen wurden (hellblaue und blaue
Balken in Abbildung 21), zeigt die hohe sequentielle Reproduzierbarkeit des Versuchsaufbaus.

Bei diesem Versuch konnte mittels der Kopplung von Rihrkesselreaktoren im L- und mL-
Mal3stab in einer Woche 48 parallele Expressionsbedingungen untersucht werden, bei denen
durch die variierte Zellproduktion der kombinierte Einfluss von Zulaufrate wahrend der
Zellproduktion und Induktorkonzentration wahrend der Expressionsphase untersucht wurde.
Bei der Verwendung von Reaktoren im L-Mal3stab kdnnten von einer Person je nach

Laboraustattung 1 - 4 Expressionsbedingungen innerhalb einer Woche untersucht werden.
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5.5 Expressionsuntersuchung von NoCAR in E. coli®

Fur die Expressionsoptimierung von E. coli NoCAR wurde das Vorgehen fir die
Expressionsuntersuchung von E. coli mCherry leicht abgewandelt. Im ersten Schritt wurden
wie zuvor in einem Satz- mit anschlieBendem Zulaufverfahren Zellen im Rihrkesselreaktor im
L-MaRstab hergestellt. Es wurden 5 g L™ Glukose in Mineralmedium im Satzprozess vorgelegt,
der Zulauf erfolgte mit einer Wachstumsrate von 0,1 h** mit Glukose als limitierendem Substrat.
Nach 23 Stunden Prozesszeit erfolgte der automatische Transfer auf 48 Reaktoren im mL-
Maf3stab. Im mL-Maf3stab wurde nach einer weiteren Stunde Prozesszeit mit IPTG induziert.
Dort erfolgte dann die parallele Variation der Induktorkonzentration und der Zulaufrate
wahrend der Proteinexpression. In  Abbildung 22 sind die untersuchten
Expressionsbedingungen im mL-Mal3stab dargestellt.
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Abbildung 22: Versuchsplan der durchgefiihrten Experimente mit E. coli NoCAR, um optimale
Produktionsbedingungen fir die Expression zu finden. Jeder Punkt beschreibt eine einzigartige
Kombination von Zulaufrate und Induktorkonzentration, die wahrend der Proteinexpression angewandt
wurde. Jede Kombination wurde mit 4 bis 8 biologischen Replikaten untersucht. Insgesamt wurden 192
Experimente in vier aufeinanderfolgenden Parallelexperimenten im mit jeweils 48 Rihrkesselreaktoren
im mL-MafRstab durchgefihrt.

Die Versuchsbedingungen wurden anhand der vorher durchgefiihrten Versuche mit mCherry
E. coli ausgewahlt, da zum Zeitpunkt des Versuchsdesigns das Modell zur Auswertung der
Daten noch nicht vorlag. Daher wurde der interessante Induktorbereich zwischen 1 und 12 pM

IPTG ausgewahlt. Zusatzlich wurde in einem Versuchsansatz auch der Einfluss hoherer (bis

3 Teile dieses Kapitels sind bereits publiziert in: ,von den Eichen, N., Osthege, M., Délle, M., Bromig, L.,
Wiechert, W., Oldiges, M., & Weuster-Botz, D. (2022). Control of parallelized bioreactors II: probabilistic
guantification of carboxylic acid reductase activity for bioprocess optimization. Bioprocess and
Biosystems Engineering, 1-16."
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32 pM) Induktorkonzentrationen untersucht, da in der Literatur in Schuttelkolbenversuchen
eine optimale IPTG-Konzentration von 200 uM IPTG beschrieben wurde (Weber et al., 2021).
Bei der Expression von E. coli mCherry wurde eine Zulaufrate von 2,4 g L™* h** gewahlt. Daher
wurde die Zulaufrate ausgehend von diesem Wert sowohl nach oben als auch nach unten

variiert.

Es wurden insgesamt vier Zulaufverfahren mit identischen Reaktionsbedingungen im L-
Malstab durchgefiihrt. Nach jeweils 22,75 Stunden Prozesszeit wurde eine manuelle Probe
fur die Messung der optischen Dichte genommen. Dabei wurde eine Biomassedichte von
13,35 g L* +/- 1,4 g L basierend auf der gemessenen optischen Dichte abgeschatzt.

Der automatisierte Transfer der Zellen vom L-Mal3stab auf die 48 Reaktoren im mL-Mal3stab
wurde bei einer Prozesszeit von 23 Stunden gestartet und dauerte etwa 25 Minuten. Im mL-
Malstab wurden in insgesamt 192 Versuchen (4 x 48 Parallelversuche) 40 Kombinationen
von Induktorkonzentrationen und Zulaufraten untersucht. Jede Versuchsbedingung wurde in
4 bis 8 Replikaten untersucht. Von den 192 durchgefihrten automatisierten Experimenten
wurden 191 ausgewertet. Ein Reaktor wurde aufgrund von starken Abweichungen bei der
Sauerstoffsattigung von der Auswertung ausgeschlossen (Daten nicht gezeigt). Damit ergibt
sich eine Zuverlassigkeit Versuchsdurchfiihrung der Reaktoren im mL-MaRstab von 99,5 %
bei einer Prozesszeit von jeweils 18 Stunden. Bei einem Experiment mit dem gleichen
Reaktorsystem wurde in der Literatur bei einer Prozesszeit von ca. 10 Stunden eine
Ausfallquote der Reaktoren von ca. 12 % beobachtet (Hans et al., 2020). Dies legt nahe, dass
bei korrekter Handhabung die Reaktoren im mL-Mal3stab eine hohe Zuverlassigkeit erreichen

koénnen.

Fur jede der 40 Versuchsbedingungen wurden automatisiert Zeitverlaufe der
Biomassekonzentration (abgeschatzt Uber die optische Dichte), des pH und des pO:
aufgenommen. Da die Darstellung all dieser Messdaten stark repetitiv wéare, werden in den
folgenden Abbildungen drei reprasentative Versuchsbedingungen (hohe / niedrige / mittlere

Zulaufrate und Induktorkonzentration) dargestellt und diskutiert.

In Abbildung 23 ist der Verlauf der Biomassekonzentration von drei reprasentativen

Expressionsbedingungen im mL-MaRstab beispielhaft dargestellt.
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Abbildung 23: Biomassekonzentration (abgeschatzt tiber die at-line Messung der optischen Dichte) bei
drei Expressionsbedingungen von E. coli NoCAR im Ruhrkesselreaktor im mL-MaRstab. Alle Reaktoren
wurden nach einer Stunde Prozesszeit im mL-MaRstab mit IPTG induziert (vertikale gestrichelte Linie).
In der oberen Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 4,8 g L-* h* Glukose und eine Induktion mit
0,48 uM IPTG. In der mittleren Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 3 g L't h-1 Glukose und eine
Induktion mit 6 uM IPTG. In der unteren Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 1 g L! h* Glukose
und eine Induktion mit 12 uM IPTG. Jede Abbildung zeigt den Mittelwert und die Standardabweichung
von 4 parallelen Reaktoren (V = 10 mL, T = 30 °C, n = 3000 rpm).

Es besteht wie erwartet eine positive Korrelation zwischen der Zulaufrate und dem
Zellwachstum, das heil3t die Zellen wachsen schneller bei einer héheren Zulaufrate. Die
Biomasseausbeute legt jedoch nahe, dass die Proteinbildung oder die intermittierende
Substratdosierung die Biomasseausbeute der Zellen reduzieren (0,25gg?, 0,22 g g* und 0,28
g g fur Zulaufraten von 4,8 g L1 h', 3gL*h'und 1 g L? h?). Bei Wachstum mit Glukose bei
maximaler Wachstumsrate wiirde man bei E. coli eine Biomasseausbeute von ca. 0,5 g g*

erwarten (Schmideder et al., 2015).

In Abbildung 24 ist der Verlauf des pO.-Signals bei den gleichen Expressionsbedingungen

dargestellt.
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Abbildung 24: pO2-Signal von drei exemplarischen Expressionsbedingungen im mL-Maf3stab. Nach
einer Stunde Prozesszeit erfolgte die Induktion mit IPTG. In der oberen Abbildung erfolgte ein konstanter
Zulauf von 4,8 g L1 h'1 Glukose und eine Induktion mit 0,48 uM IPTG. In der mittleren Abbildung erfolgte
ein konstanter Zulauf von 3 g L? h"! Glukose und eine Induktion mit 6 uM IPTG. In der unteren Abbildung
erfolgte ein konstanter Zulauf von 1 g L' h' Glukose und eine Induktion mit 12 uM IPTG. Die
Substratdosierung erfolgte mit einer Frequenz von 6 h-t. Der Ubersichtlichkeit halber ist jeweils nur ein
Reaktor dargestellt. Das pO2-Signal wurde mit einer Abtastzeit von 30 Sekunden aufgezeichnet (V = 10
mL, T =30 °C, n = 3000 rpm).

Nach dem Prozessstart steigen die pO.-Messwerte auf etwa 90 % Luftsattigung. Danach sinkt
das pO;-Signal bei jeder Substratzugabe (Frequenz 6 ht, Schrittzeit 10 min) auf 40-60 %, um

danach wieder auf den Ursprungswert zu steigen. Dies zeigt, dass bei allen
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Versuchsbedingungen limitierende Zulaufraten eingestellt wurden. Der Abfall des pO.-Signals
nach der Substratzugabe scheint nach einigen Stunden Prozesszeit proportional zur
Zulaufrate zu werden. Dies ist nachvollziehbar, da bei hohen Zulaufraten mehr Zellen gebildet
werden, die auf die intermittierende Substratzugabe reagieren konnen. Bei einer Zulaufrate
von 4,8 g L™ h'* konnte wahrend der ersten Stunde kein Anstieg des Gelostsauerstoffsignals
nach der Zugabe des Substrats beobachtet werden. Dies legt nahe, dass wéhrend dieser Zeit
noch keine Limitierung aufgetreten war. Vermutlich waren die Zellen noch nicht vollstandig auf
die neue Kultivierungstemperatur eingestellt (37 °C im L-Maf3stab, 30 °C im mL-Malf3stab).

In Abbildung 25 ist der pH-Verlauf der drei ausgewahlten Parallelexperimente dargestellt.
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Abbildung 25: pH-Messwerte bei drei exemplarischen Expressionsbedingungen im mL-Maf3stab. Nach
einer Stunde Prozesszeit erfolgte die Induktion mit IPTG. In der oberen Abbildung erfolgte ein konstanter
Zulauf von 4,8 g L'* h'1 Glukose und eine Induktion mit 0,48 uM IPTG. In der mittleren Abbildung erfolgte
ein konstanter Zulauf von 3 g L't h't Glukose und eine Induktion mit 6 uM IPTG. In der unteren Abbildung
erfolgte ein konstanter Zulauf von 1 g L' h' Glukose und eine Induktion mit 12 pM IPTG. Die
Substratdosierung und die pH-Regelung erfolgte mit einer Frequenz von 6 h. Der Ubersichtlichkeit
halber ist jeweils nur ein Reaktor dargestellt. Das pH-Signal wurde mit einer Abtastzeit von 30 Sekunden
aufgezeichnet (V = 10 mL, T =30 °C, n = 3000 rpm).

Der Sollwert des pH-Reglers betrug pH 7,0. Da es sich um einen einfachen Proportionalregeler

handelte, ergibt sich eine konstante Abweichung von 0,1 vom Sollwert. Dartber hinaus
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oszilliert der pH durch die intermittierende Zugabe von pH-Stellmittel und der intermittierenden
metabolischen Aktivitat durch die intermittierende Substratdosierung. Insgesamt oszilliert der
pH mit einer Abweichung von etwa 0,15 um pH 6,9. Um die pH-Oszillationen zu verringern,
musste die Frequenz der pH-Regelung erhéht werden. Dies wére nur moglich, wenn entweder
andere Roboteraufgaben reduziert oder die Anzahl der parallel betriebenen Reaktoren

reduziert werden.

Nach insgesamt 18 Stunden Prozesszeit im mL-Maf3stab (17 Stunden Proteinexpression)
erfolgte jeweils eine Ganzzellbiotransformation in einer ,Deep Well Plate* (DWP) fir jeden
Bioreaktor automatisiert. Zusatzlich wurde flr jeden Parallelansatz eine Kalibrierkurve mit 18
Positionen basierend auf der ersten Position des Bioreaktorblocks angesetzt. Bei den
Ganzzellbiotransformationen wurden alle 1,1 Stunden Proben genommen, um die
Produktkonzentration (360 nm) und die Biomassekonzentration (600 nm) photometrisch zu

bestimmen.

Wie in Kapitel 4.5.6 beschrieben erfolgte die Auswertung der Biotransformationen durch den
Kooperationspartner am Forschungszentrum Jilich mithilfe Bayes’scher Statistik. Damit
konnten die spezifischen und absoluten Enzymaktivitéaten inklusive ihrer Konfidenzintervalle

abgeschatzt werden.

Durch die unterschiedlichen Zulaufraten wahrend der Proteinexpression ergeben sich
unterschiedliche Zelldichten zu Beginn der Biotransformation, die nicht normalisiert wurden. In

Abbildung 26 ist die zellmassenspezifische Aktivitat dargestellt.
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Abbildung 26: Spezifische NoCAR-Enzymaktivitat bei Ganzzellbiotransformationen mit E. coli NoCAR.
Jeder Punkt entspricht der biomassespezifischen Anfangsaktivitit bei einer bestimmten
Induktorkonzentration und Zulaufrate. Die Fehlergrenzen ergeben sich aus 4 bis 8 unabhangigen
Bioreaktoren. Bei den Fehlergrenzen handelt es sich um 90%ige Glaubwirdigkeitsintervalle.

Hohe Zulaufraten in der Expressionsphase fuhren grundsétzlich zu niedrigeren spezifischen

NoCAR-Enzymaktivitdten. Gleichzeitig fuhrt eine hohere IPTG-Konzentration zu hdheren
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spezifischen NOCAR-Aktivitaten, solange die Zulaufrate nicht zu hoch gewahlt wurde. So
wurde bei einer Zulaufrate von 4,8 g L h' ein Plateau von etwa 3 L h* g* erreicht. Bei
Zulaufraten von 1 g L* ht und 1,5 g L h wurde ein solches Plateau nicht beobachtet.

Eine spekulative Ursache dafur konnte sein, dass das Protein NoCAR, welches eine starke
Neigung zur Bildung von Einschlusskdrperchen hat (Weber et al., 2021), bei einer niedrigen
Zulaufrate in korrekt gefalteter, aktiver Form vorliegt. Bei hohen Zulaufraten hingegen kann
maoglicherweise mehr Protein gebildet werden, dies liegt aber in unldslicher, inaktiver Form
vor. Dies kdnnte nach dem Ende der Proteinexpression durch die Beobachtung der Zellen im
Lichtmikroskop nachgewiesen. Im vorliegenden Versuchsaufbau war dies jedoch nicht
moglich, da die Zellen unmittelbar nach der Expression vom Roboter fiur die

Ganzzellbiotransformation weiterverwendet wurden.

Die spezifischen Aktivitaten erlauben jedoch nur bedingt einen Riickschluss auf die absolut
erreichten Aktivitdten, da am Ende der Proteinexpression durch die unterschiedlichen
Zulaufraten Zelldichten von 20 - 40 g L erreicht wurden.

In Abbildung 27 sind die nach der Expresssionsphase erzielten Gesamtaktivitdten von NOCAR

zusammengestellt.
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Abbildung 27: Gesamt NoCAR-Enzymaktivitat bei Ganzzellbiotransformationen mit E. coli NoCAR.
Jeder Messpunkt entspricht der volumetrischen Anfangsaktivitdit bei einer bestimmten
Induktorkonzentration und Zulaufrate. Das Volumen wurde auf die Bioreaktoren bezogen, aus denen
die Proben entnommen wurden Die Fehlergrenzen ergeben sich aus 4 bis 8 unabhéngigen
Bioreaktoren. Bei den Fehlergrenzen handelt es sich um 90%ige Glaubwirdigkeitsintervalle. Die
Anfangsaktivitat wurde berechnet mit einer Substratkonzentration von 2,5 mM.
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Es lasst sich beobachten, dass eine gewisse Menge an IPTG zugegeben werden muss, um
unter den vorliegenden Bedingungen vollstandige Proteinexpression hervor zu rufen. So
unterscheidet sich die beobachtete Aktivitat bei einer Zulaufrate von 4,8 g L* h' ab einer
Induktorkonzentration von ca. 2,5 pM nicht mehr bei steigender Induktorzugabe. Ein &hnliches
Verhalten wurde bei niedrigeren Zulaufraten beobachtet, wobei der Punkt, ab dem die Aktivitat
durch die Zugabe von mehr Induktor nicht mehr gesteigert werden kann, sich zu hoéheren
Induktorkonzentrationen verschiebt. So lasst sich bei einer Zulaufrate von 2 - 3 g L h! eine
hinreichende Induktorkonzentration von etwa 7 uM beobachten. Interessanterweise ist ein
solches Plateau bei der Aktivitat bei den beiden niedrigsten Zulaufraten (1,5 und 1 g L™ h?)
nicht zu beobachten, im Gegenteil wurde dort bei einer Zulaufrate von 1,5 g L h* und der
maximal untersuchten Induktorkonzentration von 12 pM die mit 1152 U mL?* hochste
Anfangsaktivitat beobachtet. Dies ist insoweit bemerkenswert, als dass die erreichte Zelldichte

bei der Zulaufrate nur etwa die Halfte der Zelldichte bei der héchsten Zulaufrate entsprach.
Diskussion

Das bedeutet, dass die spezifische Aktivitdt bei der niedrigsten Zulaufrate am grof3ten
gewesen sein muss. In einer prozesstechnisch vergleichsweise einfachen Expression mit
Komplexmedium in stark gekihlten (18 °C) Schittelkolben wurde eine maximale
volumetrische Aktivitat von etwa 26 U mL? gemessen (Weber et al., 2021). Dabei wurde
jedoch auch festgestellt, dass die korrekte Faltung des vergleichsweise groRen (130 kDa)
Proteins fur E. coli eine Herausforderung darstellt. Das konnte erklaren, weshalb bei der
geringsten Zulaufrate die héchste Aktivitat beobachtet wurde. Méglicherweise lag das Protein
bei héheren Zulaufraten in Einschlusskoérperchen vor, die typischerweise keine enzymatische
Aktivitat aufweisen (Bhatwa et al., 2021). Oft kann man die Bildung von Protein in nicht
l6slicher Form mikroskopisch beobachten, dies war in dem vorliegenden Versuchsaufbau

durch den hohen Automationsgrad nicht méglich.

Es ist festzustellen, dass mit etwa 1152 U mL? eine deutlich groRere Aktivitat als bei der
Expression im Schittelkolben mit 26 U mL* beobachtet wurde (Weber et al., 2021). Diese
Steigerung um mehr als den Faktor 40 kdnnte verschiedene Ursachen haben. So gibt es
Hinweise darauf, dass eine stringente pH-Regelung wahrend der Proteinexpression, wie sie
in dieser Arbeit angewandt wurde, die Bildung von Protein in nicht I8slicher Form reduziert
(Strandberg and Enfors, 1991). Aul3erdem konnte die Verwendung eines limitierenden
Substratzulaufs in definiertem Medium ebenfalls zu einer erfolgreichen Proteinfaltung
beigetragen haben (Neubauer and Winter, 2001). AufRerdem wurden in dem vorliegenden

Prozess wahrscheinlich sehr viel hdhere Zelldichten erreicht als im Schuttelkolben.
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Da bei den Zulaufraten von 1 und 1,5 g L' h?! kein Plateau hinsichtlich der
Induktorkonzentration erreicht wurde, bleibt die Frage, ob eine hohere Induktorkonzentration

unter diesen Expressionsbedingungen zu noch besserer Enzymaktivitat fihren wirde.

Bei dem vorliegenden Versuch konnten innerhalb von vier Wochen 192 Proteinexpressionen
mit insgesamt 264 Ganzzellbiotransformationen durchgefiihrt werden. Bei einer Arbeitsweise,
bei der pro Reaktor im L-Mafstab eine Woche Arbeitszeit ndtig ware, hatte dies mehrere Jahre
Arbeit bedeutet. Die standardisierte Produktion von Biomasse in Rihrkesselreaktoren im L-
Malstab ermdglichte es, die Expressionsleistungen eindeutig auf die unterschiedlichen
Bedingungen wéahrend der Expressionsphase zurtick zu fihren.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

Proteine sind die wichtigste Klasse von Biomolekilen, die in allen Zellen als molekulare
Werkzeuge dienen. Sie werden daher biotechnologisch genutzt und mit gentechnisch

veranderten Mikroorganismen hergestellit.

Um geeignete Reaktionsbedingungen (pH, Temperatur, Substratzugabe...) fiir die mikrobielle
Produktion von Proteinen zu finden, findet Bioprozessentwicklung im Labor statt. Dafur kénnen
Ruhrkesselreaktoren im L-Maf3stab, Schittelkolben, Mikrotiterplatten oder miniaturisierte
Ruhrkesselreaktoren im mL-MafR3stab verwendet werden.

Bei einer typischen Proteinproduktion werden in einem Bioreaktor zunachst die
Mikroorganismen hergestellt, bevor die Produktion des Zielproteins in den Zellen durch
Zugabe eines Induktors gestartet wird. Die Zellbildungsphase ist dabei typischerweise
spezifisch fur den jeweiligen Mikroorganismus. Die Proteinbildungsphase ist typischerweise
spezifisch fir das zu produzierende Protein und die Art, wie das Expressionssystem molekular
gestaltet wurde. Da die Proteinexpression im Prozess auf die Zellbildungsphase folgt, kann
die biologische Streuung der Zellbildungsphase die anschlieBende Expressionsphase
beeinflussen. Dadurch kann es unklar sein, ob beobachtete Verédnderungen in den gebildeten
Proteinmengen auf die Zellbildungsphase oder auf die Expressionsphase zurtick zu fihren

sind.

Daher ist die Zielsetzung dieser Arbeit eine geeignete Kombination und Automatisierung von
parallel betriebenen RUhrkesselreaktoren im L- und mL-Mal3stab, um eine sichere und
effiziente ldentifikation von Reaktionsbedingungen fir die optimale Proteinexpression zu
ermdglichen. Die Zellbildungsphase erfolgt dabei idealerweise im L-MaRstab, um einen
definierten, identischen Ausgangspunkt fur die Expressionsphase zu erzeugen. Im parallelen
Ruhrkesselreaktorsystem im mL-MaRRstab erfolgen anschlielend Untersuchungen zur
Proteinproduktion, da durch die grof3e Anzahl parallel nutzbarer Reaktoren eine grof3e Anzahl

Variablen variiert werden kénnen.
Zur technischen Realisierung und Automatisierung waren hierzu erforderlich:

- Eine geeignete technische Lésung, um Zellsuspensionen aus Rihrkesselreaktoren im
L-Maf3stab automatisiert in Parallelbioreaktoren im mL-Mafistab transferieren zu
konnen

- Eine geeignete Schnittstelle zur Nutzbarmachung einer Ablaufsteuerung fur den zur
Automatisierung des Parallelbioreaktorsystems im mL-MaRRstab eingesetzten

Pipettierroboter
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- Ein digitaler Zwilling des Pipettierroboters, um die Funktionsfahigkeit der Experimente

zur Proteinexpression schon bei der Versuchsgestaltung sicherstellen zu kbnnen

Die Kombination von Ruhrkesselreaktoren im L- und mL-MalRstab zur Identifikation geeigneter
Reaktionsbedingungen fir die Proteinexpression erfolgte anhand von zwei Prozessbeispielen.
Als erstes Prozessbeispiel wurde die Produktion des Proteins mCherry mithilfe von
Escherichia coli (E. coli) ausgewahlt, da mCherry sich einfach durch Fluoreszenzmessung
guantifizieren lasst. Als zweites Prozessbeispiel wurde die Produktion einer Carboxyl
Reduktase aus Nocardia otitidiscaviarium (NoCAR) in E. coli gewahlt, da die von NoCAR

katalysierten Reaktionen vielfaltige Anwendungen in der Industrie finden.

Fir den automatisierten Transfer von Zellen aus bis zu vier Parallel-Rihrkesselreaktoren im
L-MaRRstab in bis zu 48 Ruihrkesselreaktoren im mL-MaRRstab wurden spezielle
Transferbehélter aus autoklavierbarem Kunststoff konstruiert und im 3D-Druckverfahren
hergestellt, die auf der Arbeitsflache des Pipettierroboters positioniert wurden. In diese wurde
durch eine Mehrkanalpumpe der Reaktorinhalt aus dem L-Maf3stab geférdert, welcher
anschlieend durch Pipettiervorgange des Roboters auf die Parallelreaktoren im mL-
Mal3stabs verteilt werden konnte. Durch die Synchronisation des Pumpvorgangs aus den
Ruhrkesselreaktoren im L-Maf3stab mit der Pipettieraktivitat des Pipettierroboters konnte das
Volumen der Transferbehélter soweit reduziert werden, dass vier Transferbehalter auf der
Flache einer SBS-Position (einer Standardgrundflache bei Laborrobotern, 127,76 mm x 85,48
mm) Platz fanden. Durch die flillstandssensorgesteuerte Regelung des Transfervorgangs
durch den Pipettierroboter war der Zelltransfer robust gegenliber ungenauer oder driftender
Pumpenforderung. Der gesamte Transferprozess dauerte fir alle 48 Reaktoren im mL-
Mal3stab etwa 25 Minuten. Durch den geringen Preis (etwa 2 Euro Materialkosten) und
einfache Zuganglichkeit (etwa sechs Stunden Druckzeit pro Behalter) der Transferbehalter
besteht auch die Méglichkeit, diese als Einwegware zu verwenden. Es wurde gezeigt, dass
eine Transferdauer von 30 Minuten unter beispielhaft eingestellten Expressionsbedingungen
(5 UM IPTG, Fin = 2,4 g Glucose L' h', T =37 °C, pH = 7, DO > 30 %) keinen Einfluss auf die
Proteinexpression oder Biomassebildung bei E. coli mCherry hat.

Um die in einem parallelen Forschungsvorhaben erarbeitete prioritatsbasierte
Ablaufsteuerung (Bromig et al., 2022) beim Betrieb der Rihrkesselreaktoren im mL-Mal3stab
zu nutzen, wurde eine Schnittstelle des Pipettierroboters fiir die Ablaufsteuerung erstellt. Daftir
wurde ein Plugin fur die proprietare Steuerungssoftware des Pipettierroboters geschrieben,
welches den Roboter als Client innerhalb des modernen Kommunikationsframeworks gRPC
agieren lasst. Dieses Plugin basiert auf der programmiersprachenagnostischen
Schnittstellenbeschreibungssprache protobuf, wodurch der Roboter mit nahezu allen

modernen Programmiersprachen vernetzt werden kann. Fur die Nutzung der Ablaufsteuerung
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wurde aufllerdem ein Kommunikationsserver geschrieben, welcher die von der
Ablaufsteuerung erhaltenen Aufgaben an den Pipettierroboter weiterreichte. Der
Kommunikationsserver agierte vollstindig ereignisgesteuert. Durch die ereignisgesteuerte
Implementierung ergab sich eine Verzégerung von nur 30 Millisekunden zwischen der
Verfligbarkeit des Roboters und dem weiteren Arbeiten des Roboters nach Erhalt eines neuen

Auftrags. Diese ist vernachlassigbar gegentiber der Arbeitsgeschwindigkeit des Roboters.

Fur die Ablaufsteuerung wurde eine Methodenbibliothek innerhalb der Software des
Pipettierroboters geschrieben, welche alle Tatigkeiten bei typischen Kultivierungen im
Bioreaktorsystem im mL-Maf3stab ermdglicht. Eine Methode beschreibt dabei abstrakt eine
Robotertatigkeit (Substratdosierung, pH-Regelung, Probenahme oder Induktion) mit allen fir
den Roboter nétigen Einstellungen und der Méglichkeit, die Zielreaktoren und —volumina durch
die Ablaufsteuerung zu parametrisieren. Die Methodenbibliothek umfasste mehrere
verschiedene Formen der Probenahme, pH-Regelung mit Saure und Base sowie die Zugabe
von Induktor oder Substrat. Alle Methoden waren mit beliebigen Reaktorkombinationen von 1
bis 48 Reaktorpositionen ausfihrbar und waren gegen falsche Parametrisierung durch die

Ablaufsteuerung gesichert.

Um als Integrationstest im Sinne der Softwaretestung zu dienen sowie fur die in silico
Versuchsplanung wurde ein einfacher digitaler Zwilling des Pipettierroboters geschrieben.
Dieser bendgtigte grundsatzlich zwei Dinge: Eine identische Schnittstelle zur Ablaufsteuerung
und ein einfaches Modell des Roboters, welches sein Verhalten beschreibt. Die Schnittstelle
ergab sich aus der oben erwéhnten abstrakten Schnittstellenbeschreibung. Als einfaches
Modell der Robotertatigkeit aus Sicht der Ablaufsteuerung wurden Algorithmen erarbeitet, die
die Tatigkeitsdauer des Pipettierroboters in Abhangigkeit von der Parametrisierung durch die
Ablaufsteuerung beschreiben. Als wesentliche Einflussgrof3e wurden der Methodenname und
die Anzahl der zu bearbeitenden Reaktoren identifiziert. Mit diesen konnte der digitale Zwilling
die Tatigkeit des Pipettierroboters sowohl in Echtzeit als auch bis zu einer 10-fachen
Beschleunigung simulieren. Dies konnte als erste Abschatzung daruber dienen, ob eine
gewahlte Konfiguration des Bioreaktorblocks ohne Uberlastung des Pipettierroboters

ausfuhrbar ist.

Fur die Softwaretestung wurde ein Zugriff auf die Konfigurationsdateien der Ablaufsteuerung
realisiert, bei denen basierend auf der aktuell vorliegenden Konfiguration die Befehle der
Ablaufsteuerung auf Plausibilitat gepruft wurden. Dadurch war es moglich, bei neueren
Versionen der Ablaufsteuerung vollautomatisch die meisten Ablaufe zu prifen, die ein Nutzer

sonst bei der praktischen Erprobung der Software im Labor erfahren hatte.

Diese automatisierte Kombination von parallel betriebenen Rihrkesselreaktoren im L- und mL-

Malstab mit automatisiertem Zelltransfer wurde zur Untersuchung der Proteinexpression des
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fluoreszierenden Proteins mCherry in E. coli angewandt. Dabei wurde zuerst im L-MalR3stab
die Biomasse in einem Zulaufprozess produziert. Anschlie3end erfolgte der automatische
Transfer des Reaktorinhalts auf den mL-MaR3stab, bei dem dann im Parallelansatz die
Reaktionsbedingungen variiert wurden. Hierbei wurde der Einfluss der Wachstumsrate
wahrend der Zellbildungsphase auf die anschlie3ende Proteinexpression und der Einfluss der
Induktorkonzentration auf die Proteinbildung untersucht. Hierzu wurden lediglich zwei

automatisierte Parallelexperimente durchgefihrt.

So wurden in einem ersten Parallelexperiment zehn verschiedene Induktorkonzentrationen
von 1,36 uM - 18,18 uM im mL-Maf3stab untersucht, wobei die E. coli Zellen zuerst im L-
MaRstab mit einer Wachstumsrate von 0,1 ht erzeugt wurden. Dabei wurde beobachtet, dass
bereits ab einer Zugabe von 9 pM IPTG keine weitere Steigerung der maximalen
Proteinproduktivitat erreicht wurde. Bei einer geringeren Induktorkonzentration verringerte sich
die Proteinproduktivitat  kontinuierlich. Zum  Zeitpunkt der Induktion lag eine
Biomassekonzentration von etwa 13 g L vor, nach Ende der Expression stieg diese auf etwa
30gL™

In einem zweiten Parallelexperiment mit E. coli mCherry wurde der Einfluss der
Wachstumsrate von 0,1 - 0,2 h! im 4-fach parallelen L-MaRstab auf die folgende
Proteinexpression im mL-Maf3stab bei verschiedenen Induktorkonzentrationen untersucht.
Dabei wurde beobachtet, dass bei geringen (< 4 uM) oder hohen (> 10 uM)
Induktorkonzentrationen kein Unterschied bei der zellspezifischen Proteinproduktivitat vorlag.
Im Konzentrationsbereich dazwischen wurde bei der héchsten gewahlten Zulaufrate von 0,2
h! eine signifikant niedrigere zellspezifische Proteinproduktivitat beobachtet. Dies kénnte in
dem vorliegenden Versuch jedoch auch daran gelegen haben, dass eine unerwartet hohe

Zellkonzentration bei der hochsten untersuchten Zulaufrate erreicht wurde.

Mit der Kombination von Ruhrkesselreaktoren im L- und mL-Maf3stab konnten die
Untersuchungen zu E. coli mCherry in lediglich zwei Parallelexperimenten von jeweils einer
Woche Arbeitszeit durchgefihrt werden. Bei einer typischen Vorgehensweise im Labor unter
Nutzung von einzelnen L-Reaktoren ware fir die gleiche Datenmenge etwa zwei Jahre Arbeit

notig.

Weiterhin wurde die automatisierte Kombination von parallel betriebenen Rihrkesseln im L-
und mL-Mal3stab mit automatisiertem Zelltransfer fur die Expression einer Carboxylreduktase
(NoCAR) in E. coli eingesetzt. Nachdem die E. coli Zellen zuerst im L-Maf3stab mit einer
Wachstumsrate von 0,1 h*? im Zulaufverfahren hergestellt und dann automatisiert auf die
Parallelreaktoren transferiert wurden, wurde der Einfluss der Induktorkonzentration und der
Zulaufrate wahrend der Proteinexpression untersucht. Die Expression wurde durch eine

automatisierte Aktivitdtsbestimmung von NoCAR in Ganzzellbiotransformationen von Zellen,
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die am Ende der Expressionsphase aus den Reaktoren im mL-Maf3stab enthommen wurden,
untersucht. Die Aktivitat der NoCAR wurde in einer Ganzzellbiotransformation in einer ,Deep-
Well-Plate” (DWP) mit 3-Hydroxybenzoesdure als Referenzsubstrat durchgefiihrt. Das

entstehende Produkt 3-Hydroxybenzaldehyd wurde photometrisch gemessen.

In insgesamt vier Parallelexperimenten wurden 40 Expressionsbedingungen in 192
unabhangigen RuUhrkesselreaktoren mit unterschiedlichen Induktorkonzentrationen und
Zulaufraten im mL-Mal3stab untersucht. Die Ergebnisse der anschlieRenden 264
Biotransformationen wurden durch den Kooperationspartner am Forschungszentrum Jilich
ausgewertet, sodass die zellspezifischen und Gesamtenzymaktivitaten abgeschétzt werden
konnten. Es wurden Zulaufraten von 1,0 - 4,8 g Glucose L* h* und Induktorkonzentrationen
von 0,24 - 32 uM untersucht.

Hohe Glucosezulaufraten in der Expressionsphase von E. coli fihrten bei einer
Startbiomassekonzentration von etwa 13 g L grundséatzlich zu niedrigeren spezifischen
NoCAR-Enzymaktivitaten. Gleichzeitig fihrten héhere Induktorkonzentrationen zu héheren

spezifischen NoCAR-Aktivitdten, solange die Zulaufrate nicht zu hoch gewahlt wurde.

Die hdchste Gesamtenzymaktivitdat von etwa 1152 U mL* wurde bereits bei einer niedrigen
Zulaufrate von 1,5 g Glucose L h** und einer Induktorkonzentration von 12 uM IPTG erreicht.
Diese Enzymaktivitat ist etwa um den Faktor 40 hoher als bisher in der Literatur beschrieben
(Weber et al.,, 2021). Ahnlich wie bei der Expression von mCherry wurde bei der
Gesamtaktivitat beobachtet, dass eine gewisse Mindestkonzentration an Induktor erforderlich
ist, um eine Proteinexpression, die sich auch bei héheren IPTG-Zugaben nicht weiter steigern
lasst, zu ermdglichen. Bei der Expression von NoCAR schien diese Mindestkonzentration
jedoch von der Zulaufrate abzuhéangen: Bei niedrigen Zulaufraten (1 — 1,5 g Glucose L h?)
fuhrte eine Erhoéhung der Induktorkonzentration im untersuchten Bereich immer zu einer
Steigerung der Gesamtenzymaktivitat, wohingegen bei allen anderen Zulaufraten ein Plateau
erreicht wurde, bei dem eine Steigerung der Induktorkonzentration keine Veradnderung der
Gesamtenzymaktivitat mehr ergab. Ahnlich wie bei mCherry sank die Gesamtenzymaktivitat

kontinuierlich, wenn die Induktorkonzentration zu niedrig war.

Anhand der Ergebnisse der Expression des Enzyms NoCAR l&sst sich die Laborzeitersparnis
der automatisierten RUhrkesselkaskade mit dem typischen manuellen Vorgehen mit
Ruhrkesselreaktoren im L-Maf3stab vergleichen. Die in dieser Arbeit durchgefuhrten vier
Parallelexperimente haben insgesamt 4 Wochen gedauert und es wurden 192
Ruhrkesselreaktoren betrieben. Bei einer typischen Arbeitsgeschwindigkeit bei manueller
Arbeit im L-MaRRstab wiirde man pro Kultivierung etwa eine Woche bendtigen. Das bedeutet,

dass fur ahnliche Daten 192 Wochen oder vier Jahre ununterbrochene Kultivierungsarbeit
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investiert werden mussten. Dies zeigt den Geschwindigkeitsvorteil, den die automatisierte

Ruhrkesselkaskade fir die Untersuchung der mikrobiellen Proteinexpression birgt.
Ausblick

Die Softwareintegration des Pipettierroboters fir die Nutzung der prioritatsbasierten
Ablaufsteuerung bietet insbesondere im Bereich des erstellten digitalen Zwillings noch
Entwicklungspotential. Die Funktionen, mit denen der Pipettierroboter die Arbeitszeit
basierend auf historischen Daten abschatzt, sind fur diese Arbeit halbautomatisch erzeugt
worden. Ein hilfreicher Schritt wéare es, wenn diese Funktionen wahrend eines Prozesses oder
am Ende eines Prozesses automatisch erzeugt werden kdnnten. Dafiir misste eine beteiligte
Softwarekomponente (Ablaufsteuerung, Austauschserver oder Pipettierroboter) in die Lage
versetzt werden, automatisch abzuschatzen, mit welchen Funktionen eine bestimmte Methode
approximiert werden kann. Méglicherweise kénnte das eine Anwendung von Bayes’scher
Statistik sein, da damit basierend auf einer plausiblen Eingangsannahme (,Arbeitszeit ist
proportional zu Anzahl der verwendeten Positionen®) eine iterative Verbesserung bei Vorliegen

von weiteren Datenpunkten erzielt werden kann.

Fur den digitalen Zwilling mussten die Treiber aller beteiligten Gerate Uber Simulationsmodi
verfligen, mit denen interagiert werden kann. Die Simulationsmodi der Treiber schicken
plausible Antworten, ohne tatsachlich das reale Gerat zu betreiben. Die Antworten basierten
dabei auf historischen Prozessdaten oder Zufallsberechnungen. Es ware allerdings sinnvoll,
fur die Simulation der Bioprozesse im mL-Mal3stab die Treiber der beteiligten Geréate (pH/pO--
Messriegel sowie Steuergerat der RuUhrkesselreaktoren im mL-Mal3stab) soweit zu
verbessern, dass sie tatsachlich auf die Aktionen des digitalen Zwillings des Pipettierroboters
reagieren. So simulierte das Steuergerat der Riuhrkesselreaktoren im mL-MaRstab zuféllig den
Ausfall einzelner Ruhrerpositionen, konnte aber nicht darauf reagieren, wenn ein
Ruhrerneustart erfolgte. In der Realitat lasst sich der Ausfall einzelner Rihrerpositionen oft
durch den Neustart des Ruhrvorgangs korrigieren. Genauso ist der pH-Verlauf typischerweise
eine Funktion der Stellmittelzugabe und des Biomassewachstums und sollte sich daher durch
die Aktivitat des Pipettierroboters beeinflussen lassen. Das bedeutet, dass eine simulierte
Stellmittelzugabe durch den digitalen Zwilling auch zu einer entsprechenden pH-Veranderung
fuhren sollte. Dafir muasste man innerhalb der Treiber einfache Modelle fir die
zugrundeliegenden physikalischen und mikrobiellen Prozesse hinterlegen, um eine

verbesserte in silico Versuchsplanung zu erméglichen.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde Software wo immer mdglich in der Programmiersprache
Python geschrieben, da diese im wissenschaftlichen Bereich sehr verbreitet ist, alle modernen
Programmierdogmen unterstitzt und eine reichhaltige Bibliothek an frei nutzbaren

Softwarepaketen beinhaltet. Allerdings unterstitzt Python Typkontrollen nur sehr rudimentar
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und erzeugt als interpretierte Programmiersprache nahezu nur Fehler zur Ausfiihrungszeit.
Daher ist es von besonderer Wichtigkeit, bei allen nicht-trivialen Softwareprojekten zum
frihestmoglichen Zeitpunkt automatisierte Softwaretests einzuplanen, um die unvermeidbar
entstehenden Softwarefehler nicht in der praktischen Laborarbeit beobachten zu muissen.
Sonst besteht die Gefahr, dass die Geschwindigkeit der Softwareentwicklung mit steigender
Projektdauer und Softwarekomplexitéat stark abnimmt. Die Alternative, auf starker typisierte
und kontrollierte Sprachen auszuweichen, wirde die Entwicklungshirde zur ersten

funktionsfahigen Software deutlich erhéhen und erscheint daher nicht sinnvoll.

Fur die Analytik von Bioprozessen kommen mitunter sehr komplexe Verfahren wie z.B. die
Analyse des mikrobiellen Proteoms durch massenspektrometrische Methoden oder des
mikrobiellen Transkriptoms durch Sequenzierung der transkribierten RNA zum Einsatz. Diese
Verfahren beinhalten normalerweise eine Vielzahl von Verarbeitungsschritten (Zugabe von
Reagenzien, Verdunnungen...) der Proben. Diese Verarbeitung kann grundséatzlich durch
Pipettierroboter durchgefiihrt werden, ein Pipettierroboter kann jedoch keine Proben aus
Reaktoren im L-Mal3stab entnehmen.

Daher konnte das Transfersystem mit wenig Aufwand dafiir genutzt werden, anspruchsvolle
analytische Verfahren fir Reaktoren im L-Maf3stab verfligbar zu machen. Daflr wirde das
Transfersystem statt flr den vollstdndigen Transfer des Reaktorinhalts lediglich als fir den
Roboter zugéngliche Probenahmeposition agieren. Eine ahnliche Kopplung wurde fir einen
einfachen kolorimetrischen Assay bereits veroffentlicht (Morschett et al., 2021), das dortige
Verfahren bendttigt allerdings Veranderungen an den teuren Glaskorpern der Reaktoren, was

den Aufwand zur Anwendung erhoht.

Fur die Integration insbesondere von Transkriptomsequenzierungen in vollautomatische
Arbeitsablaufe im L- oder mL-Mal3stab spricht besonders, dass die dort verwendeten Geréte
in den letzten Jahren extrem kompakt geworden sind. Ein Sequenziergerat der Firma Oxford
Nanopore Technologies (Oxford, England) benétigt etwa eine Standflache eines modernen
Mobiltelefons (MinlON, 105 x 23 x 33 mm) und lasst sich dadurch sehr einfach im
Arbeitsbereich eines Pipettierroboters platzieren. Die Arbeitsablaufe, um von dem
Reaktorinhalt zum Transkriptom zu kommen (Zellaufschluss, RNA-Extraktion, RNA-
Préparation), sind teilweise bereits vollautomatisch im Einsatz oder bieten grof3es Potential

automatisiert zu werden (Jansen et al., 2020; Sellin Jeffries et al., 2014).
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Abklrzung Bedeutung

ANSI American National Standards Institute
BTM Biotrockenmasse

CHO Chinese Hamster Ovary

CLR Common Language Runtime

COM Component Object Model

CO-RE Compressed O-Ring Expansion

DO Dissolved Oxygen

DWP Deep Well Plate

FFF-Druck Fused Filament Fabrication

GF-PP Glasfaserverstéarktes Polypropylen
gRPC g Remote Procedure Call

http/2 Hypertext Transfer Protocol 2

HSL Hamilton Standard Language

IPTG Isopropyl-R-D-thiogalactopyranosid
MTP Mikrotiterplatte

NADH Nicotinamidadenindinukleotid

NoCAR Carboxylreduktase aus Nocardia

Otitidiscaviarum

oD Optische Dichte

OEM Original Equipment Manufacturer

OPC UA Open Platform Communications — Unified
Architecture

PEI Polyetherimid

PETG Glykolmodifiziertes Polyethylenterephtalat

PG Panzergewinde

P-Regler Proportionalregler

RARE Reduced Aromatic Aldehyde Reduction

RNA Ribonucleid Acid

SBS Society for Biomolecular Screening

SILA Standardization in Laboratory Automation

SLA Stereolithography

SLAS Society for Laboratory Automation and

Screening
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SLS Selektives Lasersintern
VE-Wasser Vollentsalztes Wasser

VVM Volume per Volume and Minute
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9 Symbolverzeichnis

Abklrzung Bedeutung

c Konzentration

F Volumenstrom

H Zellspezifische Wachstumsrate

R Konzentrationsanderung durch Reaktion

t Zeit

\Y, Volumen

Yxs,u Ausbeutekoeffizient unter Vernachlassigung

des Erhaltungsstoffwechsels
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10 Abbildungsverzeichnis

Abbildung 1: Qualitativer Verlauf der logarithmierten mikrobiellen Zellkonzentration bei einem
Satzprozess. Es findet zuerst (1) die Verzogerungsphase statt, dann die (2) 1.
Ubergangsphase, danach die (3) exponentielle Phase, dann die (4) 2. Ubergangsphase und
die (5) stationare Phase und die (6) Absterbephase (Abbildung abgewandelt aus (Storhas et
LT 0 ) ) PRI 10
Abbildung 2: Qualitative Beschreibung, unter welchen Bedingungen E. coli bei aeroben
Prozessen Acetat bildet. Beim Wachstum auf Glukose wird Acetat erst gebildet, wenn die
kritische Wachstumsrate Uberschritten wurde. Die kritische Wachstumsrate korreliert mit der
maximalen zellularen Sauerstoffaufnahmerate. Die kritische Wachstumsrate ist deutlich
niedriger als die maximale Wachstumsrate (Abbildung abgewandelt aus (Eiteman and Altman,
20105 ) ) PSPPSRI 15
Abbildung 3: Foto des Parallelreaktorsystems im L-Maf3stab. Jeder Glasriihrkesselreaktor
befindet sich in einem einzeln temperierbaren Mantel. Der Motor, Dosierstrecken sowie die
Sonden (pH, pO2) werden im Reaktordeckel montiert. ..., 24
Abbildung 4: 48 Rihrkesselreaktoren im mL-Mal3stab automatisiert durch einen
Pipettierroboter. Bei (A) Mikrotiterplattenlese- sowie -waschgeréat (B) Nadelwaschstation mit
drei Waschstationen und Nadelsatzen (C) Bioreaktorblock mit 48 parallel betriebenen
Ruhrreaktoren (D) vom Roboter selbststandig zu 6ffnende Reaktionsgefalle (,FlipTubes®) (E)
fur at-line Messungen verwendete Mikrotiterplatten.............cccccvvvvviiiiiiii 26
Abbildung 5: Schematischer Ablauf der vom Hersteller des Pipettierroboters mitgelieferten
Software zum Betrieb des Bioreaktorblocks. Nach der Initialisierung geht die Software die
einzelnen ausfiihrbaren Roboteraufgaben sequentiell durch. Falls eine der Aufgaben
ausfuhrbar ist, wird sie ausgeftihrt. Dabei findet keine Beurteilung statt, ob und welche weiteren
Aufgaben zum gleichen Zeitpunkt ausfiihrbar gewesen waren. Das Prozessende wird nur
ausgefuhrt, wenn dies durch den Nutzer manuell ausgewahlt wurde...............ccoovvvieeennen.l. 29
Abbildung 6: Schematischer Uberblick Gber die Zusammensetzung der Reaktionsansétze der
Biotransformationen fir Messpositionen (oben) und die Kalibriermessungen (unten). Nach
Ende der Expressionsphase im mL-Mal3stab wurden 25 pL aus jedem Reaktor enthommen
und in eine Vertiefung der ,Deep Well Plate* (DWP) gegeben. Dazu wurden bei den
Messpositionen 250 yuL 10 mM 3-Hydroxybenzoeséaure geldst in PBS, 225 uL PBS und 500
ML Mineralmedium gegeben. Bei den Kalibrierpositionen wurden 0-250 pL 12 mM
Hydroxybenzaldehyd gel6st in PBS gegeben und anschlielend auf 1 mL Gesamtvolumen
AUIGETUII. ... 35

Abbildung 7: Konzept fiir den Transfer von ZellSuspension ..............cooovveiiiiiinieeeeeieiiinnnnnn. 41
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Abbildung 8: Neu gestaltete Vorlagebehalter zum Transfer von Zellsuspensionen. Der braune
Rahmen hat als Grundflache das SBS-Format. Dies ist ein ANSI/SLAS-Standard fir die
Grundflache einer Mikrotiterplatte und betragt 127.76 mm x 85.48 mm. Die grauen
Vorlagebehdlter sind jeweils einzeln verwendbar. Die Abbildung wurde mit FreeCAD erstellt.

Abbildung 9: Foto des 48-fach Parallelbioreaktorsystems (A) mit den 4 Vorlagebehéltern im
Behalterrahmen (B) auf einer SBS-Position der Arbeitsflache Pipettierroboters. Auf der rechten
Seite sind die 4 Ruhrkesselreaktoren im im L-MaR3stab (D). Die Mehrkanalpumpe (C) verbindet
jeden Ruhrkesselreaktor des L-Mal3stabs mit jeweils einem Transfergefal. ..............c.cc...... 45
Abbildung 10: Vergleich von Biomassekonzentration und Fluoreszenz von E. coli mit (blaue
Kreise) und ohne (rote Vierecke) vorhergehender Prozessunterbrechung von 30 Minuten.
Wahrend der Prozesszeit wurden pH-Regelung, Riuhrer und die Begasung ausgeschaltet.
AuRerdem wurden die Zellen auf Raumtemperatur (22 °C) temperiert. Die Prozesszeit von 0
bezeichnet den Zeitpunkt der Induktion mit 5 uM IPTG. Die Zellen wurden vor der Induktion
mit einem Satzprozess (5 g L Glucose) und einem darauffolgenden Zulaufprozess (HUset = 0.1
h1) kultiviert. Die Standardabweichungen basieren auf zwei biologischen Replikaten mit drei
unabhangigen Messungen pro Datenpunkt (V = 500 mL, Fin = 2,4 g Glucose L h?, T = 37 °C,
PH = 7, DO > 30 20). .uuueeeeieeeeeeiieitiiiiee e e e e e e e ettt eeeeeeeeasaasaaeeeeaaeeeaasanssaaeeeeaeeeeaannnraraeaaaaeeaaans 49
Abbildung 11: Ausschnitt aus der Venus-Software zur Programmierung des Hamilton
STARIet Pipettierroboters. In dem dargestelten Abschnitt erfolgt eine repetitive Abfolge von
Aspirations- und Dispensierungsschritten aus einer Ursprungssequenz (,seqSource®) in eine
Zielsequenz (,seqBioreactorpositions®). AnschlieRend werden die Nadeln mit Ethanol
(0 =] 174 = o 51
Abbildung 12: Uberblick tber die Gestaltung der Einbindung der Venus Software. Die
Kommunikation Iasst sich in insgesamt 4 Schritte unterteilen. In der linken Halfte der Abbildung
(hellblau dargestellt) sind die beiden Schritte fir die Parametrisierung der Pipettieraufgaben.
Im Schritt (1) werden die Parameter fir die Pipettieraufgabe von der Ablaufsteuerung auf den
gRPC Server geschrieben. Im Schritt (2) werden die Parameter der Pipettieraufgabe vom
gRPC Client der Venus Software gelesen und so der Venus Software verfligbar gemacht.
Damit die Ablaufsteuerung weifl3, wann der Roboter bereit ist, neue Aufgaben auszufiihren,
wurden die Kommunikationsschritte (3) und (4) rechts in der Darstellung hinzugefuigt. Wahrend
des gesamten Prozesses erhélt die Ablaufsteuerung einen kontinuierlichen Strom an
Nachrichten Uber die Verfiigbarkeit des Pipettierroboters, dies ist im Bild mit (3) beschriftet.
Wenn auf dem gRPC Server keine Pipettieraufgabe hinterlegt war, klinkt sich der grRPC Client
der Venus Software beim gRPC Server ein und wartet auf eine Benachrichtigung, dass eine

neue Pipettieraufgabe vorliegt, im Bild mit (4) dargestellt. ...........cooiiiiiii 55
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Abbildung 13: Arbeitsdauer des Pipettierroboters bei der Methode ,Feed300gLGlucose® in
Abh&ngigkeit von den aktiven Bioreaktorpositionen. Es wurden nur jeweils benachbarte
Positionen betrachtet. Die gestrichelte Linie ist eine lineare Interpolation der Messdaten. Die
blauen Punkte sind Arbeitsdauern basierend auf historischen Prozessdaten. ...................... 65
Abbildung 14: Arbeitsdauer des Pipettierroboters bei der Methode
»,PHControlBaseAmmonium* in Abhangigkeit von den aktiven Bioreaktorpositionen. Die
Methode wurde fir die Zugabe von 12.5 % Ammoniakwasser fur die pH-Regelung genutzt. Es
wurden beliebige Positionskombinationen betrachtet. Die blauen Punkte sind Arbeitsdauern
basierend auf historischen Prozessdaten. Die gestrichelte Linie ist eine polynomische
INterpolation der MESSUALEN. ........i i e e e e e e e e e e aeaaaa s 66
Abbildung 15: Leerlaufzeit des digitalen Zwillings des Pipettierroboters wahrend der
simulierten Durchflihrung von Bioprozessen in 48 Parallelreaktoren. Es wurden pH-Regelung
(Saure und Base), Probenahme, Zulauf und Induktion simuliert durchgefiihrt. Die Leerlaufzeit
ist die Zeit die der digitale Zwilling zwischen zwei Methodenausfuhrungen zur Verfugung
gestanden héatte. Es wurde der Betrieb von 48 Reaktoren simuliert. Die pH-Regelung und der
Zulauf wurden mit einer Frequenz von 6 h?' durchgefiihrt. Die Probenahme erfolgte etwa
stundlich, die Induktion erfolgte nach einer Stunde Prozesszeit. Die Konfiguration der
Ablaufsteuerung stellte bei diesem Versuch eine typische Zulaufkultivierung mit E. coli dar.68
Abbildung 16: Biomassekonzentrationen von E. coli BL21(DE3) mCherry in
Ruhrkesselreaktoren im mL-MafR3stab bei unterschiedlichen IPTG-Zugaben nach 1 Stunde
(vertikale gestrichelte Linie). Die Biomassekonzentrationen wurden anhand der automatisiert
at-line gemessenen ODsgyy geschatzt. Jedes Diagramm zeigt den Mittelwert der
Biomassekonzentrationen von 4-5 parallelen Bioreaktoren, die mit der angegebenen IPTG-
Konzentration induziert wurden. Die graue Linie stellt eine lineare Regression der
Biomassekonzentrationen aller 48 parallelen Bioreaktoren als Funktion der Prozesszeit
unabhangig von der eingesetzten IPTG-Konzentration dar (V = 11 mL, Fix= 2,4 g Glucose L*
h1, T=37°C, pH 6,9, N = 3000 IPIM)....ooiiiiiiiiiitiieeeieeeeieeeeteeeetee e e stee e st e e e ebae e e sraeeessbaeesseaeas 72
Abbildung 17: Automatisiert at-line gemessene mittlere Fluoreszenz als Abschatzung der
mCherry-Konzentration in Rihrkesselreaktoren mit E. coli BL21(DE3) mCherry im mL-
Mal3stab bei unterschiedlichen IPTG-Zugabe nach einer Stunde (vertikale gestrichelte Linie).
Jede Grafik zeigt den Mittelwert der Fluoreszenz von 4-5 parallelen Bioreaktoren, die mit der
angegebenen IPTG-Konzentration induziert wurden. Die graue Linie zeigt die individuelle
lineare Regression des Fluoreszenzanstiegs zwischen einer Prozessdauer von 3 - 11 h bei
der angegebenen IPTG-Ausgangskonzentration (V = 11 mL, Fin= 2,4 g Glukose L h?*, T =37
RO o I T R T 000 N o] 1 ) R 74
Abbildung 18: Steigungen der at-line gemessenen Fluoreszenz von E. coli BL21(DE3)

mCherry im Zulaufbetrieb im mL-Mal3stab bei einer Prozessdauer von 3 - 11 h als Funktion
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der zugesetzten IPTG-Konzentrationen. ** bedeuten p < 0.01 bei Welchs T-test (Virtanen et
al., 2020) (V =11 mL, Fix= 2,4 g Glukose L* h, T =37 °C, pH 6,9, n = 3000 rpm). ............. 75
Abbildung 19: Mittlere Biomassekonzentrationen von E. coli BL21(DE3) mCherry im mL-
Malf3stab bei unterschiedlichen IPTG-Zugaben von 1,82 bis 13,63 uM nach 1 Stunde (vertikale
gestrichelte Linie). Die Biomassekonzentrationen wurden anhand der at-line gemessenen
ODeoo geschatzt. Jedes Diagramm zeigt den Mittelwert der Biomassekonzentrationen, die bei
Zellen beobachtet wurden, die mit der gleichen Wachstumsrate im Zulaufverfahren im L-
Malstab produziert wurden, bevor sie automatisch in die Rihrkesselreaktoren im mL-Mal3stab
Ubertragen wurden. Die grauen Linien stellen die lineare Regression dieser mittleren BTM-
Konzentrationen (n = 16) als Funktion der Prozesszeit unabhéngig von der eingesetzten IPTG-
Konzentration dar (V = 11 mL, Fin= 2,4 g Glukose L'* h'l, T =37 °C, pH 6,9, n = 3000 rpm).77
Abbildung 20: Biomassespezifische Fluoreszenz als Schéatzung der spezifischen mCherry-
Konzentration bei E. coli BL21(DE3) mCherry im mL-MafRstab bei unterschiedlichen IPTG-
Zugaben nach 1 Stunde (senkrechte gestrichelte Linie). Aul3erdem wurde im gleichen
Parallelansatz die Zulaufrate pset von 0,1 bis 0,2 ht bei der Zellherstellung im L-MaRstab
variiert (Spalten). Die graue Linie zeigt die individuelle lineare Regression des Anstiegs der
spezifischen Fluoreszenz zwischen einer Prozessdauer von 3 und 11 Stunden bei der
angegebenen IPTG-Ausgangskonzentration. Jede Grafik zeigt den Mittelwert der
biomassespezifischen Fluoreszenz von mindestens 3 parallelen Bioreaktoren (V = 11 mL, Fi,=
249 LTht, T=37°C,pH =6,9, N =3000 IPM)...ccceiirriiieiiirriieeeeiiieeeeeirreeeeeirree e e eerraeee e 79
Abbildung 21: Anstieg der biomassenspezifischen Fluoreszenz mit E. coli BL21(DE3)
mCherry im mL-Maf3stab bei einer Prozesszeit von 3 - 11 h als Funktion der zugesetzten IPTG-
Konzentrationen und Zulaufraten in der Zellbildungsphase (blau: pset = 0,1 ht, cxo = 14,59 L
Lrot: pset = 0,15 h't, cxo = 17,0 g LY griin: pset = 0,2 ht, cxo = 20,2 g LY). Zum Vergleich ist der
biomassespezifische Anstieg der Fluoreszenz aus der Untersuchung zu Einfluss der
Induktorkonzentration hinzugefigt (hellblau: pse:= 0,1 ht, cxo= 13,4 g L?). * bedeuten p < 0,1
nach Welch's t-test (Virtanen et al., 2020). Jeder Balken zeigt den Mittelwert des konstanten
Anstiegs der biomassespezifischen Fluoreszenz von mindestens 3 parallelen Bioreaktoren (V
=11 mL, Fin= 2,4 g Glukose L't h, T =37 °C, pH 6,9, n = 3000 rpm). .......ccccovvreeeeerrrreeeannne. 80
Abbildung 22: Versuchsplan der durchgefuhrten Experimente mit E. coli NOoCAR, um optimale
Produktionsbedingungen fir die Expression zu finden. Jeder Punkt beschreibt eine
einzigartige Kombination von Zulaufrate und Induktorkonzentration, die wahrend der
Proteinexpression angewandt wurde. Jede Kombination wurde mit 4 bis 8 biologischen
Replikaten untersucht. Insgesamt wurden 192 Experimente in vier aufeinanderfolgenden
Parallelexperimenten im mit jeweils 48 Rihrkesselreaktoren im mL-Mafstab durchgefiihrt. 82
Abbildung 23: Biomassekonzentration (abgeschatzt Uber die at-line Messung der optischen

Dichte) bei drei Expressionsbedingungen von E. coli NoCAR im Ruihrkesselreaktor im mL-
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Malstab. Alle Reaktoren wurden nach einer Stunde Prozesszeit im mL-MaRRstab mit IPTG
induziert (vertikale gestrichelte Linie). In der oberen Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf
von 4,8 g L h? Glukose und eine Induktion mit 0,48 uM IPTG. In der mittleren Abbildung
erfolgte ein konstanter Zulauf von 3 g L h! Glukose und eine Induktion mit 6 uM IPTG. In der
unteren Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 1 g L* h't Glukose und eine Induktion mit
12 uM IPTG. Jede Abbildung zeigt den Mittelwert und die Standardabweichung von 4
parallelen Reaktoren (V=10 mL, T=30°C, n = 3000 IrPM). ....cuuuiiiiieeerririiiiiiieeeeeeeeeeeeneinnnnns 84
Abbildung 24: pO-Signal von drei exemplarischen Expressionsbedingungen im mL-
Malstab. Nach einer Stunde Prozesszeit erfolgte die Induktion mit IPTG. In der oberen
Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 4,8 g L'* h* Glukose und eine Induktion mit 0,48
UM IPTG. In der mittleren Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 3 g L* h* Glukose und
eine Induktion mit 6 uM IPTG. In der unteren Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 1 g
L h'? Glukose und eine Induktion mit 12 uM IPTG. Die Substratdosierung erfolgte mit einer
Frequenz von 6 h. Der Ubersichtlichkeit halber ist jeweils nur ein Reaktor dargestellt. Das
pO2-Signal wurde mit einer Abtastzeit von 30 Sekunden aufgezeichnet (V =10 mL, T = 30 °C,
1= 3000 M) ettt 85
Abbildung 25: pH-Messwerte bei drei exemplarischen Expressionsbedingungen im mL-
Malstab. Nach einer Stunde Prozesszeit erfolgte die Induktion mit IPTG. In der oberen
Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 4,8 g L h* Glukose und eine Induktion mit 0,48
UM IPTG. In der mittleren Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 3 g L h** Glukose und
eine Induktion mit 6 uM IPTG. In der unteren Abbildung erfolgte ein konstanter Zulauf von 1 g
Lt h?! Glukose und eine Induktion mit 12 uM IPTG. Die Substratdosierung und die pH-
Regelung erfolgte mit einer Frequenz von 6 h. Der Ubersichtlichkeit halber ist jeweils nur ein
Reaktor dargestellt. Das pH-Signal wurde mit einer Abtastzeit von 30 Sekunden aufgezeichnet
(V=10mL, T=30°C, N=3000 IPIM).eeieeeiiiiriiieiireeeeeaaeiineeeereeeeeaaassnnneeeeeeesesasssnssserrraeeeaaanns 87
Abbildung 26: Spezifische NOCAR-Enzymaktivitat bei Ganzzellbiotransformationen mit E. coli
NoCAR. Jeder Punkt entspricht der biomassespezifischen Anfangsaktivitat bei einer
bestimmten Induktorkonzentration und Zulaufrate. Die Fehlergrenzen ergeben sich aus 4 bis
8 unabhangigen Bioreaktoren. Bei den Fehlergrenzen handelt es sich um 90%ige
GlaubwirdigKeitSINtervalle. ............u oo e e e e e eaeans 89
Abbildung 27: Gesamt NoCAR-Enzymaktivitat bei Ganzzellbiotransformationen mit E. coli
NoCAR. Jeder Messpunkt entspricht der volumetrischen Anfangsaktivitat bei einer bestimmten
Induktorkonzentration und Zulaufrate. Das Volumen wurde auf die Bioreaktoren bezogen, aus
denen die Proben enthommen wurden Die Fehlergrenzen ergeben sich aus 4 bis 8
unabhangigen Bioreaktoren. Bei den Fehlergrenzen handelt es sich um 90%ige
Glaubwirdigkeitsintervalle.  Die  Anfangsaktivitdt ~ wurde  berechnet mit  einer

Substratkonzentration VON 2,5 MM ... e aans 91
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11 Anhang

11.1 Medien

In dem folgenden Abschnitt werden die Rezepturen aller verwendeten Medien- und

Stammldsungen dargestellt.

11.1.1 Herstellung von Mineralmedium nach Riesenberg

Fur die Herstellung von 1 L 50-fach Spurenelementeldsung wurden folgende Chemikalien

eingewogen:

Tabelle 1: Komponenten von 1 L 50-fach Spurenelementelésung

Komponente Stoffmenge, g
EDTA 0,42

CoCl; 6H,0 0,42

MnCl; 3H,0 0,75

CuCl, 2H,0 0,075

HsBO3 0,15
Na:MoO4 2H,0O 0,125
Zn(CHsC00); 2H,0 0,65
Fe(llhcitrat 5

Fir die Herstellung von 1 L 10-fach Salzlésung wurden folgende Komponenten eingewogen:

Tabelle 2: Komponenten von 1 L 10-fach Salzlésung

Komponente Stoffmenge, g
NaOH 24
Citronenséure H>O 17
(NH4)2HPO, 40

KH2PO4 133

Fir die Herstellung von Mineralmedium abgewandelt nach Riesenberg (Riesenberg, 1991)
wurden pro Liter 20 mL Spurenelemente-Lésung mit 100 mL Salzlésung versetzt und mit VE-
Wasser auf etwa einen Liter aufgeftillt und bei 20 min bei 121 °C sterilisiert. Flr die Versuche

in der adaptiven Laborevolution wurden 75 mL Salzlésung pro L verwendet.

AnschlieRend wurde die Kohlenstoffquelle (Glukose oder Glycerin), MgSO4 sowie ggfs. das
verwendete Antibiotikum aseptisch hinzugefuigt. Fur Kultivierungen mit E. coli mCherry wurde
Kanamycin verwendet, fur Kultivierungen mit E. coli NoCAR wurde Ampicillin verwendet und

fur die Kultivierungen mit E. coli K12 MG1655 wurde kein Antibiotikum verwendet.
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Tabelle 3: Zusatzliche Komponenten des verwendeten Riesenbergmediums

Komponente Zugabevolumen, mL
500 g L* Glukose-Ldsung 10

500 g L' MgSO, 2,4

50 g L** Ampicillin / Kanamycin 1

500 g L* Glycerin-Ldsung 24

Diese Komponenten wurden separat autoklaviert (Glukose-Lésung, MgSO., Glycerin-Losung)
oder sterilfiltriert (Ampicillin / Kanamycin). Fur Versuche im Rahmen der ALE wurde nach dem
Autoklaviervorgang zusatzlich 1 mL L™ Antischaummittel (Antifoam 204, Sigma-Aldrich GmbH,
St. Louis, USA) zugegeben. Der pH-Wert des erhaltenen Mediums wurde nicht vor der Zugabe

in den Bioreaktor eingestellt.

Fir die Herstellung von Vorkulturmedium wurden die Komponenten aus der Tabelle unten
eingewogen. Nach dem Lésen der Komponenten wurde das Medium mit 2 M NaOH auf pH
7,5 eingestellt und 20 min bei 121 °C autoklaviert.

Tabelle 4. Komponenten von 1 L LB-Medium

Komponente Stoffmenge, g
NaCl 5

Hefeextrakt 5

Pepton 10

Fir die im Rahmen der Biotransformation von E. coli NOCAR verwendete ABAO-L6sung wurde

folgender Puffer hergestellt:

Tabelle 5: Komponenten von 1 L ABAO-Pufferlésung

Komponente Stoffmenge, g Volumen, mL
Natriumacetat 3,69 -

Essigsaure (99,5 %) - 3,15

DMSO (99,5 %) - 50

Der pH der erhaltenen Lésung wurde mit 2 M NaOH auf pH 4,5 eingestellt. In diesem Puffer
wurden dann 10 mM ABAO geldst.

11.2 Chemikalienliste

Tabelle 6: Auflistung der in dieser Arbeit verwendeten Chemikalien

Chemikalie Artikelnummer Hersteller
1-Propanol 6776.1 Carl Roth GmbH
Aceton 9372.1 Carl Roth GmbH
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Aminobenzamidoxime
(ABAO)

Ammoniakwasser

Ampicillin

Antifoam 204

Borsaure

Citronensaure
Cobalt(Il)-chlorid Hexahydrat
D(+)-Glukose Monohydrat
Di-
Ammoniumhydrogenphosphat
Di-Kaliumhydrogenphosphat
Dimethylsulfoxid
Di-Natriumhydrogenphosphat
EDTA

Eisen(lll)-Citrat

Essigsaure

Glycerin

Hefeextrakt
Hydroxybenzaldehyd
Hydroxybenzoesaure
Isopropyl-3-D-
thiogalactopyranosid (IPTG)
Kaliumchlorid
Kaliumdihydrogenphospohat
Kanamycin

Kupfer(ll)-chlorid Dihydrat
Magnesiumsulfat Heptahydrat
Mangan(ll)-chlorid
Tetrahydrat

Natriumacetat
Natriumchlorid
Natriumhydroxid
Natriummolybdat Dihydrat
Pepton

Zinkacetat Dihydrat

H51782

54602

K029.2
A6426-500G
1.00165.0500
X863.4
1.02539.0250
6887.5
0268.3

T875.3
A994.2
T876.3
141026.1211
F6129-250G
607-002-00-5
3783.2
1.03753.0500
4493.2
H20008-5G
1122GR100

6781.1
LC-4508.1
T832.3
CN82.2
141404.0914
T881.3

6773.2
3957.4
9356.3
0274.2
1298GR250
1.08802.0250

Alfa Aesar

Carl Roth GmbH + Co. KG
Carl Roth GmbH + Co. KG
Sigma-Aldrich GmbH
Merck KGaA

Carl Roth GmbH + Co. KG
Merck KGaA

Carl Roth GmbH + Co. KG
Carl Roth GmbH + Co. KG

Carl Roth GmbH + Co. KG
Carl Roth GmbH + Co. KG
Carl Roth GmbH + Co. KG
AppliChem GmbH
Sigma-Aldrich GmbH
Fisher Scientific GmbH
Carl Roth GmbH + Co. KG
Merck KGaA

Carl Roth GmbH + Co. KG
Sigma-Aldrich GmbH

neoFroxx GmbH

Carl Roth GmbH + Co. KG
neoFroxx GmbH

Carl Roth GmbH + Co. KG
Carl Roth GmbH + Co. KG
AppliChem GmbH

Carl Roth GmbH + Co. KG

Carl Roth GmbH + Co. KG
Carl Roth GmbH + Co. KG
Carl Roth GmbH + Co. KG
Carl Roth GmbH + Co. KG
neoFroxx GmbH

Merck KGaA
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11.3 Gerateliste

Tabelle 7: Auflistung der in dieser Arbeit verwendeten Gerate

Gerat

Bezeichnung

Hersteller

Schittelinkubator

Parallelbioreaktorsystem im
L-MaRstab
Pipettierroboter

Parallelbioreaktorsystem im
mL-Mal3stab
MTP-Photometer
Einweg-Bioreaktoren fur
Reaktorsystem im mL-
Malstab

Peristaltische Pumpe
Einplatinencomputer
Messriegel fir die
kontaktlose Messung von

pH und pO-

Thermostat

Thermostat

Prazisionswaage

Magnetrthrer

3D-Drucker

Abgasanalytik

Multitron

DASGIP Parallel Bioreactor

System

Microlab STARIlet M

bioREACTOR48

Synergy HTX

Mini-Reaktoren (HTBD)

Reglo ICC

BeagleBone Green

MCR 8pH, 8oxygen

Loop 250

MC600

Entris 62

Variomag Compact Hpl

I3 Mk3

BlueVary

Infors HT, Bottmingen,
Schweiz

Eppendorf AG, Hamburg,
Deutschland

Hamilton Bonaduz AG,
Bonaduz, Schweiz
2mag AG, Miinchen,
Deutschland

Biotek, Winooski, USA
2mag AG, Miinchen,
Deutschland

Cole-Parmer, Wertheim,
Deutschland
BeagleBone.org Foundation,
Michigan, USA

Presens Precision Sensing
GmbH, Regensburg,
Deutschland

Lauda Dr. R. Wobser GmbH
+ Co. KG, Lauda-
Konigshofen, Deutschland
Lauda Dr. R. Wobser GmbH
+ Co. KG, Lauda-
Konigshofen, Deutschland
Sartorius AG, Gottingen,
Deutschland

Thermo Scientific, Schwerte,
Deutschland

Prusa Research, Prag,
Tschechien

BlueSens gas sensor
GmbH, Herten, Deutschland
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Nadelwaschstation fur
Pipettierroboter
Robotergreifer fur Bereiche
aullerhalb der Arbeitsflache
des Roboters
Robotergreifer fir Bereiche
innerhalb der Arbeitsflache
des Roboters
MTP-Waschgerat
Mikrotiterplattenschuttel-
und heizgerat fir Robotik
Offner fur ReaktionsgefaRe
fur die Robotik

PEI Druckplatte fur 3D-
Drucker

Druckoberflache fur 3D-
Drucker

Duse fur 3D-Drucker

Needle Wash Station CR

ISWAP

CO-RE Gripper

405 LS

Hamilton Heater Shaker

FlipTube-Tools

PEI-Sheet

Buildtak-Sheet

Nozzle X, 0,4 mm

11.4 Verwendete Druckmaterialien

Hamilton Bonaduz AG,
Bonaduz, Schweiz
Hamilton Bonaduz AG,

Bonaduz, Schweiz

Hamilton Bonaduz AG,

Bonaduz, Schweiz

Biotek, Winooski, USA
Hamilton Bonaduz AG,
Bonaduz, Schweiz
Hamilton Bonaduz AG,
Bonaduz, Schweiz

Prusa Research, Prag,
Tschechien

Buildtak, Maplewood, USA

E3D, Chalgrove, Vereinigtes
Konigreich

Tabelle 8: Auflistung der in dieser Arbeit verwendeten Materialien fir den FFF-Druck

Material

Bezeichnung

Hersteller

Glasfaserverstarktes

PP GF 30

BASF 3D Printing Solutions,

Polypropylen Heidelberg, Deutschland
Glykol-modifiziertes PET Extrudr PETG Extrudr, Lauterach,
(PETG) Osterreich
Co-Polyester NGEN_flex Colorfabb, Belfeld,
Niederlande

11.5 Verwendete Software

Tabelle 9: Auflistung der in dieser Arbeit verwendeten Software
Material Bezeichnung Hersteller
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Proprietare
Steuerungssoftware des
Pipettierroboters

G-Code Generator fur den
FFF-Druck

CAD-Software
Programmiersprache und

Interpreter

Entwicklungsumgebung und
Kompilierer flr C#

http/2 basiertes
Kommunikationsframework
Softwarepaket fir
numerisches Rechnen
innerhalb von Python
Framework fur
automatisierte Tests
innerhalb von Python
Softwarepaket fir die
Verarbeitung von
Tabellendaten innerhalb von
Python
Zeitreihendatenbank

Softwarepaket fir die
Erstellung von Graphen
innerhalb von Python
Softwarepaket zum
wissenschaftlichen Rechnen

innerhalb von Python

Venus 4.5

PrusaSlicer

FreeCAD

Python 3

Visual Studio 2019

gRPC

numpy

pytest

pandas

InfluxDB v1

matplotlib

scipy

Hamilton Bonaduz AG,

Bonaduz, Schweiz

Prusa Research, Prag,
Tschechien

-, quelloffen

Python Software
Foundation, Delaware, USA,
guelloffen

Microsoft Corporation,
Redmond, USA

-, quelloffen

-, quelloffen

-, quelloffen

-, quelloffen

InfluxData, San Francisco,
USA
-, quelloffen

-, quelloffen



