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1 Einleitung
Die wirtschaftliche Nutzung fossiler Rohstoffe im 21. Jahrhundert wird zunehmend in
Frage gestellt durch globale Herausforderungen wie Klimawandel, zunehmende Um-
weltbelastung und die Verknappung endlicher Ressourcen (Baral und Malins 2014, Tur-
ley et al. 2013). Die Nutzung nachwachsender Rohstoffe beispielsweise für die Her-
stellung von Biokraftstoffen aus Raps steht allerdings flächennutzungsmäßig in direk-
ter Konkurrenz zur Nahrungsmittel produzierenden Industrie. Hinsichtlich der Sicherung
der Welternährung kann deswegen die Biomasse “erster Generation” nicht die Lösung
für eine nachhaltige, biobasierte Bioökonomie sein (Singhania et al. 2017). Pflanzliche
Reststoffe, welche in großen Mengen in der Landwirtschaft und der Lebensmittel ver-
arbeitenden Industrie anfallen, könnten diese Lücke schließen. Mit der Verwertung von
Agrarreststoffen ist eineWertschöpfung ohne Konkurrenz zum Lebensmittelsektor mög-
lich. Einige pflanzliche Reststoffe, wie beispielsweise Stroh, werden bereits als Biomas-
se der “zweiten Generation” in Bioraffinerien durch mikrobielle Umsetzung zu biobasier-
ten Produkten genutzt (Pandiyan et al. 2019). Besonders in Hinblick auf die Komplexität
von Pflanzenreststoffen, welche unterschiedliche vernetzte und funktionalisierte Zucker-
polymere darstellen, kann der gezielte Einsatz von Enzymen ähnlich hohe Ausbeuten
an Zuckermonomeren erzielen wie herkömmliche hydrolytischen Verfahren (Singhania
et al. 2017). Die freigesetzten Zucker können anschließend in weiteren Prozessen mit
Mikroorganismen umgesetzt werden, um nachhaltig und mit ökologischem Mehrwert
Plattformchemikalien (Ethanol, organische Säuren) oder bereits unterschiedliche Pro-
dukte - Feinchemikalien, Biopolymere oder Biokraftstoffe - zu produzieren (Straathof
et al. 2002, Woodley 2019). Damit eine zur herkömmlichen industriellen Synthese kon-
kurrenzfähige biotechnologische Produktion entsteht, ist es von zentraler Bedeutung,
effiziente Produktionsstämme zu entwickeln, welche vorhandene Zucker mit hoher Pro-
duktausbeute metabolisieren. Für eine gesamtwirtschaftliche Betrachtung müssen zu-
sätzlich effiziente Produktreinigungsverfahren entwickelt werden, da hier der größte An-
teil der Kosten biotechnologischer Prozesse entsteht (Straathof 2011).
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2 Problemstellung und Zielsetzung
Agrarreststoffe können zur Produktion hochwertiger Produkte mit Mikroorganismen ge-
nutzt werden, was Prozesse ressourcenschonend, umweltfreundlich und damit nachhal-
tig macht (Martins et al. 2021). Pektinreiche Reststoffe, wie beispielsweise Zuckerrüben-
schnitzel, zeichnen sich durch einen geringeren Lignin-Gehalt im Vergleich zu anderen
Reststoffen aus und können deswegen deutlich besser durch Mikroorganismen genutzt
werden (Martins et al. 2020). Pektin kommt hauptsächlich in Pflanzenzellwänden vor
und ist ein komplexes Polysaccharid (Xiao et al. 2013), dessen Rückgrat zu 70 % aus
1,4-glykosidisch verlinkten D-Galakturonsäureeinheiten besteht (Mohnen 2008, Schmitz
et al. 2019). Durch unterschiedliche Vorbehandlung pektinreicher Reststoffe entstehen
Hydrolysate, welche vor allem D-Galakturonsäure (D-GalA) und andere Zucker wie bei-
spielsweise Glukose und Arabinose enthalten (Leijdekkers et al. 2013).

Ein großes Problem bei der Verwendung von Hydrolysaten ist jedoch, dass deren Zu-
sammensetzung stark von den verwendeten Agrarreststoffen und Vorbehandlungs- und
Hydrolysebedingungen abhängt (Martins et al. 2020). Vor allem wachstumshemmende
Verbindungen, beispielsweise schwache Säuren wie D-GalA oder Acetat, Furanderivate
und phenolische Verbindungen, können mikrobielles Wachstum und Produktausbeuten
beeinflussen (Da Silva und Chandel 2012, Günan Yücel und Aksu 2015, Jeong et al.
2021, Vendruscolo et al. 2008). Auch wenn die Toxizität der einzelnen Verbindungen
für die Organismen nur gering ist, können sie in Kombination additiv oder sogar syn-
ergistisch negativ wirken (Teixeira et al. 2011). Um eine Nutzung von hydrolysierten
pektinreichen Reststoffen zu ermöglichen, müssen deswegen Inhibitoren in Hydrolysa-
ten identifiziert und reduziert werden.

Schimmelpilze bauen nativ Pektine und die darin enthaltenen Zucker ab. L-Galaktonat
(L-GalOA) ist das erste Stoffwechselprodukt des D-GalA-Katabolismus. Dieser erste
Schritt ist eine Reduktion von D-GalA, bei der Elektronen auf einen Cofaktor (Nikotin-
amid-Adenin-Dinukleotid(-Phosphat), NAD(P)H) übertragen werden, um L-GalOA zu bil-
den. Die ähnlichen chemischen Eigenschaften zur bereits industriell genutzten Glucon-
säure (E 574) machen L-GalOA zu einem interessanten Zielprodukt. In der Lebensmit-
telindustrie kann L-GalOA als künstlicher Säureregulator oder als Calciumsalz ähnlich
zu Calciumgluconat (E578) als Stabilisator verwendet werden (Kuivanen et al. 2012).
Die spontane Hydrolyse von L-GalOA im Sauren führt außerdem zum Entstehen von
Galaktono-1,4-lakton (GgL) (Kuivanen et al. 2012). Die laktonisierte Form ist dem in-
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2 Problemstellung und Zielsetzung

dustriell bereits genutzten Glucono-γ-Lakton (E575) chemisch ähnlich. Dieses hat sei-
nen Einsatzbereich in der Lebensmittelindustrie, beispielsweise als Backtriebmittel, wo
es erst unter Wärmezufuhr, also während des Backvorgangs, mit Natriumhydrogencar-
bonat zum Natriumlactatgluconat und Kohlenstoffdioxid reagiert (OECD 2004). GgL ist
zudem ein Vorläufermolekül im L-Ascorbinsäure-Anabolismus (Csiba et al. 1993), womit
sich eine weitere potentielle Anwendung von GgL eröffnet. Hinsichtlich der industriellen
Anwendung der Produkte ist eine vollständige Umsetzung von D-GalA zu L-GalOA und
GgL anzustreben, um die kostenintensive Trennung von D-GalA und L-GalOA zu ver-
meiden, welche sich durch sehr ähnliche physikalisch-chemische Eigenschaften ergibt
(Kuivanen et al. 2014).

Saccharomyces cerevisiae (S. cerevisiae) gilt als mikrobielles Arbeitspferd der Bioindus-
trie (Hong und Nielsen 2012, Nielsen und Arneborg 2007) und übertrifft Schimmelpilze
in mehrerlei Hinsicht. S. cerevisiae ist nicht nur einfacher genetisch manipulierbar, auch
hoheWachstumsraten und folglich kürzere Prozesszeiten senken Betriebskosten indus-
trieller Bioprozesse. Gleichzeitig minimiert die Bildung von wiederverwertbarem Ethanol
das Risiko möglicher Kontaminationen durch andere Mikroben (van Maris et al. 2006).
Die Toleranz von S. cerevisiae gegenüber schwachen Säuren ist vor allem in Hinblick
auf die Nutzung von Hydrolysaten interessant. Die Mehrzahl der bisherigen Studien zur
Nutzung von D-GalA mit rekombinanten S. cerevisiae verfolgten nicht die Umsetzung
von D-GalA zu L-GalOA, sondern entweder eine ganzheitliche Verwertung von Zuckern
aus Pektinhydrolysaten (Jeong et al. 2020) oder die Bildung unterschiedlicher Produkte
wie Ethanol oder Schleimsäure (Biz et al. 2016, van Maris et al. 2006, Protzko et al.
2018). Benz et al. (2014) zeigte in Schüttelkolbenexperimenten, dass mit der heterolo-
gen Expression eines D-GalA-Transporters aus Neurospora crassa (N. crassa) (GAT-1)
und einer D-GalA-Reduktase aus Aspergillus niger (A. niger) (GAAA) in S. cerevisiae
eine Umsetzung von D-GalA zu L-GalOA grundsätzlich möglich ist. Die Umsetzung war
jedoch nicht vollständig, zeigte geringe finale Produktkonzentrationen und die Regene-
rierung des Cofaktors wurde als Flaschenhals der Reduktion identifiziert (Benz et al.
2014).

Substrat und reduzierter Cofaktor werden bei der Reduktion von D-GalA in einem stö-
chiometrischen Verhältnis umgesetzt. Eine stöchiometrische Zugabe von Cofaktoren
zu Bioprozessen ist jedoch unökonomisch, da diese teuer sind. Daher werden hier übli-
cherweise verschiedene Methoden zur Cofaktor-Regenerierung eingesetzt. Neben der
(elektro)chemischen Regenerierung (Holtmann und Kochius 2014, Wang et al. 2017) ist
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die Enzym-gekoppelte Regenerierung weit verbreitet. Je nach Anwendungsfall können
in vitro Systeme mit oder ohne immobilisierte Enzyme (Chen et al. 2020, Liu und Wang
2007, Mordhorst und Andexer 2020) und Ganzzellbiokatalysatoren angewendet werden
(Bräutigam et al. 2009, Castiglione et al. 2017, Lin und Tao 2017). Ein einfacher Ansatz
bei Ganzzellbiotransformationen ist die Nutzung von Reduktionsäquivalenten aus dem
Zentralstoffwechsel.

O

OH

OHOH

OH

OH

O

HO

OH

OHOH

OH

OH

O
D-GalA-Reduktase

NAD(P)+NAD(P)H L-GalOAD-GalA GgL

Glukose
CO2, H2O

Abbildung 2.1: Cofaktor-Regenerierung für die Reduktion von D-GalA zu L-GalOA über
den Zentralstoffwechsel von S. cerevisiae mit Glukose als Co-Substrat.
Glukose wird über mehrere Schritte in der Glykolyse zu CO2 und Was-
ser oxidiert. Die Reduktion von D-GalA erfolgt unter Verbrauch eines
NAD(P)H durch die D-GalA-Reduktase zu L-GalOA, welches spontan
oder im Sauren zu GgL umgewandelt wird.

Im Hinblick auf in Zuckerrübenschnitzelhydrolysaten vorkommende Zucker eignet sich
Glukose als Co-Substrat, womit die Reduktion von D-GalA an den zentralen Kohlenstoff-
wechsel in Hefe gekoppelt werden kann, wenn zusätzlich Enzyme zur Reduktion von
D-GalA in S. cerevisiae heterolog exprimiert werden (Abbildung 2.1). Hierfür kann die
D-GalA-Reduktase aus Aspergillus niger (A. niger), AnGar1, verwendet werden (Kuiva-
nen et al. 2016).

Neben der Nutzung eines Co-Substrats zur Cofaktor-Bereitstellung kann auch auf mo-
lekularbiologischer Ebene die Cofaktorverfügbarkeit in Ganzzellbiokatalysatoren erhöht
werden. Schlüsselenzyme in Nebenstoffwechselwegen können beispielsweise ausge-
schaltet werden, um eine Akkumulation von Cofaktoren in der Zelle zu erreichen (Chen
et al. 2014, Liu et al. 2018). Auch eine Modifizierung des die Reaktion katalysieren-
den Enzyms zur Änderung der Cofaktorspezifität oder die gezielte Überexpression des
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2 Problemstellung und Zielsetzung

Enzyms können zur Verbesserung von heterologen Reaktionen in Ganzzellbiokatalysa-
toren führen (Chen et al. 2014, Lin und Tao 2017, Wachtmeister und Rother 2016).

Häufig ist jedoch die Regenerierungskapazität des zentralen Stoffwechsels nicht aus-
reichend, um eine stöchiometrische Umsetzung von Substrat und Cofaktor zu gewähr-
leisten (Liu et al. 2018).
Ein alternativer Ansatz ist die simultane Expression von Enzymen zur Regeneration von
Cofaktoren imGanzzellbiokatalysator. Oxidoreduktasen wie beispielsweise Sorbitol-De-
hydrogenasen eignen sich zur Regenerierung von Cofaktoren mit Sorbitol als Substrat
(Chambers et al. 1978, Gauer et al. 2014). Diese nutzen entweder NAD+ oder NADP+

für die Oxidation von Sorbitol zu Fruktose (Abbildung 2.2) (Gauer et al. 2014, Napora
et al. 2013). Der Vorteil ist, dass, anders als beim glykolytischen Abbau von Glukose als
Co-Substrat, mit Sorbitol ein zusätzliches Molekül NAD(P)H im Vergleich zur Glykolyse
generiert wird (Chambers et al. 1978, Sarthy et al. 1994). Nachteilig ist hingegen, dass
ein zusätzliches Co-Substrat zugegeben werden muss.
S. cerevisiae besitzt zwar native, NAD+-verbrauchende SDH (Sarthy et al. 1994), die-
se vermitteln aber erst nach langer Verzögerungsphase Wachstum mit Sorbitol (Jordan
et al. 2016). Eine Überexpression der nativen SDH Sor2 zusammen mit dem nativen
Sorbitol-Transporter Hxt13 in S. cerevisiae ermöglichte gutes Wachstum von S. cerevi-
siae mit Sorbitol als einzige Kohlenstoffquelle (Jordan et al. 2016).

Sorbitol-Dehydrogenase
Sorbitol

CO2, H2O
Fruktose

O

OH

OHOH

OH

OH

O

HO

OH

OHOH

OH

OH

O

L-GalOAD-GalA GgL

D-GalA-Reduktase

NAD(P)+NAD(P)H

Abbildung 2.2: Cofaktor-Regenerierung für die Reduktion von D-GalA zu L-GalOA über
eine Sorbitol-Dehydrogenase als Regenerierungsenzym mit Sorbitol als
Co-Substrat. Sorbitol wird unter Bildung eines NAD(P)H zu Fruktose oxi-
diert, welches glykolytisch zu CO2 undWasser abgebaut wird. Damit wird
ein zusätzliches Cofaktor-Molekül im Vergleich zur Glykolyse generiert
(Sarthy et al. 1994). Die Reduktion von D-GalA erfolgt unter Verbrauch
eines NAD(P)H durch die D-GalA-Reduktase zu L-GalOA.
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Zur Umsetzung beider Strategien, Cofaktor-Regenerierung über den Zentralstoffwech-
sel (Abbildung 2.1) und der Cofaktor-Regenerierung mit Sorbitol durch Expression ei-
ner SDH (Abbildung 2.2), werden unterschiedliche rekombinante S. cerevisiae Stämme
vom Kooperationspartner (Goethe-Universität Frankfurt, Institut für Molekulare Biowis-
senschaften) verfügbar gemacht.
Unklar ist, in wie weit und in welchem Ausmaß diese Stämme geeignet sind, D-GalA in
Zuckerrübenschnitzelhydrolysat effizient zu L-GalOA in einem skalierbaren biokatalyti-
schen Verfahren umzusetzen.
Zur vergleichenden Charakterisierung der verschiedenen S. cerevisiae Stämme ist es
daher zunächst sinnvoll, Satzprozesse mit definiertem Medium in vollständig kontrollier-
ten Rührkesselreaktoren durchzuführen und Prozessbedingungen zu identifizieren, die
eine möglichst vollständige Umsetzung von D-GalA in L-GalOA mit hoher Ausbeute in
möglichst kurzer Prozesszeit ermöglichen.
Sobald ein hierzu geeignetes Biotransformationssystem charakterisiert und identifiziert
ist, erfolgt die Übertragung auf die Nutzung von Zuckerrübenschnitzelhydrolysat.
Bereitgestellte Hydrolysate und darin enthaltene Zuckerrübenschnitzel sind thermisch
vorbehandelt (Schäfer et al. 2020) und können durch unterschiedliche Hydrolysebedin-
gungen Wachstumsinhibitoren für S. cerevisiae enthalten. Für die Nutzung von Zucker-
rübenschnitzelhydrolysaten müssen deswegen zunächst inhibierende Komponenten für
S. cerevisiae in bereitgestellten geklärten Hydrolysaten identifiziert werden.
Die Klärung von bereitgestellten Hydrolysaten erscheint zunächst notwendig, umSchim-
melpilzbiomasse und residuale Feststoffe aus dem Hydrolysat zu entfernen, bevor die
Reduktion von D-GalA mit rekombinanten Hefen stattfindet. Im Sinne einer Prozess-
vereinfachung durch Vermeidung von einzelnen Prozessschritten, wäre es aber auch
abschließend von Interesse zu klären, ob die Nutzung von ungeklärtem Hydrolysat zur
Reduktion von D-GalA zu L-GalOA mit rekombinanten Hefen prinzipiell möglich wäre.
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3 Theoretischer Hintergrund
Dieses Kapitel gibt einen allgemeinen Überblick über die Verwertung von Agrarresttoffen
und die Hefe S. cerevisiae sowie ihren zentralen Kohlen- und Energiestoffwechsel. Da-
bei wird ausführlicher auf die Verwendung von S. cerevisiae als Ganzzellbiokatalysator
in der biotechnologischen Industrie eingegangen, speziell mit Fokus auf ihren Einsatz
zur Produktion von L-GalOA und GgL aus pektinreichen Reststoffen.

3.1 Saccharomyces cerevisiae

Hefen wurden schon früh in der Menschheitsgeschichte bei der Lebensmittelzuberei-
tung verwendet. So gibt es Belege der alten Sumerer und Babylonier, die schon um
6000 vor Christus Bier mit Hefe brauten (Damerow 2011) oder aus dem alten Ägyp-
ten, wo Hefe beim Brotbacken verwendet wurde. Doch erst im siebzehnten Jahrhundert
konnte Hefen dank Antonie Van Leeuwenhoek auch tatsächlich unter dem Mikroskop
beobachtet werden. Den Namen “Saccharomyces” hat die bekannteste Hefe dem Deut-
schen Theodore Schwann zu verdanken, der ihre Bezeichnung als “Zuckerpilz” 1837
ins Lateinische übersetzte (Branduardi und Porro 2012). Über die Jahre erlangte S. ce-
revisiae große Bedeutung als experimenteller Organismus in der Wissenschaft, da der
Eukaryot ein ideales System zur Erforschung von Zellarchitektur, Zellmechanismen und
Stoffwechselwegen darstellt (Bergmeyer und Buchner 2012). Im April 1996 wurde dann
das erste Mal die komplette genomische Sequenz eines Eukaryoten, nämlich S. ce-
revisiae, veröffentlicht (Goffeau et al. 1996). Die Entschlüsselung des Genoms ebnete
den Weg für Forschung in den unterschiedlichsten Feldern, angefangen von human-
medizinischen bis hin zu wirtschaftlichen Fragestellungen (Botstein und Fink 2011). Die
stetig wachsende “Saccharomyces Genome Database” (SGD) bietet mittlerweile eine
Sammlung an wissenschaftlichen Informationen zu jedem bisher untersuchten Gen in
S. cerevisiae und das Wissen über Gene, die anhand von S. cerevisiae Deletionsmu-
tanten untersucht wurden, kann auch auf menschliche Krankheitsbilder übertragen wer-
den (Branduardi und Porro 2012, Scherens und Goffeau 2004). Auch für industrielle
Zwecke ist S. cerevisiae ein integraler Bestandteil der Forschung (Botstein und Fink
2011, Jouhten et al. 2016, Nandy und Srivastava 2018, Porro und Branduardi 2017,
Żymańczyk-duda et al. 2017). Neben der Bioethanolproduktion können durch “meta-
bolic engineering” auch eine Vielzahl weiterer Produkte mit S. cerevisiae hergestellt
werden (Edwards und Doran-Peterson 2012, Lin und Tanaka 2006, Mohd Azhar et al.
2017). Dabei ist S. cerevisiae oftmals der präferierte Organismus für die industrielle
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Anwendung aufgrund seiner leichten genomische Manipulierbarkeit, hoher Stress- und
Substrattoleranz und schnellen Wachstums (Çakar et al. 2012, Hong und Nielsen 2012,
Sherman 1991). Über 2500 unterschiedliche Hefearten wurden bis 2005 beschrieben
(Mohd Azhar et al. 2017), S. cerevisiae ist dabei die am besten erforschte (Flores et al.
2000).

3.1.1 Biologische Grundlagen

S. cerevisiae ist ein einzelliger Eukaryot, der sich durch Sprossung fortpflanzt (Berg-
meyer und Buchner 2012). Als Eukaryot besitzt S. cerevisiae eine Zellwand, die das Zy-
tosol und darin befindliche Kompartimente und Organelle umschließt. Zu diesen abge-
trennten Reaktionsräumen zählen neben dem Golgi-Apparat, dem Endoplasmatischen
Reticulum und den Peroxisomen auch die Mitochondrien. Hier findet neben der oxidati-
ven Phosphorylierung zur aeroben Energiegewinnung auch die Oxidation von Pyruvat
zu unterschiedlichen Intermediaten im Citratzyklus statt (Ratledge 1991). Im Gegen-
satz zu Prokaryoten sind die genetischen Informationen der Zelle als Chromosomen im
Zellkern gespeichert (Dickinson und Schweizer 2004). Hefezellen können diploid (dop-
pelter Chromosomensatz) oder haploid (einfacher Chromosomensatz) vorliegen. Die in
dieser Arbeit verwendeten S. cerevisiae Stämme CEN.PK2-1C und EBY.VW4000 sind
beides haploide Stämme (Entian und Kötter 2007) und teilen sich mitotisch. Die Mutter-
zelle bildet dabei eine Ausstülpung oder Knospe (Cullen und Sprague 2002), welche als
Tochterzelle zu einer ähnlichen Größe wie die Mutterzelle heranwächst (Abbildung 3.1).

100 µm

Abbildung 3.1: Lichtmikroskopische Aufnahme sprossender Hefezellen bei 100-facher
Vergrößerung.

Nach mitotischer Zellteilung kommt es zur Abschnürung der Tochterzelle und damit Tei-
lung der Hefezelle. Dabei kann es bereits vor der kompletten Zellteilung zur weiteren
Sprossung von Mutter- und Tochterzelle kommen (Feldmann 2012). Diese Form der
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asexuellen Zellteilung resultiert bei optimalen Wachstumsbedingungen in exponentiel-
lem Wachstum. Für S. cerevisiae im Satzverfahren unter nicht limitierenden, jedoch be-
grenzten Nährstoffbedingungen (aber auch allgemeingültig für Mikroorganismen) ergibt
sich eine typische Wachstumskurve (Weuster-Botz und Takors 2018). Auf eine Adapti-
onsphase der Zellen an die vorherrschenden Bedingungen (Verzögerungsphase, I) folgt
die Übergangsphase (II) mit steigender Wachstumsrate, mit anschließender exponen-
tieller Wachstumsphase (III). Bei unlimitierenden Bedingungen wachsen die Zellen mit
einer maximalen spezifischen Wachstumsrate µmax. Die Wachstumsrate µ ist definiert
als:

µ =
1
cX

· dcX
dt

(3.1)

µ spezifische Wachstumsrate, h-1

cX Biomassekonzentration, g L-1

t Zeit, h

Bei unlimitiertem Wachstum mit µmax sowie unter der Annahme eines ideal durchmisch-
ten Rührkesselreaktors kann Gleichung 3.1 integriert werden:

cX = cX0 · eµmax·t (3.2)

cX0 initiale Biomassekonzentration, g L-1

Sobald eine Limitierung einesMedienbestandteils auftritt, stagniert dasWachstum (Sub-
stratlimitierungsphase, IV) bis es letztendlich zu einem Ausgleich von absterbenden und
noch wachsenden Zellen kommt, bei der aber keine Biomassezunahme beobachtet wer-
den kann (stationäre Phase, V). In der Absterbephase (VI) überwiegt dann die Abster-
berate der Zellen (Abbildung 3.2).
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ln
c x

t

I II III IV V VI

Abbildung 3.2: Wachstumskurve von Mikroorganismen im Satzverfahren in nicht limi-
tierenden, begrenzten Nährstoffbedingungen. I: Adaptions- oder Verzö-
gerungsphase, II: Übergangsphase, III: exponentielle Wachstumsphase,
IV: Substratlimitierungsphase, V: stationäre Phase, VI: Absterbephase;
Abbildung adaptiert aus Weuster-Botz und Takors (2018)

Für biotechnologische Satzprozesse in Rührkesselreaktoren können in Bezug auf Edukt
(E), Substrat (S), Biomasse (X) und Produkt (P) die Ausbeutekoeffizienten (Selektivitä-
ten) bestimmt werden. Der Ausbeutekoeffizient YX/S,µ entspricht der gebildeten Biotro-
ckenmasse pro umgesetzter Masse an limitierendem, ausschließlich zum Wachstum
verbrauchtem Substrat (g g-1).

YX/S,µ =
dcX
dcS

(3.3)

Desweiteren kann zu jedem Prozesszeitpunkt im Satzverfahren die Produktselektivität
YP/E (gebildete Menge an Produkt (P) pro umgesetztem Edukt (E), g g-1) und, bei Co-
Substraten (Co-S), der Co-substratspezifische Ausbeutekoeffizient YP/Co-S (g g-1) be-
stimmt werden.

YP/E =
dcP
dcE

(3.4)

YP/Co−S =
dcP

dcCo−S
(3.5)

3.1.2 Zentraler Kohlenstoffwechsel

S. cerevisiae ist in der Lage, unterschiedliche Kohlenstoffquellen wie Zucker, Polyo-
le, Alkohole, organische Säuren oder Aminosäuren zum Wachstum zu nutzen, wobei
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Zucker präferiert werden (Flores et al. 2000). Die Verstoffwechselung der Zucker kann
dabei sowohl aerob als auch anaerob geschehen (Feldmann 2012). Eine Vielzahl an re-
gulatorischen Mechanismen spielt in der Verwertung von Kohlenstoffquellen eine Rolle
und wurde bereits ausreichend diskutiert mit Schwerpunkt auf Kohlenstoffquellen (Bar-
nett 1976, Feldmann 2012, Rodrigues et al. 2006), anaeroben/aeroben Stoffwechsel (De
Deken 1966, Otterstedt et al. 2004) und auf gen-regulatorischer Ebene in Hefe (Fiechter
und Seghezzi 1992, Gancedo 1992). Deswegen soll im Folgenden nur noch auf die für
diese Arbeit relevanten Aspekte der Stoffwechselwege und des Energiemetabolismus,
sowie der Redoxfaktorverfügbarkeit in S. cerevisiae näher eingegangen werden.

Als fakultativ anaerober Organismus kann S. cerevisiae sowohl unter aeroben als auch
anaeroben Bedingungen wachsen. Besonders die Sauerstoffverfügbarkeit und die Zu-
ckerkomposition bzw. -konzentration im Medium sind ausschlaggebend dafür, ob fer-
mentatives oder respiratorisches Wachstum stattfindet. Glukose ist dabei das präferier-
te Substrat von S. cerevisiae zur Energieproduktion und der Abbau zu Pyruvat verläuft
über die Glykolyse. Pyruvat stellt dann denGabelpunkt für Fermentation undRespiration
dar. Als Respiration wird der Katabolismus organischer Stoffe zur Bildung von Adenin-
triphosphat (ATP) bezeichnet (Barnett 1976). Unter nicht-reprimierten, sauerstoffgesät-
tigten Bedingungen wird Pyruvat zu Acetyl-CoA unter Abspaltung eines CO2 umge-
wandelt und in den Mitochondrien über den Citratzyklus weiter abgebaut. Hier entste-
hen neben CO2 auch Reduktionsäquivalente in Form von Nikotinamidadenindinukleotid
(NADH) und Flavin-Adenin-Dinukleotid (FADH2). Die Nettogleichung der aeroben Dis-
similation liefert dabei rechnerisch aus einem Molekül Glukose insgesamt 36 ATP-Mo-
leküle, wobei die meiste Energie in der Atmungskette über hintereinandergeschaltete
Multienzymkomplexe generiert wird. Verduyn et al. (1991) korrigiert die theoretische En-
ergieausbeute durch experimentell unterstützte Berechnungen, welche unter anderem
auch ATP verbrauchende Transportmechanismen mit einbeziehen, zu verbleibenden
16 mol ATP mol-1 Glukose. Liegen hingegen reprimierende Substratkonzentrationen
vor oder ist der Sauerstoff limitierend, findet fermentativer Stoffwechsel in S. cerevi-
siae statt. Ausgehend von Pyruvat wird dieses durch Decarboxylierung zu Acetaldehyd
und anschließend, unter Verbrauch eines NADH, zu Ethanol reduziert. Die Energiebi-
lanz ist hierbei mit 2 ATP pro Molekül Glukose deutlich schlechter, da den Enzymen der
Atmungskette der molekulare Sauerstoff fehlt (Dijken und Scheffers 1986).
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Abbildung 3.3: Zentraler Kohlenstoffmetabolismus von S. cerevisiae nach Flores et al.
(2000) und Pronk et al. (1996). Glukose wird über die Glykolyse zu Pyru-
vat abgebaut. Ab Glukose-6-phosphat (G6P) können über den Pentose-
Phosphat-Weg zwei NADPH generiert werden. Sorbitol fließt über Fruk-
tose in die Glykolyse. Pyruvat kann über die alkoholische Gärung zu
Ethanol umgewandelt werden oder, durch Decarboxylierung zu Acetyl-
CoA in den Mitochondrien, im Citratzyklus zur NADH- und FADH2-
Bildung und über die oxidative Phosphorylierung in der Atmungskette
zur Energiebildung (ATP-Aufbau) genutzt werden (schematische Dar-
stellung). Reaktionen, bei denen für die Reduktion von D-GalA nötige
Co-Faktoren generiert werden, sind grün dargestellt, Co-Faktoren ver-
brauchende Reaktionen rot.
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Respiration

Die aerobe Dissimilation kann in drei große Schritte gegliedert werden (Compagno et al.
2014). Bevor die in die Zelle importierte Glukose in den ersten Schritt, die Glykolyse,
eintritt, wird sie zu Glukose-6-phosphat (G6P) phosphoryliert. Bei diesem Intermediat
zweigen auch andere Kohlenstoffquellen wie Maltose, Galaktose oder Laktose in die
Glykolyse (Flores et al. 2000). Diese werden alle weiter über den Embden-Meyerhof-
Weg abgebaut. G6P wird zu Fruktose-6-phosphat (F6P) isomerisiert. Der Zuckeralko-
hol Sorbitol wird über eine Cofaktor-verbrauchende Sorbitol-Dehydrogenase zu keto-D-
Fruktose oxidiert (Sarthy et al. 1994). Fruktose zweigt nach spontaner Umwandlung zu
β-D-Fruktofuranose sowie Phosphorylierung als β-D-Fruktofuranose-6-Phosphat (F6P)
in die Glykolyse. Der Sorbitol-Abbauweg generiert im Vergleich zu Glukose pro Molekül
Sorbitol ein zusätzliches Reduktionsfaktormolekül (Abbildung 3.3). Unter Verbrauch ei-
nes ATPs wird F6P zu Fruktose-1,6-bisphosphat (F1,6bP) umgewandelt. Die Spaltung
ergibt jeweils ein Molekül Dihydroxyacetonphosphat (DHAP) und Glycerinaldehyd-3-
phosphat (GA-3-P), die ineinander überführbar sind. GA-3-P wird dann unter NAD+-Ver-
brauch zu 1,3-Bisphosphoglycerat (1,3BPG) umgewandelt. Die Dephosphorylierung mit
Generierung eines ATPs ergibt 3-Phosphoglycerat (3PG) und durch Isomerisierung 2-
Phosphoglycerat (2PG) und anschließend Phosphoenolpyruvat (PEP). Durch Dephos-
phorylierung entstehen ATP und Pyruvat (Abbildung 3.3). Die Nettogleichung für die
Glykolyse ergibt sich als:

Glukose + 2 ADP + 2 Pi + 2 NAD+ → 2 Pyruvat + 2 ATP + 2 NADH + 2 H+ + 2 H2O

Den zweiten Schritt der aeroben Dissimilation in S. cerevisiae stellt der in den Mitochon-
drien ablaufende Citratzyklus (bzw. Tricarbonsäurezyklus (TCA)) dar. Nach dem Import
von Pyruvat in die Mitochondrien wird dieses durch die Pyruvat-Decarboxylase unter
Abspaltung von CO2 und Verbrauch eines NAD+ an das Coenzym A (CoA) gebunden,
wodurch ein Acetyl-CoA entsteht. Im Citratzyklus wird dieses über acht unterschiedliche
Zwischenstufen zu Oxalacetat umgewandelt, welches dann wieder als Substrat für den
ersten Schritt des Citratzyklus zur Verfügung steht. Damit kann folgende Nettogleichung
für den Citratzyklus aufgestellt werden:

Acetyl-S-CoA + 3 NAD+ + FAD + GDP + Pi + 2 H2O
→ 2 CO2 + 3 NADH + 3 H+ + FADH2 + GTP + CoA-SH
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Im dritten Schritt, der Atmungskette, werden schließlich die an NADH und FADH2 ge-
bundenen Elektronen über eine aus mehreren Proteinkomplexen bestehende Elektro-
nentransportkette auf molekularen Sauerstoff übertragen. Wie der Citratzyklus findet
dieser Schritt in denMitochondrien statt. Bei den hier nacheinander ablaufenden Redox-
reaktionen von NADH und FADH2 mit Atmungskettenproteinen wird die frei werdende
Energie zum Aufbau einer Potentialdifferenz durch Protonenimport in die Mitochondrien
genutzt. Mithilfe dieses chemiosmotischen Potentials phosphoryliert die mitochondria-
le ATP-Synthase ADP zu ATP, was zum Aufbau von insgesamt 25 ATP führt (Abbil-
dung 3.3). Die oxidative Phosphorylierung in den Mitochondrien generiert damit deutlich
mehr Energie, als die Glykolyse bis Pyruvat.

Regulatorische Mechanismen des Zentralstoffwechsels

Obwohl S. cerevisiae eine Vielzahl unterschiedlicher Kohlenstoffquellen nutzen kann, ist
Glukose das präferierte Substrat (Barnett 1976, Flores et al. 2000). Je nach Glukose-
level im Medium variiert die transkriptionelle Antwort des Mikroorganismus (Compagno
et al. 2014). Beispielsweise werden hoch affine Hxt-Transporter nur exprimiert, wenn
die extrazelluläre Glukosekonzentration niedrig ist, während diese Gene bei hohen Glu-
kosekonzentrationen reprimiert und nur niedrig affine Transporter transkribiert werden
(Sabina und Johnston 2009). Zusätzlich führen weitere Signalkaskaden in S. cerevisiae
zu einer Hochregulation spezifischer Gene der Glykolyse (Otterstedt et al. 2004) bzw.
zur Hemmung der Transkription von Genen anderer kataboler Stoffwechselwege (Gan-
cedo 1992). Betroffen hiervon sind beispielsweise Enzyme der Glukoneogenese, des
Glyoxylat-Zyklus, des Citratzyklus und der Atmungskette (Duntze et al. 1969, Kayikci
und Nielsen 2015, Schüller und Entian 1997). Neben dieser sogenannten Katabolitre-
pression kann auch eine Katabolitinaktivierung von Enzymen stattfinden. Durch eine
durch Glukose induzierte Signalkaskade werden Schlüsselenzyme aus beispielsweise
der Glukoneogenese zuerst durch Phosphorylierung “markiert” und anschließend pro-
teolytisch abgebaut (Duntze et al. 1969, Gancedo 1992, 1998). Im Gesamtstoffwechsel
von S. cerevisiae betrachtet ist die Regulation des zentralen Kohlenstoffwechsels ein
komplexes Zusammenspiel aus repressiven und induzierenden Signalkaskaden, wel-
che ideal auf die jeweils verfügbare Kohlenstoffquelle angepasst werden (Compagno
et al. 2014, Kayikci und Nielsen 2015).
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Crabtree-Effekt

Obwohl die Respiration die höchste Energieausbeute pro Molekül Glukose hat, zeigt
S. cerevisiae unter aeroben Bedingungen und einem Substratüberschuss respiro-fer-
mentatives Verhalten. FürS. cerevisiae ist bereits für Glukosekonzentrationen ab 150mg
L-1 eine Inhibierung der Respiration beschrieben, die zur Bildung fermentativer Neben-
produkte führt (De Deken 1966, Pfeiffer und Morley 2014, Verduyn et al. 1984). Dieser
sogenannte “Crabtree-Effekt” wurde zuerst von Herbert Grace Crabtree 1929 in Tumor-
zellen beschrieben und in späteren Jahren auch für die unzureichende respirative Kapa-
zität der wachsenden Hefezellen zum Pyruvatabbau verwendet (Crabtree 1929, Fiech-
ter und Seghezzi 1992, Sonnleitner und Käppeli 1986). Der “Crabtree-Effekt” führt zum
typisch diauxischen Wachstum von S. cerevisiae bei hohen Glukosekonzentrationen.
Auf eine schnelle Wachstumsphase mit geringem Biomasseaufbau aber hoher Etha-
nolproduktion als fermentatives Nebenprodukt folgt eine langsame Verstoffwechselung
des akkumulierten Ethanols bei gleichzeitig gesteigerter Biomassebildung (De Deken
1966, Lemoigne et al. 1954). Der evolutionäre Hintergrund dieser metabolischen An-
passung liegt in der Toxizität von Ethanol für andere Mikroorganismen (Compagno et al.
2014). Nimmt man reife Früchte mit hohem Zuckeranteil als Beispiel, konkurrieren un-
terschiedliche Mikroorganismen um die freien Zucker. Die erhöhte Ethanolproduktions-
fähigkeit und -toleranz, sowie die fakultative Anaerobie von S. cerevisiae ermöglichen
der Hefe die Durchsetzung und Besetzung der Nische. Wie auch bei regulatorischen
Mechanismen zum bevorzugten Glukoseabbau sind die unterschiedlichen Signaltrans-
duktionswege, um respiratorisches Wachstum zu inhibieren, höchst komplex und noch
nicht vollständig verstanden (Postma et al. 1989, Pronk et al. 1996, Westergaard et al.
2007).

Fermentation

Tritt bei der Kultivierung von S. cerevisiae eine Sauerstofflimitation auf, wird ab Pyruvat
die alkoholische Gärung zur Energiegewinnung genutzt (Compagno et al. 2014). Durch
die schnelle und effiziente Umstellung des Organismus auf anaerobe Verhältnisse kann
S. cerevisiae über die Reduzierung von Pyruvat zu Ethanol die glykolytische ATP-Gene-
rierung aufrechterhalten, und somit teilweise die nicht mehr stattfindende Energiegewin-
nung durch respiratorischen Abbau von Pyruvat kompensieren. Respiration kann nicht
stattfinden, da durch die Sauerstofflimitierung der in der Atmungskette als Elektronenak-
zeptor fungierende molekulare Sauerstoff nicht zur Verfügung steht. Gleichzeitig kann
aber durch alkoholische Gärung das in der Glykolyse bis Pyruvat verbrauchte NAD+
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regeneriert werden. Im ersten Schritt der alkoholischen Gärung wird Pyruvat über die
zytosolische Pyruvat-Decarboxylase unter Abspaltung eines CO2 zu Acetaldehyd um-
gewandelt. Acetyldehyd wird dann unter Verbrauch eines NADH zu Ethanol reduziert.
Diesen Schritt katalysieren in S. cerevisiae insgesamt fünf unterschiedliche Enzyme
(Adh1-5p), wobei Adh2p eher die Rückreaktion von Ethanol zu Acetaldehyd katalysiert
(Thomson et al. 2005). Neben Ethanol kann Pyruvat über den sogenannten “Pyruvat-
Dehydrogenase-Bypass” zur Generierung von zytoplasmatischem Acetyl-CoA genutzt
werden. Dafür wird Pyruvat NADP+-abhängig zu Acetat reduziert und anschließend über
die Acetyl-CoA-Synthetase in Acetyl-CoA umgewandelt (Compagno et al. 2014). Auch
andere fermentative Stoffwechselwege zur Bildung von beispielsweise Glycerin oder
Acetat helfen, die Redoxbalance innerhalb der Zelle und Kompartimente aufrechtzuer-
halten (Jouhten und Penttilä 2014).

Redoxstoffwechsel

NADH und NADPH haben unterschiedliche Funktionen im Metabolismus von S. cere-
visiae. Während NADPH vornehmlich in assimilatorischen, also Biomoleküle aufbauen-
den Reaktionen Verwendung findet, wird NADH überwiegend während des Wachstums
von S. cerevisiae in dissimilatorischen, also abbauenden Reaktionswegen genutzt (Di-
jken und Scheffers 1986, Lagunas 1986, Verho et al. 2003). Diese Trennung ist nicht
strikt, da auch die Stoffwechselwege nicht strikt assimilatorisch oder dissimilatorisch
ablaufen. Beispielsweise stellen Intermediate der Glykolyse, also des Glukosekatabo-
lismus gleichzeitig Bausteine für die Biosynthese komplexer Makromoleküle (Amino-
säuren, Nukleinsäuren, Fettsäuren) dar (Feldmann 2012). Der Redox-Metabolismus ist
dabei eine komplexe Verknüpfung unterschiedlicher Stoffwechselwege, wie dem Koh-
lenstoff- und Stickstoffmetabolismus. Seine Regulierung ist dementsprechend an die
Verfügbarkeit unterschiedlicher Substrate geknüpft (Bakker et al. 2001). Gleichzeitig
kommt durch die Kompartimentierung in Hefezellen mit für Co-Faktoren impermeab-
len Membranen eine zusätzliche Komplexität der Verfügbarkeit von Redoxfaktoren für
bestimmte Reaktionen hinzu (Dijken und Scheffers 1986).

Während des aeroben Wachstums auf Glukose wird hauptsächlich NADH über die Gly-
kolyse erzeugt und NAD+ durch zytosolische NADH-Dehydrogenasen regeneriert. Da
NADH nicht membrangängig ist, besitzt S. cerevisiae auch noch zwei mitochondriale
NADH-Dehydrogenasen für die in den Mitochondrien an der Elektronentransportkette
ablaufenden Oxidationen von NADH (Hou et al. 2009). Die hier ablaufende oxidative
Phosphorylierung generiert pro Mol NADH drei Mol ATP durch Phosphorylierung von
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ADP. Zusätzlich entsteht NAD+, welches wieder in der Glykolyse eingesetzt werden
kann. Bei der aeroben Dissimilation von Glukose entstehen pro Mol Glukose insgesamt
10 Mol NADH: zwei Mol in der Glykolyse, zwei Mol bei der Pyruvatdecarboxyliserung
und insgesamt sechs Mol im Citratzyklus (Bakker et al. 2001). Bei Glukoseüberschuss
oder Anaerobie tritt durch den “Crabtree-Effekt” respiro-fermentatives bzw. fermentati-
ves Verhalten von S. cerevisiae auf und zytosolisches NADH kann nicht über die At-
mungskette oxidiert werden. Deswegen kommt es zur alkoholischen Gärung, da hier
die Reduktion von Pyruvat zu Ethanol NADH verbraucht, um weiterhin NAD+ für glyko-
lytische Schritte zur Verfügung stellen zu können (Bakker et al. 2001). Entsprechend
schlechter ist die NADH-Bilanz: insgesamt entstehen pro Mol Glukose nur 2 Mol NADH.
Für die Aufrechterhaltung der Redoxbalance unter anaeroben Bedingungen spielt auch
die Glycerinbildung eine große Rolle. Während die Ethanolbildung die Reoxidation des
bei der Bildung von GA-3-P gebildeten NADH sichert, wird die Bildung von Glycerin
durch den NADH-Überschuss bei der Biomassebildung angetrieben (Dijken und Schef-
fers 1986).

NADPH wird zytosolisch vornehmlich über den oxidativen Teil des Pentose-Phosphat-
Wegs gebildet, bei dem G6P zu Ribulose-5-Phosphat umgewandelt wird (Hou et al.
2009). Hierbei können pro Glukosemolekül zwei Mol NADPH gebildet werden (Abbil-
dung 3.3). In den Mitochondrien entsteht NADPH während des Citratzyklus durch eine
Isocitrat-Dehydrogenase. Andere (potentiell) NADPH-produzierende Reaktionen sind
beispielsweise die NADP+-abhängige Acetaldehyd-Dehydrogenase während aeroben
Wachstums (Bruinenberg et al. 1983). Auch NADH-Kinasen im Zytosol und den Mi-
tochondrien können ATP-abhängig NADH zu NADPH phosphorylieren. Diese Reakti-
on ist aber aufgrund von fehlenden Transhydrogenasen in S. cerevisiae unidirektional.
NADPH fungiert als Reduktionsmittel bei der Fettsäure- und Aminosäure-Biosynthese
sowie bei der Biomassebildung (Bruinenberg et al. 1983).

Grob vereinfacht kann man den Redox-Metabolismus in S. cerevisiae folgenderma-
ßen zusammenfassen: NAD+/NADH ist das hauptsächlich genutzte Co-Faktor-Paar der
Glykolyse und Atmungskette, während NADP+/NADPH das hauptsächlich genutzte Co-
Faktor-Paar der Biosynthese von Makromolekülen ist.
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3.1.3 Biotechnologische Anwendung von S. cerevisiae

S. cerevisiae sind bekannt für ihre vornehmliche reduzierende Aktivität bei der Ganz-
zellbiokatalyse (Katz et al. 2003, Schaefer et al. 2013) und werden im Lebensmittelsek-
tor vor allem fermentativ zur Alkoholherstellung in der Getränkeindustrie, zum Aufbau
organischer Säuren und in der Backindustrie verwendet (Porro und Branduardi 2017,
Steensels et al. 2014). Gleichzeitig werden mit Hefen auch eine Vielzahl an biotechno-
logisch relevanten Enzymen wie Lipasen, Dehydrogenasen oder Invertasen hergestellt
(Nandy und Srivastava 2018). Hefen finden darüber hinaus auch in der Synthese von
Feinchemikalien (Hong und Nielsen 2012) und sogenannten aktiven pharmazeutischen
Wirkstoffen (active pharmaceutical ingredients, API) Verwendung (Pscheidt und Glieder
2008), nicht nur aufgrund ihrer Fähigkeit, chirale Bausteine und enantiomerenreine Mo-
leküle zu synthetisieren (Goldberg et al. 2007). Hinzu kommt, dass besonders S. cerevi-
siae, wie in Abschnitt 3.1 ausführlich beschrieben, aufgrund des langjährigen Einsatzes
als Modellorganismus eine große Bedeutung für unterschiedliche Forschungsbereiche
hat.

Saccharomyces 

cerevisiae

Lebensmittel
Enzyme, Pigmente, Vitamine, 

Antioxidantien, 

Geschmacksverstärker

Fermentation
Brauwesen, Biokraftstoffe, 

fermentative Prozesse

Biomedizin
Krebs, Medikamentenstoffwechsel, 

human-genetische Störungen

Grundlagenforschung
Zellbiologie, Genetik, Biochemie, 

Systembiologie, Molekularbiologie

Gesundheit
Pharmazeutika, Impfstoffe, 

Hormone, Blutbestandteile, 

Probiotika

Umwelttechnologien
Metallbiosorption, Abfallnutzung, 

Pflanzenschutz

Abbildung 3.4: Schematische Darstellung von Beispielen des Einsatzes von S. cerevi-
siae in der Biotechnologie nach Branduardi und Porro (2012).

Der industrielle Einsatz von S. cerevisiae ist insgesamt sehr vielfältig (Borodina und
Nielsen 2014, Nandy und Srivastava 2018, Parapouli et al. 2020). Als nativer Ethanol-
Produzent fällt S. cerevisiae natürlicherweise die Rolle als “Bioraffinerie” zu (Dmytruk
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et al. 2017), wobei S. cerevisiae der primäre Bioethanolproduzent ist (Lin und Tanaka
2006). Hiermit ist die Produktion von Bioethanol aus Rohstoffen der ersten Generation,
wie beispielsweise Stärke aus Getreide oder Mais, gemeint (Favaro et al. 2019). Die Ent-
wicklung nachhaltiger Prozesse zur Produktion alternativer Kraftstoffe aus erneuerbaren
Rohstoffen ist besonders aus Sicht schwindender fossiler Energieträger und zum Schut-
ze des Klimas wichtig (de Jong et al. 2012). Die steigende Nachfrage an Biokraftstoffen
der ersten Generation führt jedoch zu einer direkten Konkurrenz zwischen Lebensmittel-
und Kraftstoffproduktion, denn in beiden Prozessen wird das gleiche Ausgangsmaterial
verwendet (Passoth 2014). Mit der Erschließung neuer Rohstoffe zur Produktion von
Bioethanol der zweiten Generation oder andere wertschöpfender Moleküle kann dieser
Missstand gelöst werden (Nevoigt 2008). Hierbei spielt vor allem Lignocellulose eine
Rolle, aber auch andere komplexe pflanzliche Polymere haben das Interesse der In-
dustrie geweckt (Martins et al. 2021, 2020). Nicht zuletzt durch die große Robustheit
gegenüber Inhibitoren in Pflanzenhydrolysaten ist S. cerevisiae der geeignete Orga-
nismus, um bei der Hydrolyse freigesetzte Zucker zu nutzen (Żymańczyk-duda et al.
2017). Auch wenn S. cerevisiae nativ nicht alle Zucker aus Pflanzenreststoffen nutzen
kann, wurden eine Reihe neuer gentechnischer veränderter Stämme entwickelt, die die
Zucker verstoffwechseln können (Martins et al. 2020).

Tabelle 3.1: Übersicht unterschiedlicher mit S. cerevisiae hergestellter Produkte aus Bo-
rodina und Nielsen (2014).

Produkt jährliche
Produktion

Hersteller Anwendung

Lactat 180 kt Natureworks LLC Lebensmittelindustrie

Isobutanol 68 mio L GEVO Kraftstoff, Lösemittel

Bernsteinsäure 17 kt BioAmber Geschmacksverstärker

Ethylen 200 kt Braskem Pflanzenschutzmittel

Farnesen 40-50 mio L Amyris Treibstoff (Flugzeug)

Vanillin n. a. Evolva Aromastoff

Bei der Entwicklung rekombinanter S. cerevisiae Stämme wird gerne auf auxotrophe
Marker zurückgegriffen (Entian und Kötter 2007). Ist ein Organismus auxotroph für ei-
ne Substanz, so kann er diesen zum Wachstum essentiellen Stoff nicht selbstständig
synthetisieren. Aminosäuren sind beliebte auxotrophe Marker, die in der Grundlagen-
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forschung als Selektionskriterium, ähnlich zu Antibiotikaresistenzen, verwendet werden.
Durch vektorielle oder chromosomale Transformation des fehlenden Gens als Teil einer
zu transformierenden Genkassette kann die Auxotrophie komplementiert werden und
gleichzeitig die Transformation der Kassette in den Organismus überprüft werden. Au-
xotrophe Marker können aber bei der Entwicklung von Stämmen für den industriellen
Einsatz problematisch werden (Pronk 2002). Für viele Prozesse, in denen Vollmedium
verwendet wird, mag vielleicht keine Limitation der Hefe durch die Auxotrophien auftre-
ten, da dasMedium genügend Nährstoffe enthält und die Biomasse- und Produktbildung
somit nicht beeinflusst wird (Paciello et al. 2014). Andere Studien zeigten jedoch, dass
zu viele auxotrophe Marker in S. cerevisiae oftmals in reduziertem Wachstum, reduzier-
ter Proteinproduktion und genetischer Stabilität resultierte (Hahn-Hägerdal et al. 2005).
Auch die Übertragbarkeit von im Labormaßstabmit auxotrophen Stämmen gewonnenen
Erkenntnissen auf für den industriellen Maßstab veränderte, günstigere Medienkompo-
sitionen ist nicht unbedingt gegeben (Hahn-Hägerdal et al. 2005). Deswegen sollte bei
der finalen Stammentwicklung für die Industrie auf prototrophe Stämme zurückgegriffen
werden.

3.2 Überblick und Zusammensetzung agroindustrieller
Reststoffe

Agroindustrielle Reststoffe rücken immer mehr in den Fokus der biotechnologischen
Entwicklung und Forschung, da sie das Potential haben, als erneuerbare Quellen von
Kohlenstoff, Stickstoff und anderen Nährstoffen für mikrobielles Wachstum und Metabo-
litenproduktion genutzt zu werden (Cherubini 2010, Dahiya et al. 2018, Liu et al. 2016,
Martins et al. 2020). Zusätzlich sind landwirtschaftliche Reststoffe und Rückstände der
Agrar- und Lebensmittelindustrie potenzielle Ausgangsstoffe für die Produktion von Bio-
kraftstoffen und anderen relevanten Bioprodukten (Schmitz et al. 2019). Je nach Her-
kunft unterscheiden sich die Reststoffe sehr stark in ihrer Zusammensetzung. Hohe
Zuckerkonzentrationen sind beispielsweise in Zuckerrohr oder Obst zu finden, wäh-
rend Weizen, Mais, oder Reis stärkehaltig sind (Vandamme 2009). Andere Substrate
wie Holz, Stroh und Gräser sind lignozellulosehaltig, während Zuckerrüben oder Zitrus-
früchte einen hohen Pektingehalt haben (Micard et al. 1996, Zema et al. 2018). Zellu-
losehaltige landwirtschaftliche Abfälle sind von großem Interesse für die Biokonversion
durch Mikroorganismen, da der β-1,4-glykosidisch verknüpfte Grundbaustein des Zel-
lulosepolymers die vielfältig einsetzbare Glukose ist. Die meisten dieser landwirtschaft-
lichen Reststoffe enthalten ca. 40 % Zellulose, 30 % Hemizellulosen und 25 % Lignin
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(Singh nee’ Nigam und Pandey 2009). Lignin ist dabei als Biopolymer schwer zugäng-
lich für Mikroorganismen, da es deutlich komplexer und heterogener aufgebaut ist als
(Hemi-)Zellulose (Janusz et al. 2017, Wang et al. 2019). Zur Nutzung agroindustrieller
Reststoffe wird Lignin zuerst von Zellulose und Hemizellulose abgetrennt, letztere Poly-
mere werden dann über mehrere Schritte in ihre Zuckermonomere umgewandelt (Singh
nee’ Nigam und Pandey 2009). Es gibt allerdings auch landwirtschaftliche Abfallströme
mit wenig Ligningehalt wie beispielsweise Zuckerrüben (Berlowska et al. 2018). Diese
enthalten nur 3 - 4 % Lignin (Trockenmasse) und zu je einem Drittel der Trockenmasse
Pektin, Hemizellulose und Zellulose, was diese Reststoffe gerade für die Nutzung durch
Mikroorganismen interessant macht (Berlowska et al. 2018).

3.2.1 Hydrolyse agroindustrieller Reststoffe

Zur Verfügbarmachung von Zucker aus agroindustriellen Abfallströmen sind speziel-
le Vorbehandlungsschritte Voraussetzung, um das Zellwandmaterial in fermentierbare
Monosaccharide abzubauen. Neben mechanischen und (thermo-)physikalischen Vor-
behandlungen werden auch chemische und enzymatische Methoden zur Depolymeri-
sierung komplexer pflanzlicher Heteropolymere genutzt (Singh nee’ Nigam und Pandey
2009). Die Vorbehandlung muss jedoch stark genug sein, um die Netzwerke aus Zel-
lulose, Hemizellulose und Lignin zerstören zu können (Kühnel et al. 2011). Je stärker
die Vorbehandlung ist, desto höher ist das Risiko der Bildung nicht vergärbarer und
für Mikroorganismen toxischer Produkte wie Furfural oder Hydroxymethylfurfural (HMF)
(Palmqvist und Hahn-Hägerdal 2000). Gleichzeitig können auch schwache Säuren (wie
z. B. Essigsäure) aus der Depolymerisierung von Hemizellulose und teilweise aus der
Deacetylierung von Pektin freigesetzt werden (Favaro et al. 2019, Kühnel et al. 2011).
Diese wirken sich als starker Inhibitor negativ auf das mikrobielle Wachstum sowie die
Lebensfähigkeit und Fermentationseffizienz aus (Jönsson und Martín 2016). Schwa-
che Säuren beeinträchtigen die Funktion von Membranproteinen und beeinflussen die
Durchlässigkeit von Zellmembranen (Favaro et al. 2019). Auch Nährstofftransport und
Energietransduktion sind beeinträchtigt, denn schwache Säuren senken nach ihrem Im-
port den intrazellulären pH-Wert durch Protonenakkumulation (Dunlop 2011). Mikroor-
ganismen, wie beispielsweise Hefen, können dem durchmembranständige ATPase ent-
gegen wirken (Holyoak et al. 1996). Das wiederum senkt den intrazellulären ATP-Gehalt
und führt zu reduziertemWachstum. Darüber hinaus akkumulieren Säureanionen inner-
halb der Zellen, was toxisch wirken und wesentliche Stoffwechselfunktionen beeinträch-
tigen kann (Favaro et al. 2019).
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Die saure Hydrolyse ist im Allgemeinen die am häufigsten angewandte Methode der
chemischen Hydrolyse für die Vergärung von lignocellulosehaltiger Biomasse (Berlows-
ka et al. 2018). Dabei wird durch die Verwendung konzentrierter Säurelösungen, wie bei-
spielsweise Schwefelsäure, Hemizellulose und teilweise Zellulose hydrolysiert. Neben
der Bildung toxischer Inhibitoren ist die Rückgewinnung der Säure und ihre korrodieren-
de Wirkung auf Prozessanlagen problematisch. Weitere potentiell kritische Inhibitoren
für Mikroorganismen in Hydrolysaten sind Schwermetalle und Pestizide, welche durch
geochemische Kreisläufe, intensive Landwirtschaft, Abfallbehandlung und -entsorgung
oder Transport in die Reststoffe gelangen (Martins et al. 2020).

Die enzymatische Hydrolyse stellt ein mildere Alternative zur Verzuckerung von Agrar-
reststoffen dar (Lin und Tanaka 2006). Die hauptsächlich dafür verwendeten Enzyme
sind Zellulasen (Endozellulasen, Exozellulasen und β-Glucosidasen), die synergetisch
zusammenwirken und Zellulose vollständig zu Glukose hydrolysieren (Singhania et al.
2017). Auch für die anderen pflanzlichen Polymere gibt es abbauende Enzyme, wie bei-
spielsweise Xylanasen, Pektinasen und Ligninasen. Es gibt mehrere Mikroorganismen,
insbesondere filamentöse Pilze, die hydrolytische Enzyme für den Abbau von pflanzli-
chen Reststoffen sekretieren (Palmqvist und Hahn-Hägerdal 2000). Diese werden be-
reits für den industriellen Einsatz kommerziell mit Hilfe von hauptsächlich A. niger und
T. reseei produziert (Singhania et al. 2017). Problematisch wird bei der enzymatischen
Hydrolyse die Inhibierung der abbauenden Enzyme durch die freigesetzten Zuckermo-
nomere, wie es beispielsweise bei Zellulasen der Fall ist (Jönsson und Martín 2016).
Das Problem der Produktinhibierung wird zum Teil durch Co-Fermentation mit Mikroor-
ganismen gelöst (Singh nee’ Nigam und Pandey 2009). Das erfordert allerdings, dass
Bedingungen für die enzymatische Hydrolyse und Fermentation in Bezug auf pH-Wert
und Temperatur kompatibel sind (Lin und Tanaka 2006). Auch der Einsatz puffernder
Substanzen für die enzymatische Hydrolyse kann ein Problem für die weitere Nutzung
der Hydrolysate durch Mikroorganismen darstellen, wenn hier schwache Säuren zur
pH-Wert-Einstellung verwendet werden (Lin und Tanaka 2006).

3.2.2 Zusammensetzung pektinreicher Reststoffe

Pektinreiche Reststoffe sind interessante Ausgangsstoffe für mikrobielle Fermentatio-
nen, da sie einen deutlich geringeren Ligninanteil haben als andere pflanzliche Abfall-
ströme. Agroindustrielle Reststoffe mit hohemPektingehalt fallen als Nebenprodukte bei
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der Zuckerrübenverarbeitung und bei der Apfel- und Orangensaftproduktion an. Die-
se Abfallstoffe werden derzeit hauptsächlich als Tierfutter verwendet und haben eine
geringe wirtschaftliche Bedeutung (Ángel Siles López et al. 2010). Derzeit sind Wei-
terverarbeitungskosten relativ hoch, da sie getrocknet und pelletiert werden müssen,
um Fäulnis zu verhindern (Richard und Hilditch 2009). Pektin besteht aus unterschied-
lichen Subtypen, welche sich im Grad und Art der Substitutionen des Poly-α-1,4-D-
Galakturonsäure-Rückgrats unterscheiden (Schmitz et al. 2019). Methyl- und Acetyl-
veresterung kennzeichnen den hauptsächlich vorhandenen Subtypen, das Homogalac-
turonan (Mohnen 2008).Weitere Subtypen sind das Rhamnogalacturonan I aus alternie-
renden L-Rhamnose- und D-GalA-Monomerenmit oligomeren Arabinan- undGalaktose-
Seitenketten sowie das Xylogalacturonan und das Rhamnogalacturonan II, welche auch
komplex substituiert sind (Schmitz et al. 2019).

Hydrolysierte pektinreiche Reststoffe enthalten deswegen eine Vielzahl an unterschied-
lichen Zuckermonomeren (Martins et al. 2020, Yang et al. 2020). D-GalA ist dabei men-
genmäßig mit 21,1 % der Trockensubstanz von Zuckerrübenschnitzeln am häufigs-
ten vertreten (Micard et al. 1996). Speziell Zuckerrübenschnitzel enthalten außerdem
noch Xylose, Arabinose, Galaktose, sowie eine größere Menge an Glukose (Micard
et al. 1996), welche jedoch nur bedingt als Kohlenstoffquelle für S. cerevisiae geeignet
sind (Martins et al. 2020). Glukose wird vermutlich hauptsächlich aus der in Zucker-
rübenschnitzel enthaltenen Zellulose gelöst. Trotz dieser vielversprechenden Vorteile
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Abbildung 3.5: Zuckerrübenschnitzelzusammensetzung (Trockensubstanz) nach Mi-
card et al. (1996).
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ist die Fermentation von pektinreichen landwirtschaftlichen Abfällen noch nicht etabliert
(Schmitz et al. 2019). Die Depolymerisation des α-1,4-verknüpften D-GalA-Rückgrats
führt zu hohen Konzentrationen von D-GalA-Monomeren im Hydrolysat (Richard und
Hilditch 2009). Der niedrige pKS von D-GalA von ca. 3,5 führt zu Hydrolysaten mit sehr
saurem pH (Richard und Hilditch 2009). Einerseits ist dieses saure Milieu vorteilhaft für
die Fermenterhygiene, da es die Wachstumsbedingungen für kontaminierende Mikroor-
ganismen einschränkt. Gleichzeitig begrenzt es die Anzahl physiologisch lebensfähiger
Produktionswirte (Abbott et al. 2009).

D-GalA Metabolismus in Mikroorganismen

Sowohl in Prokaryoten als auch in Eukaryoten existieren Stoffwechselwege, die es er-
lauben, D-GalA abzubauen (Richard und Hilditch 2009). S. cerevisiae Wildtypen sind
nicht in der Lage, D-GalA zu verstoffwechseln (van Maris et al. 2006).

In Escherichia coli (E. coli) kann D-GalA durch Isomerisierung und weitere vier enzy-
matische Schritte über D-Tagaturonat, D-Altronat, 2-Keto-3-deoxy-gluconat und 2-keto-
3-deoxy-6-phosphogluconat zu Glycerinaldehyd-3-phosphat (GA-3-P) und Pyruvat me-
tabolisiert werden (Huisjes et al. 2012). Ein weiterer, oxidativer Weg existiert in Agrob-
acterium tumefaciens (A. tumefaciens) und Pseudomonaden. Hier entsteht im ersten
Schritt unter Verbrauch eines NAD+ meso-Galactarsäure (Schleimsäure), welche dann
über weitere enzymatische Schritte zu 2-Ketoglutarsäure umgewandelt wird (Boer et al.
2010).

D-GalA L-GalOA
2-Keto-3-Desoxy-

L-Galaktonat

Pyruvat
NAD(P)H NAD(P)+

L-Glycer-

aldehyd
Glycerin

H2O

gaaA gaaB

gaaC gaaD

1. 2. 3. 4.

NADPH NADP+

Abbildung 3.6: Schematische Darstellung des D-GalA-Katabolismus in A. niger . Insge-
samt vier Enzyme sind am Abbau von D-GalA beteiligt. Der erste Schritt
erfolgt über eine D-GalA-Reduktase (GAAA, EC 1.1.1.365), gefolgt von
einer Galactonat-Dehydratase (GAAB, EC 4.2.1.146), einer 2-Keto-3-
Desoxy-L-Galactonat-Aldolase (GAAC, EC 4.1.2.54) und einer L-Glyce-
raldehyd-Reduktase (GAAD, EC 1.1.1.372).
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Filamentöse Pilze, wie beispielsweise A. niger oder T. reseei, können D-GalA nativ als
einzige Kohlenstoffquelle verwenden (Martens-Uzunova und Schaap 2008). Genomi-
sche Vergleichsanalysen zeigten, dass dieser D-GalA-abbauende Stoffwechselweg in
Pilzen der Gruppe Pezizomycotina, die die Pflanzenzellwände degradieren, hoch kon-
serviert ist.

Insgesamt vier enzymatische Schritte des D-GalA-Katabolismuswurden identifiziert (Ab-
bildung 3.6). Zuerst wird D-GalA unter Verbrauch eines NAD(P)Hs zu L-GalOA reduziert.
Das zugehörige Enzym, Gar1, wurde zuerst in Hypocrea jecorina identifiziert (Kuore-
lahti et al. 2005). Diese Reduktase (TrGar1) ist NADPH-spezifisch und phylogenetisch
ähnlich zu anderen Enzymen in Cryptococcus diffluens, Rhodosporidium toruloides und
A. niger (Matsubara et al. 2016, Protzko et al. 2019). Auch diese Enzyme reduzieren
D-GalA vornehmlich NADPH-abhängig. Ein weiteres in A. niger vorkommendes Enzym,
das den Schritt von D-GalA zu L-GalOA katalysiert, wurde AnGaaA annotiert. Erstaunli-
cherweise besteht bei diesem Enzym keine Sequenzverwandtschaft mit Gar1-Redukta-
sen (Martens-Uzunova und Schaap 2008) und das Enzym kann, im Gegensatz zu Gar1,
mit einer 50-fach reduzierten katalytischen Effizienz auch NADH als Co-Faktor nutzen.
Im zweiten Schritt des D-GalA-Abbaus in Pilzen wird L-GalOA unter Abspaltung eines
Wassermoleküls zu 2-Keto-3-Desoxy-L-Galaktonat umgewandelt. Dieser durch eine De-
hydratase katalysierte Schritt ist irreversibel (Kuorelahti et al. 2006).
Nachfolgend findet die Aufspaltung zu L-Glyceraldehyd und Pyruvat statt (Hilditch et al.
2007). Pyruvat wird weiter in unterschiedlichen Stoffwechselwegen, wie beispielswei-
se dem Citratzyklus, verstoffwechselt, während L-Glyceraldehyd über einen weiteren,
NADPH-verbrauchenden Schritt in Glycerin umgewandelt wird. Auch dieser Schritt ist
irreversibel.

Der Import von D-GalA in Pilzen erfolgt mithilfe unterschiedlicher Transporter. In Neuro-
spora crassa wurde ein Transporter identifiziert, welcher bei heterologer Expression in
S. cerevisiae die Aufnahme von D-GalA aus dem Medium ermöglicht (Benz et al. 2014).
In A. niger existiert ein homologer Transporter (AnGAT) zu dem in Neurospora crassa
(Sloothaak et al. 2014). Dessen kinetische Eigenschaften wurde in Studien von Protzko
et al. (2018) mit einem vmax von 12,1 nmol min−1 mg−1 Protein und einem KM von 340
μM angegeben.
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3.3 Biokatalytische Prozesse

Biokatalytische Prozesse können in Biotransformationen (Umwandlungmit Ganzzellbio-
katalysatoren) und Enzymkatalyse (Umwandlung mit zellfreien Extrakten oder isolierten
Enzymen) unterschieden werden. (Straathof et al. 2002). Der Einsatz von Enzymen er-
möglicht dabei eine äußerst chemo-, regio-, und stereoselektive Reaktion bei gleichzei-
tig hohen Produktausbeuten, ohne von aufwendiger Schutzgruppenchemie Gebrauch
machen zu müssen (Castiglione 2018). Beide Formen der Biokatalyse haben Vor- und
Nachteile. Ganzzellbiokatalysatoren sind günstiger in der Herstellung und stabiler als
gereinigte Enzyme. Zusätzlich ist es nicht zwingend notwendig, Co-Faktoren zu sup-
plementieren und es können auch mehrstufige, komplexe Reaktionen ablaufen (Forti
et al. 2015). Gereinigte freie oder immobilisierte Enzyme sind dagegen bei Ein-Schritt-
Reaktionen in wässriger oder organischer Phase von Vorteil, denn unerwünschte und
unbekannte Nebenreaktionen treten bei der in vitro Katalyse nicht auf (Robinson 2015).
Die industrielle Bedeutung biokatalytischer Prozesse wächst stetig. Während Straathof
et al. (2002) 2002 noch 134 industriell eingesetzte biokatalytische Prozesse aufzählt,
sind es 2019 bereits mehrere hundert (Woodley 2019).

3.3.1 Biotransformation mit isolierten Enzymen

In den Anfängen der industriellen enzymatischen Biokatalyse wurden oft Co-Faktor-un-
abhängige Hydrolasen verwendet (Truppo 2017). Das Aufkommen Co-Faktor-abhängi-
ger Enzyme mit nützlichen Eigenschaften für unterschiedliche Synthesen, wie Keto-Re-
duktasen und Transaminasen, führte zur Entwicklung von Co-Faktor-Regenerierungs-
systemen (Wichmann und Vasic-Racki 2005) und erweiterte das Repertoire der bioka-
talytischen Chemie zu hydrolytischen, reduzierenden, transaminierenden, oxidierenden
und halogenierenden Reaktionen (Hagen 2006), ohne auf klassische chemische Syn-
these zurückgreifen zu müssen (Sheldon et al. 2020). Das Einsatzspektrum von En-
zymen in industriellen Prozessen ist heutzutage sehr groß (Tabelle 3.2) und lässt sich
durch “enzyme engineering” sogar noch deutlich erweitern und verbessern (Sheldon
und Woodley 2018). Auch die Verbesserung der Langzeitlagerfähigkeit und -stabilität
gereinigter Enzyme sowie deren Robustheit gegenüber organischen Lösemitteln und
Immobilisierung an Oberflächen führt zu einer Vergrößerung des Einsatzspektrums (Ab-
delraheem et al. 2019).
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Tabelle 3.2: Einsatzspektrum von Enzymen in industriellen Prozessen für verschiedenste Anwendungen nach Robinson
(2015).

Enzyme Reaktion aus Organismus Anwendung

Säure-Proteasen Proteinverdau
Aspergillus niger,
Klyveromyces lactis

Milchkoagulation in der
Käseverarbeitung

Aminoacylase
Hydrolyse acylisierter
L-Aminosäuren

Bacillus Spezies L-Aminosäuren Produktion

Glukose-Isomerase Glukose-Konversion Streptomyces Spezies Glukose Produktion

Urokinase Plasminogen-Aktivierung Mensch
Entfernung von Fibrinklumpen
im Blut

Glukose-Oxidase Oxidation Aspergillus niger Glukosedetektion im Blut

Luciferase Biolumineszenz marine Bakterien Biolumineszenz-Assays

DNA Polymerasen DNA Synthese Thermus aquaticus
DNA Amplifikation in der
Polymerasekettenreaktion
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Die Verwendung immobilisierter Enzyme gegenüber isolierten Enzymen hat den Vorteil,
dass der Katalysator wiederverwendet werden kann und somit die Kosten des Prozes-
ses gesenkt werden. Auch die Anwendung kontinuierlicher Verfahren mit verbesserter
Produktabtrennung ist durch die Immobilisierung möglich (Sheldon und Woodley 2018).
Gleichzeitig können bei dieser Methode Stofftransportlimitierungen und unter Umstän-
den veränderte Enzymeigenschaften auftreten. Auch die Kosten der Immobilisierung
stehen dem Nutzen gegenüber (Castiglione 2018).
Ob immobilisiert oder nicht, Enzyme bieten in industriellen Prozessen große Vorteile
durch ihre (chemische) Selektivität ohne Nebenproduktbildung, einfache Produktabtren-
nung und Wiederverwendbarkeit. Nachteile ergeben sich erst bei Multienzymsynthesen
und Reaktionskaskaden, sowie durch die aufwendige Reinigung und Immobilisierung
der Enzyme (Robinson 2015).

3.3.2 Biotransformation mit Ganzzellbiokatalysatoren

Die Ganzzellbiokatalyse mit Wildtypen oder genetisch modifizierten Organismen stellt
die kostengünstigste Katalyse dar, denn die Kosten sind im Gegensatz zu isolierten En-
zymen bis zu zehnfach geringer (Wachtmeister und Rother 2016). Besonders kosten-
senkend ist, dass keine Produktion und Reinigung entsprechender Enzyme zur Bioka-
talyse nötig ist (Goldberg et al. 2007). Außerdem kann der Ganzzellbiokatalysator durch
einfache genetische Modifikationen auch nicht-native Reaktionen katalysieren (Lin und
Tao 2017) und die intrazelluläre Regeneration von Co-Faktoren senkt die Kosten wei-
ter, da ein externes Supplementieren nicht notwendig ist. Gleichzeitig bewirken Ganz-
zellbiokatalysatoren eine räumliche Trennung der Reaktion zum umgebenden Medium
und schützen katalysierende Enzyme vor harschen Reaktionsbedingungen (Polakovič
et al. 2017). Ein weiterer Vorteil bei der Verwendung von Zellen als Katalysatoren ist,
dass diese auch unkonventionelle Substrate wie beispielsweise Lignocellulose oder Ab-
wässer verwenden können (Sheldon und Woodley 2018). Durch das komplexe meta-
bolische Netzwerk eines Mikroorganismus kann es allerdings auch zu unerwünschten
Nebenreaktionen kommen (Goldberg et al. 2007). Andere natürlich in der Zelle vorkom-
mende Enzyme könnten ebenfalls das Substrat oder das Produkt verwerten und damit
die gewünschte Reaktion nicht priorisiert ablaufen oder die Selektivität für das Zielpro-
dukt herabgesetzt werden (Lin und Tao 2017). Das führt nicht nur zu einer reduzier-
ten Produktausbeute, auch die nachfolgende Produktreinigung kann durch Nebenpro-
dukte erschwert werden (Sheldon und Woodley 2018). Die Nebenproduktbildung kann
durch die Verwendung ruhender Zellen minimiert werden. Diese sind metabolisch in-
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aktive Biokatalysatoren, welche das Edukt ausschließlich zur Produktbildung und nicht
zumWachstum nutzen (Castiglione 2018). Neben einer zeitlichen und sogar räumlichen
Trennung von Biokatalysatorbildung und Produktbildung ist das Biotransformationsme-
dium auch weniger komplex, da für ruhende Zellen weniger Medienbestandteile not-
wendig sind (Sheldon undWoodley 2018). Jedoch kann gerade für Reaktionskaskaden,
die auf verschiedene Co-Faktoren und ein redoxausgeglichenes Reaktionssystem an-
gewiesen sind, eine wachstumsgekoppelte Biotransformation von Vorteil sein (Lin und
Tao 2017).

Die Übertragung von Reduktionsäquivalenten zwischen zwei Redoxsystemen wird von
einer Untergruppe der Oxidoreduktase katalysiert, den sogenannten Dehydrogenasen
und Reduktasen. Bei der Oxidation von Alkoholen zu Ketonen und Aldehyden bzw. der
Rückreaktion wird dabei ein Hydridion durch das entsprechende Enzym mithilfe eines
Nicotinamidadenindinukleotid(phosphat) (NAD(P) bzw. NAD(P)H) transferiert (Nakamu-
ra et al. 2003). Der Cofaktor wird dabei oxidiert und steht nicht mehr für weitere Reduk-
tionen zur Verfügung.

In der wachstumsgekoppelten Ganzzellbiokatalyse kann die zellinterne Cofaktor-Rege-
nerierung entweder in einem Substrat-gekoppelten oder auf einem Enzym-gekoppelten
Ansatz ablaufen (Kroutil et al. 2004). Beim Substrat-gekoppelten Ansatz wird das glei-
che Enzym, welches die Hauptreaktion katalysiert, auch genutzt, um den Cofaktor zu
regenerieren (Wichmann und Vasic-Racki 2005). Dabei wird ein weiteres Co-Substrat
in ein entsprechendes Co-Produkt umgewandelt (Abbildung 3.7, A).

Enzym 1

Enzym 1

NAD(P)+NAD(P)H

ProduktSubstrat

Co-SubstratCo-Produkt
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O

R1
R2

O
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R3
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Enzym 1

NAD(P)+NAD(P)H

Co-SubstratCo-Produkt
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R1
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O
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A B

Abbildung 3.7: Schematische Darstellung eines Substrat-gekoppelten (A) und Enzym-
gekoppelten (B) Ansatz der Cofaktor-Regenerierung.

Für die Substrat-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung wird die Zugabe eines möglichst
kostengünstigen Co-Substrates angestrebt. Isopropanol wird mit Oxidoreduktasen häu-
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fig verwendet und die Reduktionsreaktion des Ketons mit der Oxidationsreaktion des
Alkohols gekoppelt (Wichmann und Vasic-Racki 2005). Ein Nachteil ist jedoch, dass je
nach Reaktionsgleichgewicht zur Überwindung thermodynamischer Limitierungen hohe
Konzentrationen an Co-Substrat zugegeben werden müssen (Faber 2011).

Der Enzym-gekoppelte Ansatz verwendet dagegen ein anderes Enzym als das die Haupt-
reaktion katalysierende Enzym für die Regenerierung des Cofaktors (Abbildung 3.7, B).
Enzyme, bei der Enzym-gekoppelten Cofaktor-Regenerierung Anwendung finden, sind
beispielsweise Formiat-Dehydrogenasen, Glukose-Dehydrogenasen oder Glukose-6-
phosphat-Dehydrogenasen (Van Der Donk und Zhao 2003). Auch Sorbitol-Dehydroge-
nasen wurden bereits zur Regenerierung von Cofaktoren verwendet (Chambers et al.
1978, Gauer et al. 2014). Je nach SDH kann entweder NADH oder NADPH regene-
riert werden. S. cerevisiae besitzt beispielsweise nativ NAD+-abhängige SDH (Sor1 und
Sor2) (Sarthy et al. 1994), welche allerdings erst nach langer Adaptionsphase auf Sor-
bitol Aktivität zeigen (Jordan et al. 2016). Andere in Hefen vorkommende SDH ist die
YlSdr aus Yarrowia lipolytica (Y. lipolytica), welche die Oxidation von Sorbitol durch Re-
duzierung von NADP+ zu NADPH katalysiert.

3.3.3 S. cerevisiae als Biokatalysator zur Reduktion von D-GalA

Die effiziente Verwertung der in Hydrolysaten vorkommenden Zuckermonomermischun-
gen durch Hefen ist für deren biotechnologische Verwertung essentiell (Martins et al.
2020). Hydrolysate aus pektinreichen Reststoffen enthalten überwiegend die Neutral-
zucker Arabinose, Glukose und Galaktose sowie D-GalA (Micard et al. 1996) und He-
festämme sollten in der Lage sein, die vorhandenen Zucker schnell und effizient zu
katabolisieren. Problematisch ist in Hefen die Katabolitrepression, welche die effizien-
te Verwertung multipler Kohlenstoffsubstrate in biotechnologischen Prozessen limitiert
(Kayikci und Nielsen 2015). Tatsächlich hemmt Glukose die Aufnahme anderer Zucker,
was auch bereits für die Aufnahme von D-GalA gezeigt wurde (Huisjes et al. 2012, Protz-
ko et al. 2018, Souffriau et al. 2012). Zwar gibt es keinen Transporter für D-GalA in Hefe,
basale Aufnahme wurde jedoch in S. cerevisiae bei niedrigem pH festgestellt, nicht je-
doch, wenn Glukose im Medium präsent war (Matsubara et al. 2016, Souffriau et al.
2012). Durch die Expression eines D-GalA-Transporter in S. cerevisiae konnte nicht nur
der inhibierende Effekt von Glukose auf den D-GalA-Transport umgangen werden, auch
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eine verbesserte Aufnahme wurde beobachtet (Benz et al. 2014, Jeong et al. 2020).

Die Nutzung von D-GalA aus pektinreichen Reststoffen war in bisherigen Studien nur in
Kombination mit Co-Substraten, die die benötigten Co-Faktoren NAD(P)H regenerier-
ten, möglich, allerdings stand der Biomasseaufbau oder die Produktion von Ethanol und
anderen Molekülen im Fokus der Forschung (Biz et al. 2016, van Maris et al. 2006, Mat-
subara et al. 2016, Protzko et al. 2018). Es gab bereits Bemühungen, filamentöse Pilze
für die Reduktion von D-GalA zu L-GalOA zu nutzen. Die verwendeten A. niger Deleti-
onsmutanten konnten bis zu 8,7 g L-1 D-GalA in 144 h produzieren, aber die Umsetzung
von D-GalA zu L-GalOA war nicht stöchiometrisch und es wurden weitere unbekannte
Abbaureaktionen für L-GalOA in A. niger vermutet (Kuivanen et al. 2012).
Eine Studie von Benz et al. (2014) adressierte die Reduktion von D-GalA zu L-GalOA
in rekombinanten S. cerevisiae. In Schüttelkolbenexperimenten konnte gezeigt werden,
dass mit der heterologen Expression eines D-GalA-Transporters aus Neurospora cras-
sa (N. crassa) (GAT-1) und einer D-GalA-Reduktase aus Aspergillus niger (A. niger)
(GAAA) in S. cerevisiae eine Umsetzung von D-GalA zu L-GalOA grundsätzlich möglich
ist. Allerdings war auch hier die Umsetzung von D-GalA nicht vollständig und Produkt-
konzentrationen waren niedrig (Benz et al. 2014).
Um die Reduktion von D-GalA zu L-GalOA in rekombinanten S. cerevisiae zu errei-
chen kann eine der unter Abschnitt 3.2.2 beschriebenen D-GalA-Reduktasen hetero-
log exprimiert werden. Als vorteilhaft hat sich zusätzlich die Expression eines D-GalA-
Transporters, wie in Abschnitt 3.2.2 vorgestellt, erwiesen (Benz et al. 2014, Jeong et al.
2020).
Die erste Strategie beinhaltet die Cofaktor-Regenerierung über den Zentralstoffwechsel
und beispielsweise Glukose als Co-Substrat. Die Regeneration von Reduktionsäquiva-
lenten erfolgt über den zentralen Kohlenstoffwechsel (Abschnitt 3.1.2) und kann durch
unterschiedlichemolekularbiologischeModifikationen verbessert werden (Liu et al. 2018).
Eine Ausschaltung zentraler Enzyme von Nebenstoffwechselwegen, wie beispielsweise
der alkoholischen Gärung, führt zur intrazellulären Akkumulation von Cofaktoren (Chen
et al. 2014). Auch die Verwendung stark aktiver Promoter vor den heterologen Genen,
die Erhöhung des Cofaktorspektrums des katalysierenden Enzyms durch “enzyme engi-
neering” oder eine Überexpression der transformierten Gene durch Multicopy-Plasmide
stellen Möglichkeiten zur Verbesserung heterologer Reaktionen in Ganzzellbiokatalysa-
toren dar (Chen et al. 2020, Lin und Tao 2017, Liu et al. 2018).
Ebenso kann die Cofaktor-Regenerierung durch ein Regenerierungsenzym und ein Co-
Substrat können für die Reduktion von D-GalA als Strategie verfolgt werden (Castiglio-

33



3 Theoretischer Hintergrund

ne 2018). Oxidoreduktasen wie beispielsweise Sorbitol-Dehydrogenasen eignen sich
hierfür, da diese unter Verbrauch von NAD+ oder NADP+ Sorbitol zu Fruktose oxidie-
ren (Gauer et al. 2014, Napora et al. 2013) und damit, anders als beim glykolytischen
Abbau von Glukose als Co-Substrat, mit Sorbitol ein zusätzliches Molekül NAD(P)H im
Vergleich zur Glykolyse generieren (Chambers et al. 1978, Sarthy et al. 1994).
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4 Material und Methoden
Im Folgenden werden alle in dieser Arbeit verwendeten Methoden beschrieben. Alle
Verbrauchsmaterialien und Chemikalien, sowie verwendete Geräte sind im Anhang ge-
listet (Kapitel 9).

4.1 Stamm und Stammhaltung

Zur L-GalOA Herstellung wurden unterschiedliche rekombinante S. cerevisiae Stämme
verwendet. Diese wurden vom Kooperationspartner am Institut für Molekulare Biowis-
senschaften der Goethe-Universität Frankfurt von Dr. Mislav Oreb bereitgestellt. Im Fol-
genden werden die rekombinanten S. cerevisiae Stämme detaillierter vorgestellt.

4.1.1 Saccharomyces cerevisiae Stämme

Zur Bereitstellung des Biokatalysators für die Biotransformation von D-GalA in S. cere-
visiae wurden rekombinante Stämme mit unterschiedlichem parentalen Hintergrund er-
stellt. Der StammCEN.PK2-1C stellt dabei den übergeordneten Parentalstamm dar, aus
dem sich der Stamm EBY.VW4000 ableitet (Wieczorke et al. 1999). Die CEN.PK Stäm-
me entstanden als interdisziplinäres Projekt, um einen Stamm zu entwickeln, der unter-
schiedliche Kriterien gut erfüllt: hohe Wachstumsraten unter unterschiedlichen Prozess-
bedingungen (Medium, anaerobe/aerob, Satz-, Zulauf- und kontinuierliche Prozesse),
hohe Sporulationsraten, hohe Sporulationsvitalität, hohe Transformationseffizient und
gute Ein-Zell-Bildung (Entian und Kötter 2007). Daraus entstand der haploide Stamm
CEN.PK2-1C, welcher kein Wildtyp S. cerevisiae Stamm ist, denn er trägt genetische
Modifikationen. Durch das SUC2-Gen kann Saccharose, durch das MAL2-8c-Gen Mal-
tose verstoffwechselt werden. Die eingeführten Auxotrophien für Histidin, Leucin, Tryp-
tophan und Uracil wurden im CEN.PK2 durch korrespondierende Wildtyp-Gene ausge-
tauscht, sind aber im CEN.PK2-1C noch vorhanden (Entian und Kötter 2007). Beim da-
von abgeleitete Stamm EBY.VW4000 wurden sukzessive 18 Gene der Hexose-Trans-
porterfamilien in S. cerevisiae deletiert. Mit zusätzlichen Deletionen konnten dasWachs-
tum dieses Stammes auf Hexosen fast vollständig abgeschaltet werden (Wieczorke
et al. 1999).

Alle rekombinanten S. cerevisiae Stämme hatten entweder den S. cerevisiae CEN.PK2-
1C oder den S. cerevisiae EBY.VW4000 als parentalen Hintergrund. Die Gensequenzen
der im Folgenden beschriebenen Enzyme und Transporter wurden genomisch als Gen-
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kassette entweder im URA3- oder im LEU2-Lokus integriert, um die genetische Stabilität
über lange Prozesszeiten zu erhalten (Ryan et al. 2014). Die Gene lagen dabei hinter
unterschiedlichen konstitutiv exprimierten Promotoren. Die Genkassette beinhaltete au-
ßerdem einen Geneticin-Selektionsmarker (G418) (Harth et al. 2020). Die entsprechen-
den Genotypen der rekombinanten S. cerevisiae Stämme sind in Tabelle 4.1 zu finden.

Zum Transport der D-GalA ins Zytoplasma wurde der Transporter AnGAT aus A. ni-
ger gewählt, denn obwohl basale Aufnahme von D-GalA in S. cerevisiae bei niedrigem
pH festgestellt wurde, war die Aufnahmegeschwindigkeit niedrig (Matsubara et al. 2016,
Souffriau et al. 2012). Gleichzeitig konnte eine Inhibition der Aufnahme von D-GalA fest-
gestellt werden, wenn Glukose im Medium präsent war (Protzko et al. 2018, Souffriau
et al. 2012). Studien zeigten, dass die Expression eines D-GalA-Transporters aus Neu-
rospora crassa eine deutlich schnellere Aufnahme von D-GalA und ohne inhibierenden
Effekt von Glukose erzielte (Benz et al. 2014, Jeong et al. 2020).

Deswegen wurde der in A. niger existierende und zu dem in N. crassa homologe Trans-
porter AnGAT für die rekombinanten S. cerevisiae Stämme verwendet. Dessen kine-
tische Eigenschaften wurde in Studien von Protzko et al. (2018) mit einem vmax von
12,1 nmol min−1 mg−1 Protein und einem KM von 340 μM angegeben. Die für S. cerevi-
siae codon-optimierte Gensequenz des Transporters wurde in alle untersuchten rekom-
binanten S. cerevisiae Stämme genomisch hinter den CCW12-Promoter integriert.
Zur Reduktion von D-GalA wurde außerdem eine D-GalA-Reduktase aus A. niger ver-
wendet, die AnGar1. Diese kann vornehmlich NADPH-gekoppelt die Umsetzung von
D-GalA zu L-GalOA katalysieren. Auch diese für S. cerevisiae codon-optimierte Gen-
sequenz der AnGar1 wurde hinter einen konstitutiven Promoter (PGK1) gesetzt und
genomisch in rekombinante S. cerevisiae Stämme integriert.

Kopplung der L-GalOA Produktion an unterschiedliche Co-Substrate

Die Reduktion von D-GalA wurde an unterschiedliche Co-Substrate gekoppelt und ent-
sprechende Gene in S. cerevisiae CEN.PK2-1C bzw. S. cerevisiae EBY.VW4000 ein-
gebracht.

Die Kopplung der Reduktion von D-GalA sollte zunächst an den Zentralstoffwechsel von
S. cerevisiae erfolgen. Zur Nutzung von Glukose als Co-Substrat wurden die beiden
erforderlichen Gene, also die D-GalA-Reduktase AnGar1 und der D-GalA-Transporter
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AnGAT wie in Abschnitt 4.1.1 beschrieben in S. cerevisiae CEN.PK2-1C genomisch
integriert. Daraus resultierte der Stamm SiHY027.

Für die Nutzung von Sorbitol als Co-Substrat zur Biotransformation von D-GalA wurden
ausgehend vom Stamm S. cerevisiae EBY.VW4000, einem Abkömmling von S. cerevi-
siae CEN.PK2-1C, rekombinante S. cerevisiae Stämme entwickelt. Der Stamm S. ce-
revisiae EBY.VW4000 wurde als auxotropher Basisstamm gewählt, da er durch die De-
letion von Genen der Hexosetransporterfamilie nicht in der Lage ist, Hexosen als Koh-
lenstoffquelle zu nutzen (Wieczorke et al. 1999).

Wie unter Abschnitt 3.3.2 beschrieben eignet sich der Zuckeralkohol Sorbitol besonders
gut für die Regeneration von Reduktionsäquivalenten, da Sorbitol über einen enzyma-
tischen, oxidativen Schritt in S. cerevisiae in Fruktose umwandelt wird, welches in die
Glykolyse fließt. Mithilfe von Sorbitol-Dehydrogenasen (SDH) wird pro Sorbitol-Molekül
ein Reduktionsfaktor generiert (Abbildung 3.3). Je nach SDH kann das entweder NADH
oder NADPH sein und somit die Reduktion von D-GalA ausbalancieren.
S. cerevisiae besitzt nativ NAD+-abhängige SDHs (SOR) (Sarthy et al. 1994), welche
allerdings erst nach langer Adaptionsphase auf Sorbitol geringe Aktivität zeigen (Jordan
et al. 2016). Die SDH YlSdr aus Yarrowia lipolytica (Y. lipolytica) katalysiert hingegen
die Oxidation von Sorbitol durch Reduzierung von NADP+ zu NADPH. Codon-optimierte
Gensequenzen der nativen SDH SOR2 oder der YlSdr aus Y. lipolytica wurden hinter
den konstitutiven Promoter TEF2 kloniert und genomisch in rekombinante S. cerevisiae
Stämme integriert.

Zusätzlich wurde für eine verbesserte Aufnahme des Co-Substrats Sorbitol der nati-
ve Hxt13-Transporter hinter den konstitutiven Promoter TDH3 integriert. Der KM des
Transporter liegt bei 20,4±2,4 mM und ist damit hochaffin für Sorbitol. Der vmax liegt bei
4,8±0,2 nmol min-1 mg-1 Biotrockenmasse (Jordan et al. 2016).

Für eine NADPH-gekoppelte Produktbildung wurde die NADP+-abhängige SDH YlSdr
aus Y. lipolytica verwendet und mit der Wildtyp-D-GalA-Reduktase AnGar1 aus A. ni-
ger kombiniert. Das NADH/NAD+-ausgeglichene Reaktionssystem wurde durch Über-
expression der nativen SDH SOR2 erreicht, während mutierte Varianten der AnGar1 für
die NADH-abhängige Reduktion von D-GalA verwendet werden (siehe nachfolgenden
Abschnitt 4.1.1).
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Ortsspezifische Mutagenese von D-GalA-Reduktasen

Die Motivation für den spezifischen Austausch von Aminosäuren in AnGar1 war vor al-
lem die Kopplung der Reduktion von D-GalA an die Glykolyse, um eine Zugabe von
nötigen Co-Substraten wie Sorbitol zu umgehen. Obwohl mit AnGaaA ein Enzyme mit
NADH-Aktivität existiert, war die katalytische Effizienz um ein Vielfaches reduziert im
Vergleich zur AnGar1 (Martens-Uzunova und Schaap 2008). Da es für die AnGar1 noch
keine publizierten Strukturmodelle gibt, wurde für den gezielten Austausch von Ami-
nosäuren in der Co-Faktor-Bindetasche von AnGar1 auf Strukturmodelle sequenzver-
wandter Enzymen zurückgegriffen.

Als Vorlage zur Erstellung des Homologiemodells für AnGar1 diente die NADPH-abhän-
gige Aldehyd-Reduktase AKR1A1 aus Sus scrofa (PDB ID 1HQT) mit einer Sequenz-
übereinstimmung von 37 %. Deren publizierte Kristallstruktur enthält zusätzlich auch
den Co-Faktor, womit Vorhersagen zu potentiell mit NADPH interagierenden Amino-
säurereste im aktiven Zentrum von AnGar1 getroffen werden konnten (Abbildung 4.1).
Zwei positiv geladene Aminosäuren in der Sequenz von AnGar1, Lysin (K261) und Argi-
nin (R267), wurden für die ortsspezifische Mutagenese ausgewählt, um die Co-Faktor-
Akzeptanz für NADPH zu erniedrigen und gleichzeitig für NADH zu erhöhen. Für Lysin
wurde ein Austausch zu Methionin verfolgt, da dieses einen ähnlich langen Aminosäu-
rerest besitzt, nicht aber die positive Ladung. Hieraus resultierte die D-GalA-Reduktase
Einfachmutante AnGar1*. Für die D-GalA-Reduktase Doppelmutante AnGar1** wurde
zusätzlich zur ersten Mutation auch Arginin aufgrund einer ähnlichen Überlegung zur
Länge des Aminosäurerests zu Leucin ausgetauscht. Alle rekombinanten S. cerevisiae
Stämme wurden vom Kooperationspartner bereitgestellt.
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Abbildung 4.1: Strukturhomologiemodell von AnGar1 mit Co-Faktor NADPH. Das Ho-
mologiemodell von AnGar1 (grau) wurde auf Grundlage der Kristallstruk-
tur von AKR1A1 (rot, PDB ID 1HQT) mit Co-Faktor in der Bindetasche er-
stellt (A). Die elektrostatischen Interaktionen der positiv geladenen Ami-
nosäurereste Lysin (Lys) und Arginin (Arg) in der Co-Faktorbindetasche
mit der negativ geladenen Phosphatgruppe des NADPHs wurden durch
spezifischen Austausch aufgehoben (B).

Somit konnte ein NADH/NAD+-ausgeglichenes Reaktionssystem durch Kombination der
nativen SDH SOR2 mit mutierten Varianten der AnGar1 (AnGar1* und AnGar1**) für
die NADH-abhängige Reduktion von D-GalA erreicht werden. Die daraus resultieren-
den Stämme waren SiHY030 (AnGar1*) und SiHY032 (AnGar1**).
Die Stämme SiHY040 (AnGar1*) und SiHY041 (AnGar1**) trugen die mutierten Gen-
sequenzen der AnGar1, jedoch nicht die Gene für den Hxt13-Transporter und die SDH
SOR2 und konnten mit Glukose als Co-Substrat NADH-abhängig reduzieren.

Ansätze zur Erhöhung der NADH-Verfügbarkeit

Die NADH-gekoppelte Reduktion von D-GalA ohne Zusatz von Co-Substraten zum Ge-
nerieren eines NADH-Überschusses steht immer in Konkurrenz zu glykolytisch gekop-
pelten Reaktionen. Zur Erhöhung der Verfügbarkeit von NADH in S. cerevisiae für die
Reduktion von D-GalA wurde zusätzlich der Ansatz verfolgt, NADH-verbrauchende Re-
aktionen zu unterbinden. Besonders die Bildung von Ethanol, entweder als Resultat des
Crabtree-Effekts oder aufgrund unzureichender Sauerstoffversorgung in Kultivierungen,
verbraucht NADH (De Deken 1966). Die Deletion der aktivsten Alkohol-Dehydrogenase
(ADH) in S. cerevisiae, Adh1, führt theoretisch zu einer Akkumulation von NADH im
Cytosol, welches damit den NADH-verbrauchenden D-GalA-Reduktasen zur Verfügung
steht. Deswegen wurden für das Vorhaben rekombinante S. cerevisiae-Stämme be-
reitgestellt, die eine Deletion der Adh1 tragen. In Verbindung mit mutierten, NADH-ab-
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hängigen D-GalA-Reduktasen kann so in der Theorie ein Redox-Faktor-ausgeglichenes
Reaktionssystem entstehen. Die hieraus resultierenden Stämme waren SiHY036 (An-
Gar1*) und SiHY037 (AnGar1**)

Tabelle 4.1 gibt einen Überblick über die Genotypen aller vom Kooperationspartner am
Institut für Molekulare Biowissenschaften der Goethe-Universität Frankfurt unter der Lei-
tung von Dr. Mislav Oreb konstruierten Stämme.

Mehrfachintegration von D-GalA-Reduktasen

In allen in diesem Vorhaben verwendeten rekombinanten S. cerevisiae-Stämme wurden
Gene als Genkassetten chromosomal integriert. Das ist vor allem mit der höheren ge-
netischen Stabilität gegenüber plasmidischer Integration über den Prozessverlauf zu ar-
gumentieren (Ryan et al. 2014). Im Gegensatz dazu wurden beim Kooperationspartner
Multy-Copy-Plasmide verwendet. Obwohl höhere Zelldichten in Bioreaktoren im Ver-
gleich zu Schüttelkolben erzielt werden können (Weuster-Botz und Takors 2018), ist
die theoretisch exprimierte Anzahl an D-GalA-Reduktasen in S. cerevisiae mit geno-
misch integrierter Kassette deutlich niedriger. Um die Anzahl an exprimierbaren Genen
zu erhöhen wurde deswegen eine weitere Kopie des D-GalA-Reduktase-Gens hinter
den gleichfalls konstitutiv exprimierten TDH3 Promoter kloniert und somit die Anzahl an
Genen verdoppelt. Die hieraus resultierenden Stämme waren SiHY058 (AnGar1*) und
SiHY059 (AnGar1**).
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Tabelle 4.1: Verwendete rekombinante S. cerevisiae Stämme zur L-GalOA Produkti-
on mit chromosomaler Integration der entsprechenden Gene. ura3/leu2
sind die Loci, in die die Genkassette integriert wurde. Flankierende Se-
quenzen sind mit p (Promotor) und t (Terminator) gekennzeichnet. An-
GATA = D-GalA-Transporter, AnGAR1 = D-GalA-Reduktase ([ ] = Amino-
säureaustausch), HXT13 = Sorbitol-Transporter, YlSdr/SOR2 = Sorbitol-
Dehydrogenase, KanMX = Resistenzmarker.

Kurzbezeichnung Parentalstamm Beschreibung
CEN.PK2-1C - Parentalstamm
EBY.VW4000 CEN.PK2-1C auxotropher Multideletionsstamm
SiHY001 EBY.VW4000 ∆ura3::pCCW12-AnGATA-tPGK1-pPGK1-

AnGAR1-tENO1-pTDH3-HXT13-tSSA1-pTEF2-
YlSDR-tADH1-pAgTEF-KanMX-tAgTEF

SiHY027 CEN.PK2-1C ∆ura3::pCCW12-AnGATA-pPGK1-AnGAR1-
pTDH3-HXT13-pTEF2-SOR2-KanMX-tAgTEF

SiHY030 CEN.PK2-1C ∆ura3::pCCW12-AnGATA-pPGK1-
AnGAR1[R267L]-pTDH3-HXT13-pTEF2-SOR2-
KanMX-tAgTEF

SiHY032 CEN.PK2-1C ∆ura3::pCCW12-AnGATA-pPGK1-
AnGAR1[K261M,R267L]-pTDH3-HXT13-pTEF2-
SOR2-KanMX-tAgTEF

SiHY036 CEN.PK2-1C ∆adh1∆ura3::pCCW12-AnGATA-pPGK1-
AnGAR1[R267L]-pTDH3-HXT13-pTEF2-SOR2-
KanMX-tAgTEF

SiHY037 CEN.PK2-1C ∆adh1∆ura3::pCCW12-AnGATA-pPGK1-
AnGAR1[K261M, R267L]-pTDH3-HXT13-
pTEF2-SOR2-KanMX-tAgTEF

SiHY040 CEN.PK2-1C ∆ura3::pCCW12-AnGATA-pPGK1-
AnGAR1[R267L]-KanMX-tAgTEF

SiHY041 CEN.PK2-1C ∆ura3::pCCW12-AnGATA-pPGK1-
AnGAR1[K261M,R267L]-KanMX-tAgTEF

SiHY058 CEN.PK2-1C ∆ura3::pCCW12-AnGATA-pPGK1-
AnGAR1[R267L]-KanMX-tAgTEF

∆leu2::pTDH3-AnGar1[R267L]-tENO1-CloNAT

SiHY059 CEN.PK2-1C ∆ura3::pCCW12-AnGATA-pPGK1-
AnGAR1[K261M,R267L]-KanMX-tAgTEF

∆leu2::pTDH3-AnGar1[K261M,R267L]-tENO1-
CloNAT
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4.1.2 Reaktionsmedien

Medium auf Hefeextrakt-Pepton-Basis

In wenigen Experimenten wurde, wenn im Ergebnisteil angemerkt, Medium aus Hefe-
extrakt und Pepton verwendet. Pro Liter Medium wurden 10 g Hefeextrakt und 20 g
Pepton eingewogen und VE-Wasser bis zu einem Volumen von 900 mL zugegeben.
Dieses Grundmedium wurde für 20 min bei 121◦C autoklaviert. Je nach Kohlenstoff-
quelle und Endkonzentration der Kohlenstoffquelle im Medium wurden 100 mL einer
sterilen Stammlösung der Kohlenstoffquelle steril zum Medium zugegeben.

Synthetisches Komplettmedium für Vorkultur und Stammhaltung

Die Vorkulturherstellung und Stammhaltung der rekombinanten S. cerevisiae Stämme
erfolgte in synthetischem Komplettmedium (SC-Medium). Die Grundlage bildet hierbei
das Trockenkulturmedium (YNB) von BD DifcoTM auf Hefe-Stickstoff-Basis ohne Ami-
nosäuren und Ammoniumsulfate (Tabelle 4.2). Zur Herstellung von einem Liter Medium
wurden das Trockenkulturmedium und Ammoniumsulfat wie angegeben eingewogen
und mit vollentsalztem Wasser (VE-Wasser) auf 800 mL aufgefüllt. Der pH wurde mit
3 M KOH auf 6,4 eingestellt. Das Medium wurde bei 121 ◦C für 20 min sterilisiert. Nach
Abkühlen auf Raumtemperatur wurde dem Medium 50 mL separat hergestellte, steril
filtrierte (0,22 µm) D-GalA Stammlösung (100 g L-1) und 100 mL 50x Aminosäuremix
(Tabelle 9.7) nach Bruder et al. (2016) sowie je nach Kohlenstoffquelle 50 mL der jewei-
ligen Stammlösung (200 g L-1) steril zugegeben.

Tabelle 4.2: Zusammensetzung des synthetischen Komplettmediums (SC-Medium) für
Vorkulturen und zur Stammhaltung. Die genaue Zusammensetzung des
YNB ist in Tabelle 9.8, die des 50 x Aminosäure-Mix in Tabelle 9.7 zu finden.

Komponente Konzentration, g L-1

YNB 1,7

(NH4)2SO4 10

Medienbestandteil sterile Zugabe für 1 L Endkonzentration

50 x Aminosäure-Mix 100 mL

D-GalA (100 g L-1) 50 mL 5 g L-1

Kohlenstoffquelle (200 g L-1) 50 mL 10 g L-1
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Reaktionsmedien zur Kultivierung von S. cerevisiae im Rührkesselreaktor

Zur Biotransformation von S. cerevisiae in Rührkesselreaktoren im Satzprozess wurde,
wenn im Ergebnisteil nicht anders angemerkt, das gleiche Reaktionsmedium wie für die
Vorkulturherstellung verwendet (Tabelle 4.2).

Reaktionsmedium mit geklärtem Zuckerrübenschnitzelhydrolysat

Zuckerrübenschnitzelhydrolysat wurde von Dominik Schäfer mithilfe von Pektinasen
aus A. niger hergestellt (Schäfer et al. 2020). Dazu wurden extrahierte, vorgetrocknete
und vorgemahlene Zuckerrübenschnitzel mit einer Partikelgröße unter 1 mm verwendet
(Südzucker AG, Obrigheim, Germany). Für die Hydrolyse des komplexen Substrats wur-
den 70 g L-1 Zuckerrübenschnitzel in 100 mM Kaliumcitrat-Puffer für 20 min bei 121◦C
autoklaviert. Anschließend wurden sterilfiltrierte Überstände aus A. niger Kultivierun-
gen zur Pektinaseproduktion entsprechend 57 U Polygarakturonase pro g Zuckerrü-
benschnitzel zugegeben, genauso 34 µg mL-1 Kanamycin. Die Hydrolyse erfolgte als
Satzprozess mit einem Reaktionsvolumen von 5 L im Rührkesselreaktor (Labfors 3,
Infors HT, Bottmingen, Schweiz) bei pH 4,5, 30◦C und unter ständigem Mischen mit
Hilfe von zwei “Elefantenohrrührer” (65 mm im Durchmesser, Infors HT, Bottmingen,
Schweiz) bei 700 min-1 für 169 Stunden. Das Hydrolysat wurde geerntet, indem Fest-
bestandteile durch Zentrifugation (60 min bei 3260 Relative Zentrifugalbeschleunigung
(RZB)) und mehrstufige sterile Filtration (2,5 µm, 0,45 µm und 0,22 µm) abgetrennt wur-
den. Die vorhandenen Zucker im Hydrolysat wurden mittels HPLC bestimmt. Für Bio-
transformationenmit Hydrolysat als Komplexbestandteil wurde das Medium aus separat
hergestellten, sterilen Stammlösungen der einzelnen Komponenten wie in Tabelle 4.3
angegeben gemischt.

Tabelle 4.3: Zusammensetzung der Reaktionsmedien im Rührkesselreaktor.

Komponente Konzentration Stammlösung Anteil, % (v/v)

YNB 17 g L-1 10

Aminosäure-Mix 50 x 10

Hydrolysat - 70

Sorbitol 200 g L-1 10
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4.1.3 Stammhaltung

S. cerevisiae Stämme wurden längerfristig als Glyceringefrierkulturen bei -80 ◦C ge-
lagert. Hierfür wurden die Stämme als Einzelkolonie von Agarplatten gepickt und in
1000 mL Schüttelkolben mit 100 mL Füllvolumen SC-Medium (Tabelle 4.2) für 48 h
bei 30 ◦C, 180 rpm und 5 cm Exzentrizität inkubiert. Zwischen einer OD600 von 1 - 1,4
wurde die Zellkultur mit einer sterilen 50 % (v/v) Glycerinlösung versetzt und in Sicher-
heitsverschlussreaktionsgefäßen zu je 750 µL aliquotiert. Die Aliquots wurden bei -80 ◦C
eingefroren.

4.2 Kultivierung und Biotransformation mit
Saccharomyces cerevisiae

4.2.1 Vorkulturherstellung

Vorkulturen für Satzverfahren im Rührkesselreaktor wurden in 1000 mL Schüttelkolben
ohne Schikanen angezogen. Dafür wurden sterilisierte Schüttelkolben steril mit 100 mL
sterilem SC-Medium mit entsprechender Kohlenstoffquelle befüllt. Die Kolben wurden
mit 500 µL einer frisch aufgetauten Glyceringefrierkultur inokuliert und für 72 h bei 30 ◦C,
180 rpm und 5 cm Exzentrizität inkubiert. Die Kulturen wurden mikroskopisch auf Konta-
mination untersucht und die OD600 gemessen. Basierend auf dem Messwert wurde das
zu entnehmende Volumen berechnet, um mit einer OD600 von 0,4 (=̂ 0,25 g Biotrocken-
masse (BTM)) den Rührkesselreaktor mit einem Arbeitsvolumen von 1,2 L oder 0,6 L zu
inokulieren. Die Kultur wurde in sterilen Reaktionsgefäßen für 10 min bei 1972 RZB und
10 ◦C zentrifugiert. Der Überstand wurde verworfen und das Zellpellet mit einem glei-
chen Volumen an steriler Phosphat gepufferter Salzlösung (PBS) resuspendiert. Dieser
Waschschritt wurde zweimal durchgeführt. Das Zellpellet wurde anschließend zur Ino-
kulation in einem möglichst kleinen Volumen an SC-Medium (ca. 10 mL) resuspendiert
und in eine sterile Spritze mit steriler Kanüle aufgezogen.

4.2.2 Satzverfahren in Rührkesselreaktoren im Milliliter-Maßstab

Parallele Versuche ohne pH-Regelung wurden mit miniaturisierten Bioreaktoren (bio-
REACTOR48, 2mag AG, München, Deutschland) durchgeführt, welche in ein Labor-
robotorsystem mit Pipettierfunktion (MICROLAB STARTMLetM, Hamilton Bonaduz AG,
Schweiz) eingebettet waren (Abbildung 4.2). Der Bioreaktorblock kann mit bis zu 48 mi-

44



4.2 Kultivierung und Biotransformation mit Saccharomyces cerevisiae

niaturisierten Bioreaktoren mit einem Reaktionsvolumen von 8-12 mL aus Polystyrol be-
stückt werden. In Verwendung waren in allen Versuchen sterile Einwegbioreaktoren mit
Schikanen (BZ1002, 2mag AG, München, Deutschland), an deren inneren Boden fluo-
rometrische Sensoren für gelösten Sauerstoff (PST3-HG, PreSens Precision Sensing
GmbH, Regensburg, Deutschland) und pH (LG1, PreSens Precision Sensing GmbH,
Regensburg, Deutschland) angebracht waren. Sowohl pH als auch Gelöstsauerstoff
konnten während des Prozesses über Sensorriegel unterhalb der Reaktoren mithilfe der
Dual-Lifetime-Referencing (DLR) Methode gemessen werden (Janzen et al. 2015, Kus-
terer et al. 2008). Die Sauerstoffversorgung und Durchmischung des Mediums wurde
über gasinduzierende Rührer mit Hohlachse gewährleistet, welche elektromagnetisch
angetrieben wurden. Der Reaktorraum des bioREACTOR48 wurde über ein Thermo-
stat temperiert, während ein davon unabhängiger Kühlkreislauf den Kopfraum auf 20◦C
kühlte. Gleichzeitig wurde die Zuluft in den Bioreaktoren bei Raumtemperatur mit ste-
rilem VE-Wasser gesättigt, um die Verdunstung zu minimieren. Die Zuluft wurde über
eine Sterilgasabdeckung in die Reaktoren geleitet, an der die Rührorgane auf Steck-
achsen befestigt waren. Die Abdeckung verfügte außerdem über Öffnungen, durch die
Prozessgas entweichen und Proben genommen werden konnte. Die Probennahme er-
folgte mithilfe des ansteuerbaren Pipettierarms des Laborroboters in eine bereitgestellte
Mikrotiterplatte (MTP) für die offline-Messung der OD600.

Für Versuche mit dem bioREACTOR48 wurde die Sterilgasabdeckung mitsamt Rüh-
rern für 20 min bei 121 ◦C autoklaviert. Die Öffnungen der Sterilgasabdeckung waren
dabei mit einem Streifen Autoklavierband überklebt. Der Reaktorblock wurde unter der
Sterilwerkbank mit den entsprechenden sterilen Einwegbioreaktoren spaltenweise von
hinten nach vorne bestückt. Auch die Befüllung der einzelnen Reaktoren erfolgte spal-
tenweise, wobei zur Vermeidung von Kontaminationen eine sterile Alufolie zur Abde-
ckung der anderen Reaktoren mitgeführt wurde. Die Inokulation jedes Reaktors erfolgte
zum Schluss und die Sterilgasabdeckung wurde auf den Block gesetzt. Der zusammen-
gebaute Bioreaktorblock wurde anschließend von der Sterilwerkbank in die Laborrobo-
terumgebung transferiert und an Zuluft, vortemperierte Wasserbäder und das Steuer-
modul der Magnetrührer angeschlossen. Das Autoklavierband wurde nach Anschalten
der Begasung von den Öffnungen entfernt. Die Aufzeichnung von Daten und Steuerung
der Magnetrührer erfolgte über die Software bioREACTOR 48 (v2.0.5.18077, 2mag AG).
Versuche wurden bei 30◦CBlocktemperatur, einer Rührerdrehgeschwindigkeit von 2000
min-1 und einer Begasung von 0,1 L min-1 Reaktor-1 durchgeführt. In regelmäßigen Ab-
ständen wurden mithilfe des Pipettierarms 200 µL Probevolumen zur Bestimmung der
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OD600 und zur Substrat- und Produktanalytik genommen. Die Pipettenspitzen wurden
nach jeder Nutzung mit Ethanol gespült, um Kreuzkontamination zu vermeiden.
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5 6
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Abbildung 4.2: Versuchsstand für Experimente in miniaturisierten Rührkesselreaktoren.
Der Bioreaktorblock (bioREACTOR 48, 2mag) (4) ist in einen Laborro-
boter integriert. Dieser verfügt über einen Pipettierarm mit Pipettenspit-
zenwaschstation (1) und einen Greifarm (2) für Mikrotiterplatten (3). Der
Bioreaktorblock wird über zwei Kühlkreisläufe temperiert (6) und über
sterile, angefeuchtete Luft begast (8). Die Sensorriegel (7) sind unter-
halb der Reaktoren angebracht und die Steuerung der Rührer sowie die
Datenübertragung erfolgt über extern angeschlossene Module (5).

4.2.3 Satzverfahren in Rührkesselreaktoren im Liter-Maßstab

Zwei unterschiedliche Bioreaktorsysteme im Liter-Maßstab kamen in dieser Arbeit zur
Anwendung.
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Satzverfahren im parallelen Rührkesselreaktor im Labormaßstab

Aerobe Kultivierungen von S. cerevisiae wurden im vierfach parallelen Bioreaktorsys-
tem (DASGIP®BioBlock, Eppendorf AG, Hamburg, Deutschland) durchgeführt (Abbil-
dung 4.3). Dieses ermöglicht die parallele Durchführung von bis zu vier Kultivierungen
in kontrollierten Rührkesselreaktoren im Litermaßstab. Diese Rührkesselreaktoren wa-
ren mit Sonden für pH und Gelöstsauerstoff und einem Temperaturfühler ausgestattet.
Im Deckel der Reaktoren waren außerdem Anschlüsse für die Zugabe von Titriermitteln
(0,5 M H2SO4 und 1 M KOH), ein Probenahmerohr, ein Begasungsrohr mit Sterilfilter,
sowie ein Abgaskondensator mit Sterilfilter angebracht. Die Zugabe von Stellmitteln er-
folgte automatisiert über Mikrodosierpumpen. Der Anteil an CO2 und O2 im Abgas wurde
über eine angeschlossene Abgasanalytik gemessen (Easy Line, ABB, Zürich, Schweiz).
Zur Durchmischung des Mediums und zur Dispersion der eingeleiteten Luft waren zwei
6-Blatt-Scheibenrührer im Abstand von 2,5 cm am unteren Ende der Rührwelle ange-
bracht, welche wiederum über einen auf dem Reaktordeckel aufgesetzten Elektromotor
angetrieben werden konnten. Die individuelle Steuerung des Prozesses und der Peri-
pheriegeräte erfolgte über die Prozessleitsoftware DASGIP Control.

Zur Vorbereitung des parallelen Bioreaktorsystems wurden die Reaktoren komplett auf-
gebaut und mit 600 mL VE-Wasser befüllt. Vor dem Autoklavieren bei 121 ◦C für 21 min
wurde die pH-Sonde kalibriert (Zwei-Punkt-Kalibrierung bei pH 4 und pH 7). Die Sterilisa-
tion der Zulaufleitungen wurde durch sequentielles Spülen der Leitungen mit 70 % (v/v)
Ethanol, sterilem VE-Wasser, 2 M NaOH und abschließend erneut sterilem VE-Wasser
erreicht. Nach Sterilisation und Abkühlen der Glasrührkesselreaktoren wurden diese
unter der Sterilwerkbank entleert und mit entsprechendem sterilem Medium (600 mL)
befüllt. Die Reaktoren wurden anschließend an ihre Position in der Station gestellt und
angeschlossen. Kultivierungen wurden bei konstant 30 ◦C, pH 5, 0,5 Volumen Luft pro
Volumen Kulturmedium pro Minute (vvm) und einer Startrührerdrehzahl von 200 min-1

durchgeführt. Vor Inokulation wurde der pO2-Sensor zweipunktkalibriert, wobei 100 %
Luftsättigung der Begasung mit Druckluft und 0 % Luftsättigung der Begasung mit Stick-
stoff entsprach. Gleichzeitig wurde die Abgasanalytik kalibriert (O2: 0 % bei Begasung
mit Stickstoff, 20,95 % bei Begasung mit Druckluft; CO2: 0 % bei Begasung mit Stick-
stoff, oberer Referenzwert mit interner Kalibrierzelle). Das Inokulum in steriler Spitze
mit steriler Kanüle wurde über den Seitenarm des Reaktors mit Septum zugegeben.
Zur aeroben Kultivierung während des Prozesses wurde die Rührergeschwindigkeit au-
tomatisch um 50 min-1 erhöht, sobald der Sauerstoffpartialdruck unter 30 % fiel.
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Abbildung 4.3: Versuchsstand für Experimente im parallelen Bioreaktorsystem. Bis zu
vier baugleiche Rührkesselreaktoren (1) können betrieben werden. Die-
se sind mit pH- und pO2-Sensoren (5), sowie einem Temperaturfühler
und einem Probenahmesystem (6) ausgestattet. Der Antrieb der Rühr-
welle erfolgt über einen Motor (3). Sterile Luft wird über ein Begasungs-
rohr eingeleitet und die Abluft über einen Abgaskühler gekühlt (4). Der
Reaktor wird über ein Modul temperiert (8) und die Zudosierung von
Stellmitteln erfolgte über Pumpen (7). Alle Daten werden über ein ange-
schlossenes Modul aufgezeichnet, was gleichzeitig auch zur Regelung
dient (2).

Satzverfahren im Rührkesselreaktor im Litermaßstab

Ähnlich zu Kultivierungen im parallelen Bioreaktorsystem war der doppelwandige 3,6 L
Glasrührkesselreaktor (Labfors 2, Infors HT, Bottmingen, Schweiz) mit Sonden zur Mes-
sung des pH und des Gelöstsauerstoff, sowie einem Temperaturfühler ausgestattet (Ab-
bildung 4.4). Auch bei diesem Reaktortyp befanden sich im Deckel Gewinde für Zulauf-
stutzen für Stellmittel, Begasungsrohr, Probenahmerohr, Abgaskondensator und Sept-
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um. Die Rührwelle, auf der im Abstand von 3,5 cm zum unteren Ende zwei 6-Blatt-Schei-
benrührer angebracht waren, wurde über einen Elektromotor angetrieben, der auf den
Rührermitnehmer auf dem Reaktordeckel gesetzt wurde. Eine weitere Durchmischung
des Mediums wurde durch Strömungsbrecher im Reaktor erreicht. Die Messung von O2

und CO2 im Abgas erfolgte über eine externe Analytikeinheit (Easy Line, ABB, Zürich,
Schweiz). Vor dem Sterilisieren des Reaktors (121 ◦C für 21 min) wurde dieser mit 1,5 L
VE-Wasser befüllt und die pH-Sonde zweipunktkalibiert (pH 4 und pH 7). Außerdemwur-
de der Doppelmantel mit VE-Wasser gefüllt und der Reaktor auf Dichtheit überprüft. Das
Medium wurde in einer autoklavierten Mediumflasche mit Zulaufschlauch separat vor-
gemischt. Nach der Sterilisation des Reaktors wurde das VE-Wasser im Reaktor über
das Probenahmerohr heraus- und das sterile Medium (1,2 L) aus der Mediumflasche
hineingepumpt. Prozessparameter für Satzverfahren waren auch hier konstant 30 ◦C,
pH 5, 0,5 vvm und einer Startrührerdrehzahl von 200 min-1. Die Zweipunktkalibrierung
(0 % und 100 %) der pO2-Sonde erfolgte vor Inokulation bei Prozessbedingungen durch
Begasung mit Stickstoff und Druckluft. Die Abgasanalytik wurde ebenfalls zweipunktka-
libriert (O2: 0 % bei Begasung mit Stickstoff, 20,95 % bei Begasung mit Druckluft; CO2:
0 % bei Begasung mit Stickstoff, oberer Referenzwert mit interner Kalibrierzelle). Die In-
okulation erfolgte über das im Reaktordeckel befindliche Septum. Als Prozessleitsystem
wurde die Software IRIS 5 (Infors HT, Bottmingen, Schweiz) verwendet. Auch hier kam
eine Regelung der Rührerdrehzahl zur aeroben Kultivierung während des Prozesses
zum Einsatz. Die Rührergeschwindigkeit wurde dabei um 100 min-1 bis zu einem Maxi-
mum von 800 min-1 erhöht, sobald der Sauerstoffpartialdruck unter 30 % Luftsättigung
fiel.
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Abbildung 4.4: Für Experimente im Liter-Maßstab wurde ein doppelwandiger Rührkes-
selreaktor (2) verwendet. Dieser ist mit pH- und pO2-Sensoren (3), sowie
einem Temperaturfühler und einem Probenahmesystem (6) ausgestat-
tet. Der Antrieb der Rührwelle erfolgt über einen Motor (3). Sterile Luft
wird über ein Begasungsrohr eingeleitet (5) und die Abluft über einen
Abgaskühler gekühlt (7) und in eine Abluftflasche geleitet (8). Die Zudo-
sierung von Stellmitteln (4) erfolgt über Pumpen, welche an der Steuer-
einheit des Reaktors (1) angeschlossen sind. Hierüber erfolgt auch die
Aufzeichnung von online Prozessdaten und die Regelung des Prozes-
ses. Medien werden über eine externe Pumpe und sterile Mediumfla-
sche (9) vor Prozessbeginn in den Reaktor gepumpt.

Satzverfahren mit ungeklärtem Zuckerrübenschnitzelhydrolysat

Ungeklärtes Zuckerrübenschnitzelhydrolysat wurde von Dominik Schäfer bereitgestellt.
Zuerst wurde A. niger zur Pektinaseherstellung auf Zuckerrübenschnitzeln in einem Re-
aktionsvolumen von 3,8 L kultiviert (Schäfer et al. 2020). Anschließend wurde die Tem-
peratur im Reaktor auf 50◦C erhöht, die Begasung ausgestellt und frische, getrocknete
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Zuckerrübenschnitzel zum Reaktionsansatz gegeben. Dadurch wurde zum einen der
filamentöse Pilz abgetötet und gleichzeitig die Hydrolyse der frisch zugegebenen Zu-
ckerrübenschnitzel mit Pektinasen eingeleitet.

Für die Biotransformation der herausgelösten D-GalA mit S. cerevisiae SiHY001 wur-
de die Temperatur wieder auf 30◦C gesenkt, der pH auf 5 geregelt und die Begasung
auf 0,5 vvm gestellt. Die Rührerdrehzahl wurde auf 600 min-1 gestellt. Die im unge-
klärten Hydrolysat enthaltenen Metabolite wurden mittels HPLC bestimmt. Für die In-
okulation des Reaktors wurden zuerst 60 mL einer sterilen 500 g L-1 Sorbitollösung,
100 mL des sterilen 50 x Aminosäuremixes (Tabelle 9.7) und 100 mL eines sterilen
zehnfach konzentrierten SC-Mediums (Tabelle 4.2) gemischt. Die Vorkultur wurde wie
unter Abschnitt 4.2.1 beschrieben vorbereitet um den Rührkesselreaktor mit einer BTM
von 0,25 g L-1 inokulieren zu können. Das Zellpellet wurde im vorbereiteten Inokula-
tionsmedium resuspendiert und das Inokulum zum Start der Biotransformation in den
Rührkesselreaktor gegeben.

Verdunstung von Ethanol

S. cerevisiae ist bekannt für die Bildung von Ethanol, selbst unter aeroben Bedingun-
gen. Bei hohen initialen Konzentration von Glukose oder glykolytisch aktiven Kohlen-
stoffquellen kommt es durch den Crabtree-Effekt zur Ethanolbildung. Ethanol verdunstet
besonders in aktiv begasten Systemen und um die Ethanolverdunstung zu quantifizie-
ren, kann die Verdunstungsrate des Systems bestimmt werden (Gleichung 4.1).

dcEtOH
dt

= k · cEtOH (4.1)

k Ethanolverdunstungskonstante, h-1

cEtOH Ethanolkonzentration im Reaktionssystem, g L-1

Auch wenn durch die Abgaskühlung von Rührkesselreaktoren die Verdunstungsrate von
Ethanol reduziert werden kann, indem hier Ethanol kondensiert und in den Reaktor zu-
rück fließt, ist keine vollständige Ethanol-Rückführung möglich und die lokale Ethanol-
konzentration aus dem Kondensat im Abgaskühler ist sogar erhöht und begünstigt die
Verdunstung weiter (Duboc und Von Stockar 1998). Um die Verdunstung in den ein-
gesetzten Kultivierungssystemen im Liter-Maßstab zu quantifizieren, wurde Ethanol im
Reaktionstionsmedium (SC-Medium) vorgelegt und der Prozess ohne Inokulation unter
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Standardbedingungen gestartet. Die Ethanolkonzentration im Medium wurde in regel-
mäßigen Abständen mittels HPLC gemessen und die Verdunstungsrate ermittelt (Ab-
bildung 4.5). Die Verdunstung von Ethanol im Rührkesselreaktor ist eine Funktion von
Begasungsrate und Reaktorvolumen (Löser et al. 2005). In allen Kultivierungen wur-
de die Begasungsrate konstant bei 0,5 vvm gehalten. Die Änderung des Reaktorvolu-
mens wurde bei allen Kultivierungen in Rührkesselreaktoren über die Prozesszeit doku-
mentiert, hier konnte, bis auf Prozesse mit manueller Zugabe von Medienkomponenten,
keine große Volumenänderung über 10 % des Initialvolumens festgestellt werden. Die
ermittelten Ethanolverdunstungsraten beliefen sich mit 1,2 L Reaktionsmedium im La-
bor-Rührkesselreaktor (Labfors 2, Infors HT, Bottmingen, Schweiz) auf 0,08 g L-1 h-1

und mit 0,6 L Reaktionsmedium im Labor-Rührkesselreaktor (DASGIP®BioBlock, Ep-
pendorf AG, Hamburg, Deutschland) auf 0,12 g L-1 h-1. In Biotransformation, in denen
mehr als 3 g L-1 Ethanol gebildet wurde, wurde die Verdunstungsrate bei Kohlenstoffbi-
lanzierungen berücksichtigt um diese zu mindestens 90 % zu schließen.
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Abbildung 4.5: Ermittelte Ethanolverdunstungsraten bei Prozessen in unterschiedlichen
Rührkesselreaktoren im Liter-Maßstab mit 1,2 L ( ) und 0,6 L Reaktions-
volumen ( ).

4.2.4 Kohlenstoffbilanz

Kohlenstoffbilanzierungen von Kultivierungen im Laborrührkesselreaktor wurden bei al-
len definierten Medien durchgeführt. In mikrobiellen Satzprozessen wandeln Mikroorga-
nismen den initial zugeführten Kohlenstoff der Substrate in Biomasse, CO2 und Produkte
um. Sofern alle Substrate und Produkte gemessen werden, kann zu jedem Probenah-
mezeitpunkt eine Kohlenstoffbilanz über die Stoffmenge der aufgenommen Substrate

52



4.3 Analytische Methoden

mEi,j und der gebildeten Produkte mPi,j formuliert werden.

1 =

∑
mPi,j∑
mEi,j

(4.2)

mPi,j Kohlenstoffmenge j der gebildeten Produkte Pi, molC L-1

mEi,j Kohlenstoffmenge j der gebildeten Produkte Pi, molC L-1

Zur Berechnung der bis zu jedem Probenahmezeitpunkt emittierten Menge an CO2 im
Abgas wurde die Kohlenstoffdioxidbildungsrate mithilfe eines MatLab-Skripts über die
Prozesszeit integriert (siehe Abschnitt 9.4 für den Code). Die in MatLab implementierte
Trapezfunktion wurde als numerische Annäherung des Integrals verwendet wurde. Für
die Biotrockenmasse wurde als Summenformel C0,71O0,23N0,06 angenommen (Villadsen
et al. 2011) und der Verlust durch Probenahme bzw. bei Zugaben von weiteren Kohlen-
stoffquellen zum Rührkesselreaktor berücksichtigt. Die Bilanzen konnten in allen Kul-
tivierungen mit definiertem Medium im Laborreaktor zu mindestens 90 % geschlossen
werden. Es werden beispielhaft Kohlenstoffbilanzen zu ausgewählten Kultivierungen im
Anhang dokumentiert (Abschnitt 9.4).

4.3 Analytische Methoden

4.3.1 Bestimmung der Zellkonzentration

Zellkonzentrationen wurden entweder als optische Dichte (OD) oder Biotrockenmasse
(BTM) bestimmt.

Messung der Biotrockenmasse

Die Bestimmung der Biotrockenmasse (BTM) erfolgte gravimetrisch. Dafür wurden 2 mL
Reaktionsgefäße bis zur Gewichtskonstanz für mindestens 24 h bei 80 ◦C im Trocken-
schrank getrocknet. Nach Abkühlen wurden das Gewicht der Reaktionsgefäße mithilfe
einer Feinwaage bestimmt. Über die Prozesszeit wurden Proben im Dreifachansatz zu
je 2 mL in die ausgewogenen Reaktionsgefäße pipettiert und für 10 min bei 20000 RZB
zentrifugiert und der Überstand verworfen oder für Substrat- und Produktkonzentrati-
onsbestimmungen verwendet. Das Zellpellet wurde für mindestens 24 h bei 80 ◦C im
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Trockenschrank bis zur Gewichtskonstanz getrocknet. Nach dem Abkühlen wurde der
Gewichtsunterschied gravimetrisch mithilfe einer Feinwaage bestimmt und nach Glei-
chung 4.3 berechnet.

cX =
mvoll −mleer

V
(4.3)

mvoll Masse des Reaktionsgefäßes mit Zellen nach Trocknung, g

mleer Masse des leeren Reaktionsgefäßes nach Trocknung, g

V Volumen der Zellsuspension, L

Messung der optischen Dichte

Die optische Dichte (OD600) wurden bei einer Wellenlänge von 600 nm gemessen. Für
das Einstrahlphotospektrometer (Genesys 10SUV–VIS, ThermoScientific, Neuss, Deutsch-
land) wurden Proben in 10 mm Küvetten gemessen. Der Linearitätsbereich des Photo-
meters erstreckte sich bis 0,4 und Proben oberhalb dieses Wertes wurden mit PBS
verdünnt. Als Referenz diente PBS.
Messungen mit dem MTP-Photospektrometer (Multiscan™FC, Thermo Fisher Scien-
tific, Waltham, USA) in MTPs bei 600 nm wurden zur besseren Vergleichbarkeit mit
Werten des Einzelstrahlphotospektrometers korreliert (R2=0,9998). Dafür wurden 20
unterschiedliche Verdünnungen einer Zellsuspension sowohl im Einzelstrahlphotospek-
trometer (OD600) als auch im MTP-Photospektrometer vermessen (OD600, MTP). Die Da-
ten wurde mittels eines Polynoms zweiter Ordnung korreliert, wobei x der gemessenen
OD600, MTP im MTP-Photospektrometer entspricht (Gleichung 4.4).

OD600 = −3,6522x2 + 3,975x+ 0,0032 (4.4)

Die Umrechnung der gemessenen optischen Dichte in die Konzentration der Biotro-
ckenmasse (BTM) erfolgte mithilfe eines experimentell bestimmten Korrelationsfaktor
fX (g L-1) über Gleichung 4.5. Der Korrelationsfaktor fX lag bei 0,61 g L-1.
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cX = OD600 · fX (4.5)

cX Konzentration der Biotrockenmasse, gBTM L-1

fX Korrelationsfaktor, gBTM L-1

4.3.2 Bestimmung von Substrat- und Produktkonzentrationen

Die Messung von Substrat- und Produktkonzentrationen (Glukose, Sorbitol, D-Galaktur-
onsäure, L-Galactono-1,4-lakton, Citrat, Acetat, Glycerin, Ethanol, Formiat und Pyruvat)
erfolgte mittels Hochleistungsflüssigkeitschromatographie (HPLC). Dafür wurden Über-
stände von Prozessproben nach Zentrifugation (10 min bei 20000 RZB) filtriert (0,22 µm
Spritzenvorsatzfilter, Chromafil RC-20/15 MS, Macherey-Nagel GmbH & Co.KG, Dü-
ren, Deutschland). Proben wurden bis zur Vermessung bei -20 ◦C gelagert. Für die
Messung wurden Rollrandflaschen verwendet, die mit einer Bördelkappe verschlos-
sen wurden. Für kleinere Volumina (150 µL) wurden Microeinsätze für die Rollrand-
flaschen verwendet. Die Quantifizierung erfolgte mithilfe eines Agilent 1100 Systems
(Agilent Technologies Inc., Santa Clara, USA) oder Shimadzu Prominence-i LC-2030C
Plus (Shimadzu Scientific Instruments, Inc., Japan) mit Brechnungsindex-Detektor (re-
fractive index detector) (RI-Detektor) (Agilent 1200, Agilent Technologies Inc., Santa
Clara, USA or Shimadzu RID-20A, Shimadzu Scientific Instruments, Inc., Japan) bzw.
UV-Detektor bei 210 nm (Shimadzu Prominence-i LC-2030C Plus, Shimadzu Scienti-
fic Instruments, Inc., Japan integriert). Mittels einer Standardverdünnungsreihe konnten
Peakflächen der Standardsubstanzen zu ihren entsprechenden Konzentrationen linear
korreliert und somit die Konzentrationen der Prozessproben ermittelt werden. Als In-
tegrationssoftware wurde jeweils die systemeigene Software verwendet (ChemStation,
Agilent Technologies Inc, Santa Clara, USA und LabSolutions Version 5.98, Shimadzu
Corporation, Japan). Die Trennung der Substanzen erfolgte im isokratischen Betrieb
mittels einer Aminex®-HPX-87H Trennsäule (Bio-Rad Laboratories Inc, Hercules, USA)
bei einer Säulentemperatur von 60 ◦C und einem Fluss von 0,5 mL min-1. Als Laufmittel
wurde 5 mM partikel-filtrierte Schwefelsäure verwendet.

55



4 Material und Methoden

4.3.3 Bestimmung der Enzymaktivität in Zelllysat

Die Enzymaktivität der D-GalA-Reduktasewurdemit Zelllysat der entsprechenden Stäm-
me mithilfe einer abgewandelten Methode nach Biz et al. (2016) und Çağlayan und Wil-
son (2014) bestimmt. Diese beruht auf der Messung der Abnahme der Absorption von
NADH bzw. NADPH bei der enzymatischen Reduktion von D-GalA. Die S. cerevisiae
Stämme mit entsprechenden Genen für D-GalA-Reduktasen (Tabelle 4.1) wurden, wie
in Abschnitt 4.2.1 beschrieben, bis zu einer OD600 von 1,4 angezogen und 300 mL der
Kultur bei 3000 RZB, 4 ◦C für 10 min abzentrifugiert. Nach zweimaligem Waschen des
Zellpellets mit PBS (10 mL, 3000 RZB, 4 ◦C für 10 min) wurde das Zellpellet in Lysepuf-
fer (Tabelle 9.12) resuspendiert. Pro 100 mL Kultur wurde 1 mL Lysepuffer verwendet.
Das resuspendierte Zellpellet wurde in 2 mL Reaktionsgefäße aufgeteilt und eine an-
teilig gleiche Menge an Glasperlen (1-3 mm) zugegeben. Der Zellaufschluss erfolgte
in drei Zyklen, unterteilt in einen 2 minütigen Zellaufschluss bei einer Schüttelfrequenz
von 25 s-1 in der Retsch und anschließendem Kühlen auf Eis für 3 min. Anschließend
wurden Glasperlen und Zelltrümmer bei 20000 RZB, 4 ◦C für 10 min abzentrifugiert,
der Überstand in ein neues Reaktionsgefäß transferiert, und, soweit noch nicht geklärt,
erneut abzentrifugiert.
Die Bestimmung der Enzymaktivität erfolgte im in Mikrotiterplatten. Als Kontrollen dien-
ten zum einen eine Probe ohne Substrat (D-GalA) zur Detektion von Hintergrundakti-
vität im Zelllysat mit den Co-Faktoren NADH und NADPH sowie eine Probe ohne Co-
Faktor, um die Hintergrundaktivität des Zelllysats aufzuzeichnen. Als Negativkontrolle
diente zusätzlich ein Ansatz ohne Probe. Unterschiedliche Konzentrationen an Co-Fak-
toren wurden zur Aktivitätsbestimmung eingesetzt und die Abnahme der Absorption von
NAD(P)H bei 340 nm im Fünffachansatz gemessen. Das Reaktionsvolumen betrug bei
Ansätzen unter 1000 mM Co-Faktor 200 µL. Bei Ansätzen mit Konzentrationen über
1000 mM wurde das Volumen auf 150 µL reduziert. Das limitierende Substrat der Reak-
tionsansätze war in allen Fällen der Co-Faktor, welcher für jede Aktivitätsmessung frisch
angesetzt wurde. PBS wurde zuerst vorgelegt, anschließend erfolgte die Zugabe des
Co-Faktors entsprechend der Konzentration im Reaktionsansatz. Mit Zugabe der Probe
(20 µL) zum Ansatz wurde die MTP für 3 min bei 30 ◦C inkubiert. Die Reaktion wurde
durch Zugabe von D-GalA (50 mM im Ansatz) und kurzer Durchmischung gestartet und
die Kinetik für 15 min bei 340 nm gemessen (Multiscan™FC, Thermo Fisher Scientific,
Waltham, USA).

56



4.3 Analytische Methoden

vX =
∆cNAD(P)H · VR

∆t · VP · cX
=

∆A340nm · VR · 106

∆t · εNAD(P)H · d · VP · cX
(4.6)

vX spezifische Enzymaktivität, U mg-1

∆cNAD(P)H∆t Änderung der Co-Substratkonzentration über die Zeit, µM min-1

VR Gesamtvolumen der Reaktion, L

VP Volumen der zugegebenen Probe, L

cX eingesetzte Biotrockenmassekonzentration, g L-1

A340nm
∆t Änderung der Absorption bei 340 nm über die Zeit, min-1

εNAD(P)H molarer Extinktionskoeffizient von NAD(P)H bei 340 nm, L mol-1 cm-1

d Schichtdicke der Probe, cm

Die Einheit der Enzymaktivität, ein Unit (U), beschreibt die Reduktion von 1 μmol Co-
Substrat pro Minute. Die Bestimmung der Enzymaktivität aus Zelllysat erfolgte aus An-
fangsreaktionsgeschwindigkeiten der Reduktion. Dazu wurde aus den insgesamt 150
Datenpunkten der Kinetikmessung (15 min) mithilfe der Software MATLABR2017b (9.3)
die maximale Steigung der linearen Regression über 20-100 Datenpunkte ermittelt. Re-
gressionen mit einem Bestimmtheitsmaß R2 kleiner 0,98 fanden dabei keine Berück-
sichtigung.
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5 Ergebnisse und Diskussion1

5.1 Charakterisierung des Basisstamms

Zur Bereitstellung des Biokatalysators für die Biotransformation von D-GalA in S. ce-
revisiae wurden rekombinante Stämme mit unterschiedlichem parentalen Hintergrund
vom Kooperationspartner hergestellt. Der Stamm S. cerevisiae CEN.PK2-1C stellt da-
bei den übergeordneten Parentalstamm dar, aus dem sich der Stamm S. cerevisiae
EBY.VW4000 ableitet (Wieczorke et al. 1999). Im S. cerevisiae EBY.VW4000 wurden
sukzessive 18 Gene der Hexose-Transporterfamilien deletiert und mit zusätzlichen De-
letionen das Wachstum dieses Stammes auf Hexosen fast vollständig abgeschaltet.
Da die Parentalstämme S. cerevisiae CEN.PK2-1C und S. cerevisiae EBY.VW4000
nicht oder erst nach langer Adaptionsphase Sorbitol langsam verstoffwechseln, wurde
Fruktose als Kohlenstoffquelle gewählt, da diese das erste Zwischenprodukt des Sorbi-
tolabbaus darstellt. In den später verwendeten rekombinanten S. cerevisiae Stämmen
waren unterschiedliche Sorbitoldehydrogenasen exprimiert, welche Sorbitol zu Frukto-
se oxidieren. Neben der Kohlenstoffquelle (Glukose bzw. Fruktose) wurde auch das
Medium (Hefeextrakt-Pepton-Medium (YEP, yeast extract peptone) bzw. synthetisches
Komplettmedium (SC, synthetic complete)) verglichen (Abschnitt 4.1.2).

1Teile der Ergebnisse sind publiziert in:
Wagner J., Schäfer D., von den Eichen N., Haimerl C., Harth S., Oreb M., Benz J. P., Weuster-Botz
D. (2021) D-galacturonic acid reduction by S. cerevisiae for L-galactonate production from extracted
sugar beet press pulp hydrolysate. Appl Microbiol Biotechnol 105: 5795–5807.
Harth S., Wagner J., Sens T., Choe J., Benz J. P., Weuster-Botz D., Oreb M. (2020) Engineering
cofactor supply and NADH-dependent D-galacturonic acid reductases for redox-balanced production
of L-galactonate in Saccharomyces cerevisiae. Sci Rep 10:19021.
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Abbildung 5.1: Vergleichende Satzkultivierung des parentalen S. cerevisiae Stamms
CEN.PK2-1C mit Glukose in HEP-Medium ( ) und SC-Medium ( ) und
mit Fruktose ( ) in SC-Medium. Kultivierungen wurden mit 2 % (w/v)
Kohlenstoffquelle (C-Quelle) in kontrollierten Rührkesselbioreaktoren
durchgeführt (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 1,2 bzw. 0,6 L,
NStart=200 min-1). Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von C-Quelle,
Biotrockenmasse, Ethanol, Glycerin und Acetat über die Prozesszeit.

Das Wachstum mit YEP-Medium war besser als mit definiertem SC-Medium. Die ma-
ximale Wachstumsrate mit Glukose bis zu einer Prozesszeit von sechs Stunden war in
YEP-Medium mit 0,75 h-1 um 25 % höher als in SC-Medium (0,6 h-1). Dafür lag der Aus-
beutekoeffizient YX/Co-S um 15 % niedriger mit YEP-Medium als mit SC-Medium (0,17 g
BTM g-1 Glukose bzw. 0,20 g BTM g-1 Glukose, Abbildung 5.1). Die Biotrockenmasse-
konzentration nach Glukoseverbrauch war ähnlich (3,65 g L-1 bzw. 3,54 g L-1), genau-
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so die höchste gemessene Ethanolkonzentration (7,65 g L-1 bzw. 6,65 g L-1). Acetat
(0,56 g L-1 bzw. 0,67 g L-1) und Glycerin (0,24 g L-1 bzw. 0,41 g L-1) wurden bis acht
Stunden Prozesszeit in geringen Konzentrationen gebildet (Abbildung 5.1). Insgesamt
konnten keine großen Unterschiede des Wachstums von S. cerevisiae CEN-PK2-1C
in YEP-Medium und SC-Medium festgestellt werden. Hingegen war das Wachstum mit
Fruktose leicht verzögert und auch die maximale Wachstumsrate war mit 0,4 h-1 nied-
riger als mit Glukose (Abbildung 5.1). Ansonsten glich der Verlauf der gebildeten Se-
kundärmetabolite dem der auf Glukose in SC-Medium gebildeten (Abbildung 5.1). Hier
wurden leicht höhere Konzentrationen an Acetat (1,01 g L-1) und Glycerin (0,54 g L-1)
bis acht Stunden Prozesszeit gemessen. Die Konzentration von Ethanol lag nach acht
Stunden Prozesszeit bei 4,99 g L-1 (Abbildung 5.1).

Diskussion

Der Parentalstamm S. cerevisiae CEN.PK2-1C zeigt sowohl mit YEP als auch mit SC-
Medium vergleichbareWachstumsraten wie in der Literatur angegeben (Bérangère et al.
2012, Weuster-Botz und Takors 2018). Auch der Ausbeutekoeffizient YX/Co-S war ver-
gleichbar mit Literaturdaten von Satzprozessen (Paciello et al. 2014) und lag mit 0,17 g
BTM g-1 Glukose in YEP-Medium etwas höher als in SC-Medium (0,16 g BTM g-1 Glu-
kose bzw. Fruktose). Die etwas langsamere Verstoffwechselung von Fruktose gegen-
über Glukose wurde besonders bei Hefen zur Weinherstellung festgestellt (Tronchoni
et al. 2009). Die Verzögerung des Wachstums mit Fruktose wurde den unterschiedli-
chen Kinetiken der Hexokinasen, also den Glukose und Fruktose phosphorylierenden
Enzymen, zugeschrieben (Berthels et al. 2004).

Aufnahme und inhibierende Wirkung des Edukts

Um zu überprüfen, ob der Parentalstamm S. cerevisiae CEN.PK2-1C in der Lage ist, bei
alleiniger Zurverfügungstellung von D-GalA ohne andere C-Quellen diese aufzunehmen
und zu verstoffwechseln, wurden Satzprozesse in SC-Medium mit 0,5 % (w/v) D-GalA
in kontrollierten Rührkesselreaktoren bei pH 5 durchgeführt (Daten nicht gezeigt). Es
wurde weder eine Abnahme von D-GalA beobachtet noch Wachstum des Stammes.
Das bedeutet einerseits, dass der parentale Stamm und folglich die von ihm abgelei-
teten Stämme nicht in der Lage sind, auf den Medienbestandteilen des SC-Mediums
zu wachsen. Gleichzeitig kann der Parentalstamm S. cerevisiae CEN.PK2-1C D-GalA
nicht über passive Transportmechanismen bei pH 5 aufnehmen.
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5.2 Biotransformationen mit Glukose als Co-Substrat

5.2.1 Vergleich unterschiedlicher Stämme

Es wurden insgesamt sieben unterschiedliche rekombinante S. cerevisiae hinsichtlich
ihrer Biotransformation von D-GalA zu L-GalOA mit Glukose in Satzprozessen im Rühr-
kesselreaktor verglichen (siehe Tabelle 4.1 für eine Übersicht für die Genotypen der
Stämme). Für die Biotransformation mit Glukose wurden die Stämme SiHY027, Si-
HY040 und SiHY041 bereitgestellt, welche D-GalA mithilfe einer D-GalA-Reduktase oh-
ne bzw. mit einer oder zwei Mutationen gekoppelt an NADPH- bzw. (mit Mutationen)
NADH reduzieren sollten. Außerdem wurden Stämme mit adh1-Deletion (SiHY036 und
SiHY037) und Mehrfachintegration der mutierten D-GalA-Reduktasen (SiHY057 und Si-
HY058) untersucht.

Biotransformation mit NADPH-abhängigen Reduktasen

Eine Kopplung der Biotransformation von D-GalA zu L-GalOA über glykolytische Stoff-
wechselwege setzt die Bereitstellung von Reduktionsäquivalenten für die Reduktion des
Edukts mit D-GalA-Reduktasen voraus. Der S. cerevisiae Stamm SiHY027 verfügt über
die D-GalA-Reduktase AnGar1 aus A. niger , welche NADPH-abhängig die Reaktion ka-
talysiert. Gleichzeitig ist dieser Stamm aufgrund seines parentalen Hintergrunds in der
Lage, Hexosen, wie beispielsweise Glukose, zu importieren und zu verstoffwechseln.
Mit der Integration des Gens für einen D-GalA-Transporter aus A. niger (AnGAT) kann
der Stamm außerdem D-GalA importieren.

Der S. cerevisiae Stamm SiHY027 wurde in Satzprozessen in kontrollierten Rührkes-
selreaktionen in synthetischem Komplettmedium (SC-Medium) mit 0,6 % (w/v) Glukose
und 0,5 % (w/v) D-GalA bei 30◦C und pH 5 kultiviert.
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Abbildung 5.2: Satzkultivierung des rekombinantenS. cerevisiaeStammes SiHY027mit
0,6 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrol-
lierten Rührkesselbioreaktor (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 1,2 L,
NStart=200 min-1). Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von Glukose ( ),
Biotrockenmasse ( ) und Gelöstsauerstoff im Medium ( ) sowie von D-
GalA ( ), L-GalOA ( ) und der Sekundärmetabolite Ethanol ( ), Gylcerin
( ) und Acetat ( ) über die Prozesszeit.

Es konnte keine Zunahme der BTM innerhalb der ersten 20 h Prozesszeit beobach-
tet werden. Erst ab 23 h Prozesszeit sanken die Glukosekonzentration und die Gelöst-
sauerstoffkonzentration imMedium (Abbildung 5.2). Nach 39 h Prozesszeit war die Koh-
lenstoffquelle verbraucht und es konnten fermentative Nebenprodukte im Medium ge-
messenwerden. Für Ethanol wurden bei 39 h Prozesszeit Konzentrationen von 2,17 g L-1

gemessen, welche bis zum Prozessende bei 72 h auf einen Wert von 1,4 g L-1 sanken
(Abbildung 5.2). Auch Glycerin akkumulierte bis Prozessende nach 72 h zu einer Kon-
zentration von 0,47 g L-1 im Medium. Im Gegensatz zu Ethanol wurde Glycerin nicht
wieder verstoffwechselt. Die Biomassebildung fand überwiegend zwischen 22 h - 36 h
Prozesszeit statt bis zu einer finalen Konzentration von 0,94 g L-1. Der Ausbeuteko-
effizient YX/Co-S lag bei 0,13 g BTM g-1 Glukose und ist um 58 % niedriger als mit dem
Wildtypstamm S. cerevisiaeCEN.PK2-1C (0,25 g BTM g-1 Glukose, Abschnitt 5.1). Über
den gesamten Prozessverlauf konnte keine Bildung des Produkts L-GalOA verzeichnet
werden. Auch eine Aufnahme von D-GalA durch die rekombinanten Hefezellen wurde
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5 Ergebnisse und Diskussion

nicht beobachtet. Analytisch ergab sich die Problematik, dass Glukose und L-GalOA
eine ähnliche Retentionszeit mit der verwendeten HPLC-Säule (Aminex HPX-87H, Bio-
Rad Laboratories, Inc., USA) und Methode hatten (Abschnitt 4.3.2). Das führte zu einer
Überlagerung der Signale im Brechungsindex-Detektor, wenn beide Stoffe im Medium
vorlagen. Anders als Glukose absorbiert L-GalOA jedoch bei 210 nm, weswegen für
Satzprozesse mit Glukose der UV-Detektor der HPLC zur Bestimmung der L-GalOA-
Konzentration verwendet wurde. Die Kohlenstoffbilanz des Satzprozesses konnte bei al-
len Probenahmezeitpunkten zu mindestens 90 % geschlossen werden (Abbildung 5.3).
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Abbildung 5.3: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY027 mit 0,6 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v)
D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die Balken
stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu
den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jeweiligen Kom-
ponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu jedem Zeitpunkt zu über 90 %
geschlossen werden.

Diskussion

Das Wachstum des rekombinanten S. cerevisiae Stammes SiHY027 mit Glukose war
deutlich verzögert im Vergleich zumParentalstamm.Mit D-GalA imMedium setzteWachs-
tum erst nach 20 h Prozesszeit ein. Verzögerungsphasen zu Beginn von Satzprozessen
können die unterschiedlichsten Ursachen haben (Hamill et al. 2020, Vermeersch et al.
2019), wobei die Expression der nicht-nativen Gene für die D-GalA-Reduktase und den
AnGat Transporter eine Rolle spielen könnte, da sie die metabolische Last durch die zu-
sätzliche Proteinbiosynthese dieser Proteine erhöht. Gleichzeitig ist für schwache Säu-
ren, wozu auch D-GalA zählt, bekannt, dass sie zu einer verlängerten Verzögerungs-
phase bei S. cerevisiae führen (Guo und Olsson 2016).
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5.2 Biotransformationen mit Glukose als Co-Substrat

Dass kein Biotransformationsprodukt gebildet wurde hat allerdings andere Gründe. Die
Reduktase AnGar1 aus A. niger ist, ähnlich ihrem homologen Enzym TrGar1 aus T. re-
seei, vermutlich nicht in der Lage, D-GalA in einer NADH-abhängigen Reaktion zu re-
duzieren (Harth et al. 2020, Martens-Uzunova und Schaap 2008). Dies lassen auch
die hier gezeigten Ergebnisse des Satzprozesses mit rekombinanten S. cerevisiae Si-
HY027 mit genomisch integrierter NADPH-abhängiger D-GalA-Reduktase AnGar1 ver-
muten. Über die gesamte Prozesszeit konnte keine Produktion von L-GalOA beobachtet
werden. NADH scheint nicht als Co-Faktor für die AnGar1 fungieren zu können, denn
überschüssiges NADH aus der Glykolyse wurde nicht zur Produktbildung verwendet,
sondern floss in Stoffwechselwege zur Ethanol- und Glycerinbildung (Abbildung 5.2).
Während NADH vornehmlich in katabolen Stoffwechselwegen wie beispielsweise der
Glykolyse Verwendung findet, spielt NADPH eine größere Rolle im anabolen Metabolis-
mus (Dijken und Scheffers 1986). NADPH-verbrauchende Reaktionen im Zytoplasma
sind die Lipidsynthese (Botham und Ratledge 1979) und Aminosäurensynthese (Brui-
nenberg et al. 1983), welche bei Zellwachstum das verfügbare NADPH im Zytoplasma
reduzieren. Hefe ist es möglich, NADPH im Pentose Phosphat Weg (PPP) zu generie-
ren, in dem je nach Kultivierungsbedingungen bis zu 65 % aller Kohlenstoffe der aufge-
nommen Glukose abgebaut werden (Botham und Ratledge 1979). Der Co-Faktor wird
aber größtenteils für native, assimilatorische Reaktion des Zellwachstums verwendet.
Die NADPH-abhängige Reduktion von D-GalA ist deswegen nur möglich, wenn eine zu-
sätzliche, NADPH regenerierende Reaktion stattfindet, beispielsweise bei der Oxidation
eines Co-Substrats.
Die mengenmäßig am häufigsten in Zuckerrübenschnitzelhydrolysat vorkommenden
Zucker, die S. cerevisiae abbauen kann, werden über die Glykolyse abgebaut und stel-
len als Co-Faktor nur NADH zur Verfügung. Mit AnGaaA aus A. niger exisitiert zwar eine
NADH-akzeptierende D-GalA-Reduktase. Deren katalytische Effizienz ist allerdings um
ein 50-faches niedriger als das NADPH-abhängige Enzym AnGar1 (Martens-Uzunova
und Schaap 2008). Um die L-GalOA-Produktion an die Glykolyse zu koppeln wurde
deswegen vom Kooperationspartnern versucht, durch gezielte Mutation einzelner Ami-
nosäuren im katalytischen Zentrum des Enzyms die Co-Faktor-Akzeptanz zu NADH zu
verschieben.

Biotransformation mit mutierten D-GalA-Reduktasen

Der gezielte Austausch von Aminosäuren in der Co-Faktor-Bindetasche des Enzyms
sollte die Akzeptanz zu NADH verschieben und damit die Kopplung der Reduktion von
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5 Ergebnisse und Diskussion

D-GalA an die Glykolyse ermöglichen. Daraus resultierten zwei unterschiedliche Enzy-
me auf Basis der AnGar1 aus A. niger . In der AnGar1*-Mutante wurde Lysin an Stelle
261 in der Aminosäuresequenz zu Methionin ausgetauscht (K261M). Die Doppelmutan-
te AnGar1** trug zusätzlich zu dieser Mutation noch eine weitere an Stelle 267 der Ami-
nosäuresequenz, bei der Arginin zu Leucin ausgetauscht war (R267L) (Abschnitt 4.1.1).
Die rekombinanten S. cerevisiae Stämme SiHY040 (AnGar1*) und SiHY041 (AnGar1**)
wurden in Satzprozessen mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v) D-GalA sowie bei pH 5
und 30 ◦C hinsichtlich ihrer an die Glykolyse gekoppelten Biotransformation von D-GalA
miteinander verglichen (Abbildung 5.4).

Mit initialen 10 g L-1 Glukose konnten in beiden Satzprozessen ähnliche Biomassekon-
zentrationen nach fast 72 h von 2,0 g L-1 (AnGar1*) und 1,7 g L-1 (AnGar1**) erzielt
werden. Das entspricht einem Ausbeutekoeffizienten YX/Co-S von 0,14 g BTM g-1 Gluko-
se bzw. 0,09 g BTM g-1 Glukose. Es konnte eine leichte Verzögerung des Wachstums
beim Stamm mit der Reduktase-Einfachmutante um ca. 6 h beobachtet werden, die der
Stamm mit Reduktase-Doppelmutante nicht zeigte (Abbildung 5.4). In beiden Satzpro-
zessen wurden über die gesamte Prozesszeit Sekundärmetabolite gebildet, die bis zum
Prozessende zum Teil auch wieder verbraucht wurden (Abbildung 5.4). Die maximalen
gemessenen Konzentrationen der Sekundärmetabolite lagen bei beiden Stämmen mit
Reduktase-Varianten ähnlich hoch. Ethanol akkumulierte mit S. cerevisiae SiHY40 nach
46 h auf eine Konzentration von 1,76 g L-1 (AnGar1*) und mit S. cerevisiae SiHY041 auf
2,85 g L-1 (AnGar1**) nach 28 h Prozesszeit. Der Verlauf von Glycerin und Acetat ähnelt
sich in beiden Satzprozessen und maximale gemessene Konzentrationen von Glycerin
lagen bei 0,72 g L-1 nach 46 h Prozesszeit (AnGar1*) bzw. 0,74 g L-1 nach 30 h Pro-
zesszeit (AnGar1**) und von Acetat bei 0,48 g L-1 nach 30 h Prozesszeit (AnGar1*) bzw.
0,57 g L-1 nach 28 h Prozesszeit (AnGar1**).
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Abbildung 5.4: Vergleichende Satzkultivierung der rekombinanten S. cerevisiae Stäm-
me SiHY040 ( ) und SiHY041 ( ) mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v)
D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor (T=30◦C,
pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 0,6 L, NStart=200 min-1). Zeitlicher Verlauf der
Konzentrationen von Glukose, Biotrockenmasse, sowie von D-GalA, L-
GalOA, Ethanol, Glycerin und Acetat über die Prozesszeit. Berechnete
Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S (mol mol-1), YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S (g
g-1).
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5 Ergebnisse und Diskussion

Unterschiedlich waren hingegen die maximalen Produktkonzentrationen in den Satz-
prozessen. Mit dem S. cerevisiae Stamm mit Einfachmutante der D-GalA-Reduktase
konnten mit 0,73 g L-1 nach 72 h Prozesszeit um 215 % mehr L-GalOA gebildet wer-
den, als mit dem S. cerevisiae Stamm mit Doppelmutante (0,34 g L-1 nach 72 h Pro-
zesszeit). Interessanterweise ist die Bildung des Produkts erst nach Verbrauch von
Glukose ab ca. 48 h Prozesszeit zu beobachten (Abbildung 5.4). Mit der langsamen
Verstoffwechselung von hauptsächlich Ethanol fand in beiden Prozessen erst hier die
Biotransformation von D-GalA statt. Der daraus berechnete Ausbeutekoeffizient YP/Co-S

lag bei 0,05 mol L-GalOA mol-1 EtOH (AnGar1*) und 0,02 mol L-GalOA mol-1 EtOH (An-
Gar1**). Die Selektivität YP/E lag im Satzprozess mit S. cerevisiae SiHY040 (AnGar1*)
bei 0,94 mol L-GalOA mol-1 D-GalA, während sie im Satzprozess mit S. cerevisiae Si-
HY041 (AnGar1**) bei 0,88 mol L-GalOA mol-1 D-GalA lag. Sowohl im Satzprozess mit
S. cerevisiae SiHY040 (AnGar1*) als auch mit S. cerevisiae SiHY040 (AnGar1**) konnte
die Kohlenstoffbilanz zu mindestens 90 % zu jedem Probenahmezeitpunkt geschlossen
werden (siehe Abbildung 9.1 und Abbildung 9.2 im Anhang für Abbildungen).

Diskussion

Die Kopplung der Reduktion von D-GalA an die Glykolyse konnte mit mutierten D-GalA-
Reduktasen realisiert werden. Im Gegensatz zur Wildtyp-Reduktase (Abschnitt 5.2.1)
ermöglichte der Austausch spezifischer Aminosäuren im katalytischen Zentrum der An-
Gar1 die Produktion von L-GalOA mit Glukose als Co-Substrat. Die Mutation K261M
vermittelt dabei eine Akzeptanz von NADH als Co-Faktor und ist dadurch NADPH-un-
abhängig in der Lage, D-GalA zu reduzieren. Der Austausch einer weiteren Aminosäu-
re im katalytischen Zentrum (R267L) führt zu keiner Verbesserung der enzymatischen
Aktivität in NADH-gekoppelten Stoffwechselwegen, was anhand niedrigerer finaler Pro-
duktkonzentrationen festgestellt werden konnte. Insgesamt konnten nur 15% (AnGar1*)
bzw. 7 % (AnGar1**) der eingesetzten D-GalA zum Produkt umgewandelt werden, wo-
bei der Stammmit Reduktase-Doppelmutante bei gleichen Bedingungen nur halb soviel
Produkt wie der mit Reduktase-Einfachmutante bildete. Aus strukturbiologischer Sicht
kann nicht abschließend festgestellt werden, was die verringerte Produktbildung mit der
Reduktase-Doppelmutante verursachte. In der Reduktase-Einfachmutante ist durch den
noch vorhandenen Arginin-Rest an Stelle 267 der Aminosäuresequenz die Co-Faktor-
Bindetasche noch ausgeprägter als bei Austausch dieses Restes in der Reduktase-Dop-
pelmutante (siehe Homologiemodell Abbildung 4.1). Die daraus resultierende schlech-
tere Stabilisierung des Co-Faktors im katalytischen Zentrum des Enzyms könnte für die
verminderte Aktivität verantwortlich sein.
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5.2 Biotransformationen mit Glukose als Co-Substrat

Generell wird überschüssiges NADH aus glykolytischen Stoffwechselwegen nicht zur
Biotransformation von D-GalA verwendet, sondern in Stoffwechselwegen des Ethanol-
und Glycerinaufbaus reoxidiert (Gancedo et al. 1968). Obwohl die initiale Glukosekon-
zentration mit 10 g L-1 nicht hoch ist, tritt trotzdem durch den Crabtree-Effekt induziertes
fermentatives Verhalten von S. cerevisiae auf. Zusätzlich fand keine direkt an die Glyko-
lyse gekoppelte Produktbildung statt, vielmehr wurde L-GalOA erst nach vollständigem
Verbrauch von Glukose gebildet. Die Verstoffwechselung von Ethanol zu Acetaldehyd
generiert NADH (Rodrigues et al. 2006), welches wiederum für die Reduktion von D-
GalA verwendet werden kann. Diese Reaktion ist vermutlich auch hauptsächlich für die
Produktbildung verantwortlich. Acetaldehyd wird dann über weitere Schritte über Acetyl-
CoA in den Citratzyklus eingeschleust (Feldmann 2012). Ein weiterer Grund für die nied-
rige Produktbildung ist auch, dass für die ein Molekül NADH verbrauchende Hinreaktion
von D-GalA zu L-GalOA keine Rückreaktion eingebracht wurde, welche ein zusätzliches
NADH generiert. Die Gesamtreaktion der Reduktion ist netto für S. cerevisiae ein Verlust
von NADH und deswegen vermutlich nicht favorisiert. Für eine effiziente Biotransforma-
tion müsste folglich ein Überschuss an NADH generiert werden. Trotzdem war, anders
als mit der Wildtyp Reduktase, durch den gezielten Austausch von Aminosäuren die
NADH-gekoppelte Reduktion von D-GalA möglich, was die Grundlage für die NADH-
Kopplung der Reaktion darstellt.

Biotransformation mit adh1-Deletionsstämmen

In Satzprozessen mit rekombinanten S. cerevisiae Stämmen, die die Gene für NADH-
nutzende Reduktasen trugen, wurde durch fermentatives Verhalten der Stämme (Crab-
tree-Effekt) Ethanol gebildet. Die diese Reaktion katalysierenden Alkoholdehydrogena-
sen verbrauchen bei der Reduktion von Acetaldehyd ein NADH zur Bildung von Ethanol
(De Smidt et al. 2008). Um die Verfügbarkeit von NADH für die Reduktion von D-GalA
zu erhöhen, wurden deswegen Stämme vom Kooperationspartner bereitgestellt, welche
die hauptsächlich aktive Alkoholdehydrogenase ADH1 deletiert hatten. Diese rekombi-
nanten S. cerevisiae Stämme trugen außerdem die Gene für die Einfach- (SiHY036)
bzw. Doppelmutante (SiHY037) der D-GalA-Reduktase, was eine NADH-gekoppelte
Biotransformation erlaubt. In Satzprozessen in Rührkesselreaktoren wurde die Biotrans-
formation dieser Stämme mit dem Ausgangsstamm S. cerevisiae SiHY040 verglichen
(Abschnitt 5.2.1). Die Kultivierungen wurden mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v) D-
GalA in SC-Medium bei einer Temperatur von 30 ◦C und einem pH von 5 durchgeführt.
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Abbildung 5.5: Satzkultivierung der rekombinanten S. cerevisiae ∆adh1-Stämme Si-
HY036 ( ) und SiHY037 ( ) im Vergleich zum Ausgangsstamm SiHY040
( ) mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kon-
trollierten Rührkesselbioreaktor (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 0,6 L,
NStart=200 min-1). Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von Glukose,
Biotrockenmasse, sowie von D-GalA, L-GalOA, Ethanol, Glycerin und
Acetat über die Prozesszeit. Berechnete Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S
(mol mol-1), YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S (g g-1).
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5.2 Biotransformationen mit Glukose als Co-Substrat

Die Begasungsrate wurde konstant bei 0,5 vvm gehalten, während die Rührerdrehzahl
um je 50 min-1 erhöht wurde, wenn die Sauerstoffsättigung unter 30 % im Medium fiel,
um aerobes Wachstum der Hefezellen zu gewährleisten.

Wie auch beim Ausgangsstamm S. cerevisiae SiHY040 trat mit dem ∆adh1-Stamm
mit integrierter Reduktase-Einfachmutante eine Verzögerung des Wachstums auf und
es kam erst nach 24 h Prozesszeit zu einer Zunahme der Biomasse. Der Verlauf der
Biotrockenmassekonzentration ähnelte dem des Ausgangsstammes S. cerevisiae Si-
HY040, es wurden finale Konzentrationen von 1,75 g L-1 BTM nach 72 h Prozesszeit
erreicht (Abbildung 5.5). Im Gegensatz dazu war die finale Biomassekonzentration des
∆adh1-Stammes mit Reduktase-Doppelmutante etwas niedriger (1,52 g L-1). Gleichzei-
tig zeigte dieser Stamm mit Glukose keine Wachstumsverzögerung, bereits nach 4 h
Prozesszeit konnte Wachstum beobachtet werden (Abbildung 5.5). Insgesamt waren fi-
nale Produktkonzentrationen nach 72 h Prozesszeit bei beiden Stämmen nicht höher als
beim Ausgangsstamm S. cerevisiae SiHY040. Es konnten maximal 0,58 g L-1 L-GalOA
(AnGar1*) bzw. 0,51 g L-1 (AnGar1**) produziert werden (0,73 g L-1 mit S. cerevisiae
SiHY040). Dafür waren maximal gemessene Nebenproduktkonzentrationen höher als
mit dem Ausgangsstamm.
Besonders Glycerin akkumulierte mit S. cerevisiae SiHY036 bis zu einer Prozesszeit
von 72 h zu 1,99 g L-1 (2,75-fach höher), bzw. mit S. cerevisiae SiHY037 bis zu einer
Prozesszeit von 72 h zu 3,18 g L-1 (4,4-fach höher) im Vergleich zu 0,72 g L-1 nach
72 h Prozesszeit mit S. cerevisiae SiHY040 (Abbildung 5.5). Auch die gebildete Men-
ge an Acetat war mit den ∆adh1-Mutanten leicht erhöht (0,58 g L-1 mit S. cerevisiae
SiHY036 nach 49 h Prozesszeit bzw. 0,80 g L-1 mit S. cerevisiae SiHY037 nach 49 h
Prozesszeit im Vergleich zu 0,48 g L-1 mit S. cerevisiae SiHY040 nach 30 h Prozess-
zeit). Lediglich die Ethanolkonzentration mit ∆adh1-Mutanten war deutlich reduziert im
Vergleich zum Ausgangsstamm S. cerevisiae SiHY040 (Abbildung 5.5). Hier konnten
nur maximale Konzentrationen von 0,34 g L-1 (S. cerevisiae SiHY036 nach 49 h Pro-
zesszeit) bzw. 0,67 g L-1 (S. cerevisiae SiHY037 nach 23 h Prozesszeit) gemessen
werden. Die Selektivität YP/E lag bei allen drei verglichenen S. cerevisiae Stämmen über
90 % (S. cerevisiae SiHY040: 0,94 mol L-GalOA mol-1 D-GalA, S. cerevisiae SiHY036:
0,98 mol L-GalOA mol-1 D-GalA und S. cerevisiae SiHY037: 0,92 mol L-GalOA mol-1 D-
GalA, Abbildung 5.5). Der Ausbeutekoeffizient YX/Co-S unterschied sich leicht zwischen
den Stämmen. Während S. cerevisiae SiHY040 einen Wert von 0,16 g BTM g-1 Gluko-
se erzielte, waren es mit S. cerevisiae SiHY036 nur noch 0,12 g BTM g-1 Glukose und
mit S. cerevisiae SiHY037 0,07 g BTM g-1 Glukose. Der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S war
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hingegen bei allen drei S. cerevisiae Stämmen kleiner als 0,05 mol L-GalOA mol-1 Glu-
kose (Abbildung 5.5). Sowohl im Satzprozess mit S. cerevisiae SiHY036 als auch mit
S. cerevisiae SiHY037 konnte die Kohlenstoffbilanz zu mindestens 90 % geschlossen
werden (siehe Abbildung 9.3 und Abbildung 9.4 im Anhang für Abbildungen).

Diskussion

Die Strategie, die Verfügbarkeit von NADH für die Reduktion von D-GalA durch die Dele-
tion der Alkoholdehydrogenase ADH1 zu erhöhen, war nur teilweise erfolgreich. Grund-
sätzlich konnte eine Reduzierung der Ethanolproduktion im Vergleich zum Ausgangs-
stamm erzielt werden (Abbildung 5.5). Wie auch in anderen Studien bereits gezeigt,
führte die alleinige Ausschaltung der ADH1 aber nicht zu einem vollständigen Stopp der
Ethanolproduktion (Ida et al. 2012). Grund ist vermutlich, dass S. cerevisiae eine Viel-
zahl von ADH-Isozymen besitzt (Drewke et al. 1990). Diese erfüllen unterschiedliche
“Aufgabenbereiche” bezüglich des Ethanolstoffwechsels, so ist beispielsweise ADH1
hauptsächich für die Oxidation von Acetaldehyd zu Ethanol verantwortlich (Leskovac
et al. 2002), während ADH2 die Rückreaktion, also die Reduktion von während des
aeroben Wachstums gebildetem Ethanol katalysiert (De Smidt et al. 2008). Trotzdem
konnte in mehreren Studien beobachtet werden, dass eine vollständige Unterdrückung
der Ethanolproduktion durch Deletion von mindestens sechs ADHs möglich ist (Drewke
et al. 1990, Ida et al. 2012).

Vermutlich kam es durch die Hochregulierung isozymer adh-Gene zur Ethanolproduk-
tion in Satzprozessen mit ∆adh1-Stämmen (Ida et al. 2012). Theoretisch resultiert aus
der geringeren Ethanolbildung ein NADH-Überschuss. Trotzdem fand keine erhöhte
Reduktion von D-GalA mit mutierten D-GalA-Reduktasen statt und die biomasse- und
substratspezifischen Produktausbeuten mit den ∆adh1-Stämmen waren in etwa ver-
gleichbar mit denen des Ausgangsstamms ohne Deletion. Das überschüssige NADH
in ∆adh-Stämmen floss vermehrt in die Glycerinbildung, es wurden 2,75 - 4,4-fach hö-
here Konzentrationen an Glycerin im Vergleich zum Ausgangsstamm gemessen. Die
etwas reduzierten substratspezifischen Biomasseausbeuten mit den ∆adh-Stämmen
lassen sich gut mit der deutlich erhöhten Akkumulation von Glycerin erklären. Dieses
wurde nicht wieder verstoffwechselt und die gebundenen Kohlenstoffe nicht für die Bio-
massebildung verwendet. Eine erhöhte Glycerinbildung mit adh-Deletionsstämmen be-
stätigen mehrere Studien (De Smidt et al. 2008, Drewke et al. 1990, Ida et al. 2012).
Dieses Phänomen wird dem geblockten fermentativen Stoffwechselweg ab Acetalde-
hyd zugeschrieben, da Acetaldehyd dadurch nicht mehr zur Reoxidation von NADH
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5.2 Biotransformationen mit Glukose als Co-Substrat

verwendet werden kann (Gancedo et al. 1968). Damit werden andere Stoffwechselwe-
ge zur NAD+-Generierung angesprochen. Die Reduktion von Dihydroxyacetonphosphat
(DHAP) zu Glycerin-3-Phosphat (G3P) durch die Glycerin-3-Phosphat-Dehydrogenase
liefert ein NADH und, nach Dephosphorylierung von G3P, Glycerin (Drewke et al. 1990).
Die dem NAD(H)-Haushalt zugrundeliegenden Stoffwechselwege sind evolutionär ge-
sehen eine optimale Anpassung an Umweltbedingungen von S. cerevisiae (Dickinson
und Schweizer 2004) und die nicht-native, NADH-konsumierende Reduktion von D-GalA
ist deswegen im Redox-Haushalt benachteiligt. Um der Produktbildung durch D-GalA-
Reduktasen einen Vorteil gegenüber nativen Reaktionen zu verschaffen, können die
transformierten Gene überexpremiert werden, indem zum Beispiel die transformierte
Kopienzahl erhöht wird.

Biotransformation mit mehrfach integrierten D-GalA-Reduktasen

In allen in dieser Arbeit verwendeten rekombinanten S. cerevisiae Stämmen waren die
Gene für die D-GalA-Reduktion genomisch hinter glykolytisch aktivierten Promotoren
integriert, hauptsächlich, um eine genetische Stabilität über die langen Prozesszeiten
zu erhalten. Um die Produktivität der Hefestämme zu erhöhen, wurden auf Basis der
S. cerevisiae Stämme SiHY040 und SiHY041 weitere Rekombinanten vom Kooperati-
onspartner bereitgestellt, welche eine zusätzlich Kopie des Gens der jeweiligen D-GalA-
Reduktasemutante trugen (SiHY058 bzw. SiHY059). Theoretisch war somit die Expres-
sion doppelt so vieler Reduktasen möglich.

Es wurden aerobe Satzprozesse in SC-Medium mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v)
D-GalA bei pH 5 und 30◦C durchgeführt und mit dem Ausgangsstamm SiHY040 ver-
glichen (Abbildung 5.6). Hinsichtlich der final erreichten Biomassekonzentrationen un-
terschieden sich die Prozesse der Stämme mit doppelt integrierter Reduktase-Einfach-
(1,83 g L-1) und Reduktase-Doppelmutante (2,00 g L-1) um 8,5 % bzw. nicht vom Aus-
gangsstamm S. cerevisiae SiHY040 (2,00 g L-1, Abbildung 5.6). Mit dem Stamm, der
die Reduktase-Doppelmutante exprimiert, konnte keine ausgeprägte Wachstumsverzö-
gerung festgestellt werden, bereits ab einer Prozesszeit von 2 h konnte eine Zunah-
me der Biomasse beobachtet werden. Anders verhielt sich der Stamm mit Reduktase-
Einfachmutante. Hier wurde erst nach 22 h Wachstum beobachtet, ähnlich dem Refe-
renzstamm S. cerevisiae SiHY040 (Abbildung 5.6). Auch die Verläufe der gebildeten
Sekundärmetaboliten über die Prozesszeit waren nahezu identisch zwischen dem Re-
ferenzstamm S. cerevisiae SiHY040 und dem mit doppelt integrierter Reduktase-Ein-
fachmutante (S. cerevisiae SiHY058).
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Abbildung 5.6: Satzkultivierung der rekombinanten S. cerevisiae Stämme SiHY058 ( )
und SiHY059 ( ) mit doppelt integrierter D-GalA-Reduktase im Vergleich
zum Ausgangsstamm S. cerevisiae SiHY040 ( ) mit 1 % (w/v) Gluko-
se und 0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkessel-
bioreaktor (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 0,6 L, NStart=200 min-1).
Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von Glukose, Biotrockenmasse,
sowie von D-GalA, L-GalOA, Ethanol, Glycerin und Acetat über die Pro-
zesszeit. Berechnete Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S (mol mol-1), YP/E (mol
mol-1) und YX/Co-S (g g-1).
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5.2 Biotransformationen mit Glukose als Co-Substrat

Die maximal gemessenen Konzentrationen von Glycerin (0,61 g L-1 nach 48 h Prozess-
zeit bzw. 0,72 g L-1 nach 30 h Prozesszeit), Ethanol (2,16 g L-1 nach 48 h Prozesszeit
bzw. 1,76 g L-1 nach 48 h Prozesszeit) und Acetat (0,65 g L-1 nach 70 h Prozesszeit
bzw. 0,48 g L-1 nach 48 h Prozesszeit) unterschieden sich kaum bei S. cerevisiae Si-
HY058 bzw. S. cerevisiae SiHY040. Der rekombinante Stamm mit doppelt integrierter
Reduktase-Doppelmutante zeigte hingegen eine um die Wachstumsverzögerung der
anderen Stämme ( 20 h) nach vorne verschobene Bildung von fermentativen Nebenpro-
dukten. Die Konzentrationen lagen bei 0,61 g L-1 Glycerin (26 h Prozesszeit), 0,54 g L-1

Acetat (26 h Prozesszeit) und 2,80 g L-1 Ethanol (26 h Prozesszeit). Es wurde etwas
mehr Ethanol gebildet als mit den Vergleichsstämmen. Acetat und Ethanol wurden bis
zum Ende der Prozesszeit wieder verstoffwechselt und trugen zu einem leichten An-
stieg der Biomassekonzentration bei (Abbildung 5.6). Insgesamt konnten keine höheren
Produktkonzentrationen mit den Stämmen mit doppelt integrierter D-GalA-Reduktase
festgestellt werden. Finale Produktkonzentrationen nach 72 h Prozesszeit waren so-
gar etwas niedriger als die des Referenzstamms (0,59 g L-1 mit S. cerevisiae SiHY058
bzw. 0,20 g L-1 mit S. cerevisiae SiHY059 im Vergleich zu 0,73 g L-1 mit S. cerevisiae
SiHY040). Der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S lag bei S. cerevisiae SiHY058 und dessen
Referenzstamm S. cerevisiae SiHY040 bei 0,05 mol L-GalOA mol-1 Glukose, während
S. cerevisiae SiHY059 nur 0,01 mol L-GalOA mol-1 Glukose lieferte (Abbildung 5.6). Im
Gegensatz dazu lag der Ausbeutekoeffizient YX/Co-S bei allen Stämmen ähnlich hoch
(0,09 g BTM g-1 Glukose bzw. 0,13 g BTM g-1 Glukose). Die Selektivität YP/E lag bei
den S. cerevisiae Stämmen mit Einfachmutante der Reduktase bei 0,94 mol L-GalOA
mol-1 D-GalA (S. cerevisiae SiHY040) bzw. 0,99 mol L-GalOA mol-1 D-GalA (S. cerevi-
siae SiHY058). Für S. cerevisiae SiHY059 konnte nur eine Selektivität YP/E von 0,80 mol
L-GalOA mol-1 D-GalA berechnet werden. Sowohl im Satzprozess mit S. cerevisiae Si-
HY058 als auch mit S. cerevisiae SiHY059 konnte die Kohlenstoffbilanz zu mindestens
90 % geschlossen werden (siehe Abbildung 9.5 und Abbildung 9.6 im Anhang für Ab-
bildungen).

Diskussion

Für die industrielle Anwendung von S. cerevisiae ist es von Vorteil, entsprechende nicht-
native Gene genomisch zu integrieren, da Multicopy-Plasmide bis heute noch nicht hin-
reichend stabil für großskalige Anwendungen sind (Caunt et al. 1988, Hohnholz et al.
2017). Aufgrund dessen wurde für die Verbesserung der Produktion von L-GalOA mit
rekombinanten S. cerevisiae die Genkassette mit dem D-GalA-Reduktase-Gen mehr-
fach in das Genom des Stammes integriert, um theoretisch eine höhere Kopienzahl des
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5 Ergebnisse und Diskussion

Enzyms zu erreichen. Die daraus resultierenden rekombinanten S. cerevisiae Stämme
zeigten allerdings keine verbesserte Produktion von L-GalOA. Der Prozessverlauf war
nahezu identisch zum Ausgangsstammmit nur einem Reduktase-Gen (Abschnitt 5.2.1).
Die finalen Produktkonzentrationen unterschieden sich nur gering und es konnte nicht
mehr als 12 % (S. cerevisiae SiHY058) bzw. 4 % (S. cerevisiae SiHY059) der eingesetz-
ten D-GalA umgesetzt werden. Auch wenn die Selektivität des Stammes S. cerevisiae
SiHY059 niedriger war als mit den beiden Vergleichsstämmen, zeigten alle bisherigen
Biotransformationen, dass D-GalA stöchiometrisch zu L-GalOA umgesetzt wird und nicht
weiter von der Hefe verstoffwechselt wird. Da die Multicopy-Plasmid-Stämme des Ko-
operationspartners nicht vorlagen, konnte nicht überprüft werden, ob eine Erhöhung der
Produktbildung durch deutlich erhöhte Enzym-Kopienzahlen im Rührkesselreaktor er-
zielt werden kann. Deswegenwurde für weitere Versucheweiterhin der Ausgangsstamm
S. cerevisiae SiHY040 bzw. S. cerevisiae SiHY041 verwendet.

5.2.2 Effekt von D-GalA auf das Wachstum

In allen Satzprozessen mit Glukose und dem rekombinanten S. cerevisiae Stamm, wel-
cher das Gen für die (mutierte) D-GalA-Reduktase integriert hatte, wurde eine Wachs-
tumsverzögerung festgestellt. Um zu untersuchen, ob die Verzögerung aufgrund einer
Inhibierung von S. cerevisiae durch das Edukt D-GalA verursacht wird, wurden zwei
Satzprozesse mit dem rekombinanten S. cerevisiae Stamm SiHY040 in SC-Medium mit
1 % (w/v) Glukose in Rührkesselreaktoren durchgeführt. Zum einen Prozess wurde zu-
sätzlich 0,5 % (w/v) D-GalA zugegeben.
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Abbildung 5.7: Vergleichende Satzkultivierung des rekombinanten S. cerevisiae Stam-
mes SiHY040 mit ( ) und ohne ( ) 0,5 % (w/v) D-GalA mit 1 % (w/v)
Glukose in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor (T=30◦C,
pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 0,6 L, NStart=200 min-1). Zeitlicher Verlauf der
Konzentrationen von Glukose, Biotrockenmasse, sowie von D-GalA, L-
GalOA, Ethanol, Glycerin und Acetat über die Prozesszeit. Berechnete
Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S (mol mol-1), YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S (g
g-1).
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In beiden Prozessen wurden ähnliche finale Biomassekonzentrationen von 2,93 g L-1

(mit D-GalA) und 2,47 g L-1 (ohne D-GalA) erzielt. Allerdings war das Wachstum im Satz-
prozess mit D-GalA verzögert und eine Zunahme der Biomasse konnte erst nach über
20 h beobachtet werden (Abbildung 5.7). Im Gegensatz dazu war keine Verzögerungs-
phase im Satzprozess ohne D-GalA zu beobachten. Der Ausbeutekoeffizient YX/Co-S lag
in Prozessen mit D-GalA bei 0,30 g BTM g-1 Glukose im Vergleich zu 0,22 g BTM g-1

Glukose ohne D-GalA im Medium. In beiden Prozessen wurde Ethanol gebildet bis zu
Konzentrationen von 2,95 g L-1 ohne D-GalA nach 46 h Prozesszeit und 2,68 g L-1 mit
D-GalA nach 46 h Prozesszeit. Auch hier war die Bildung zeitverzögert um ca. 20 h, was
der Verzögerungsphase des Prozesses mit D-GalA entspricht (Abbildung 5.7). Neben
Ethanol wurde in beiden Prozessen auch Glycerin und Acetat als fermentative Neben-
produkte gebildet (Abbildung 5.7). Während im Satzprozess ohne D-GalA sich bereits
nach 24 h kaum noch Sekundärmetabolite im Medium befanden, akkumulierte Glycerin
bis Prozessende im Satzprozess mit D-GalA auf 0,69 g L-1. Acetat und Ethanol wurden
bis 48 h Prozesszeit wieder verbraucht. Gleichzeitig wurde L-GalOA wachstumsgekop-
pelt ab ca. 20 h Prozesszeit mit S. cerevisiae SiHY040 gebildet bis zu einer finalen
Konzentration von 0,62 g L-1 nach 72 h Prozesszeit. In beiden Satzprozessen konnte
die Kohlenstoffbilanz zu mindestens 90 % geschlossen werden (siehe Abbildung 9.1
und Abbildung 9.7 im Anhang für Abbildungen).

Diskussion

Die Nutzung von D-GalA in vielen bisherigen Studien erfolgte ohne D-GalA-Transporter
(Matsubara et al. 2016, Souffriau et al. 2012). Die Aufnahme von D-GalA war zumeist
langsam und bei saurem pH zu beobachten. Außerdem wurde in Präsenz von Glukose
oder Fruktose keine D-GalA transportiert. Mit der Expression des D-GalA-Transporters
Gat1 konnte eine verbesserte Aufnahme (Benz et al. 2014) und zusätzlich der inhibie-
rende Effekt von Hexosen auf den Transport von D-GalA umgangen werden.
TrotzdemwarWachstummit D-GalA als einziger Kohlenstoffquelle inS. cerevisiaeStäm-
men, die unterschiedlich heterologe Enzyme des L-GalOA-Katabolismus exprimierten,
oder in Verbindung mit Co-Substraten langsam (Jeong et al. 2020, Protzko et al. 2018).
Auch mit dem rekombinanten S. cerevisiae Stamm SiHY040 konnte eine Verzögerung
desWachstums bei Zugabe von D-GalA zumMedium festgestellt werden (Abbildung 5.7).
Die Wachstumsverzögerung durch D-GalA hat mehrere mögliche Ursachen. Zum einen
wirkt D-GalA als schwache Säure, welche nach Import ins Zytoplasma durch den leicht
höheren intrazellulären pH deprotoniert wird (Kotyk 1963, Souffriau et al. 2012). Damit
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kommt es zu einer Ansäuerung des Inneren der Zelle und zur Störung der pH-Homöosta-
se. Durch ATP-verbrauchende Protonenpumpen kann der intrazelluläre pH zwar bei ca.
pH 6 gehalten werden (Orij et al. 2009, Valli et al. 2005), das verbraucht jedoch Ener-
gie und verzögert somit das Wachstum (Orij et al. 2011). Gleichzeitig müssen die für
die Reduktion von D-GalA notwendigen Enzyme exprimiert werden und verbrauchen,
bei Verfügbarkeit von D-GalA, NADH aus glykolytischen Stoffwechselwegen. Zusätzlich
ist beim Import von D-GalA ein H+-Symporter aktiv, welcher wiederum den Energiebe-
darf der Hefezelle vergrößert (Benz et al. 2014). Zusammengefasst verzögern diese
Faktoren das Wachstum in Präsenz von D-GalA. Hinsichtlich des Produkts kann keine
Inhibierung festgestellt werden. Zu Beginn des Satzprozesses, bei dem dieWachstums-
verzögerung auftrat, lag noch kein Produkt im Medium vor und Produktbildung erfolgte
wachstumsgekoppelt (Abbildung 5.7).
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5.3 Biotransformation mit Sorbitol als Co-Substrat

Als weiterer Ansatz wurde eine Kopplung der Reduktion von D-GalA an zusätzliche
NADPHoder NADH-generierendeReaktionen verfolgt. Mit Sorbitol als Co-Substrat lässt
sich durch Integration der Sorbitol-Dehydrogenase aus Y. lipolytica YlSdr oder der nati-
ven SOR2 von S. cerevisiae bei der Oxidation von Sorbitol zu Fruktose ein zusätzliches
NADPH bzw. NADH generieren, bevor Fruktose in der Glykolyse abgebaut wird. In Kom-
bination mit der Wildtyp Reduktase AnGar1 oder den NADH-verwendenden Reduktase-
Mutanten stellt das somit eine redox-ausgeglichene Reaktionskette dar, da mit Hin- und
Rückreaktion der Co-Faktorbedarf für die Biotransformation abgedeckt wird und das
Wachstum der Zellen nominell durch Metabolisierung von Fruktose erfolgt. Die rekombi-
nanten S. cerevisiae Stämme trugen entsprechend der Co-Faktornutzung entweder die
Gene für YlSdr und AnGar1 oder Sor2 und AnGar1*/AnGar1** genomisch integriert und
die entsprechenden S. cerevisiae Stämmen SiHY001 (AnGar1), SiHY030 (AnGar1*)
und SiHY032 (AnGar1**) wurden vom Kooperationspartner bereitgestellt.

5.3.1 Vergleich unterschiedlicher Stämme

Die drei rekombinanten S. cerevisiae Stämme SiHY001, SiHY030 und SiHY032 wurden
in vergleichenden Satzprozessen in SC-Mediummit 1 % (w/v)Sorbitol und 0,5 % (w/v)D-
GalA in Rührkesselreaktoren kultiviert.

In allen Prozessen fand eine Verzögerung des Wachstums um ca. 12 h statt, bevor
eine Zunahme der Biomasse erfolgte (Abbildung 5.8). Ab ca. 36 h Prozesszeit stagnier-
te das Wachstum und es kam nur noch zu einem langsamen Aufbau der Biomasse bei
allen drei Stämmen. Nach 72 h Prozesszeit erreichten alle Stämme eine ähnliche finale
Biomassekonzentration von ca. 4 g L-1 (Tabelle 5.1). Dazu korrelierend wurde während
der ersten 48 h Prozesszeit über die Hälfte des eingesetzten Sorbitols umgesetzt, aber
nicht vollständig bis zumEnde des Prozesses verbraucht (Abbildung 5.8). Finale verblei-
bende Sorbitolkonzentrationen nach 72 h Prozesszeit waren 1,06 g L-1 mit S. cerevisiae
SiHY001 (AnGar1), 2,99 g L-1 mit S. cerevisiae SiHY030 (AnGar1*) und 1,90 g L-1 mit
S. cerevisiae SiHY032 (AnGar1**). Über die gesamte Prozesszeit konnte bei keinem
der S. cerevisiae Stämme eine signifikante Bildung von fermentativen Nebenprodukten
wie Ethanol, Glycerin oder Acetat beobachtet werden.
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Abbildung 5.8: Vergleichende Satzkultivierung der rekombinanten S. cerevisiae Stäm-
me SiHY001 ( ), SiHY030 ( ) und SiHY032 ( ) mit 1 % (w/v) Sorbitol und
0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreak-
tor (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 0,6 L, NStart=200 min-1). Zeitlicher
Verlauf der Konzentrationen von Glukose, Biotrockenmasse, sowie von
D-GalA, L-GalOA, Ethanol, Glycerin und Acetat über die Prozesszeit. Be-
rechnete Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S (mol mol-1), YP/E (mol mol-1) und
YX/Co-S (g g-1).

Nur mit dem rekombinanten S. cerevisiae Stamm SiHY001 wurden 0,18 g L-1 Acetat in-
nerhalb der ersten 24 h gebildet, die aber im Prozessverlauf wieder verbraucht wurden.
Deutliche Unterschiede gab es bei der Produktbildung. Der Stamm, welcher die Wildtyp
Reduktase trug, konnte bis Prozessende nach fast 72 h 3,58 g L-1 L-GalOA bilden. Das
entspricht 66%Umsatz der eingesetzten D-GalA-Menge. Der Stammmit Einfachmutan-
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te kam hingegen nur auf finale Produktkonzentrationen von 2,45 g L-1 (45 % Umsatz),
der mit Doppelmutante auf lediglich 0,22 g L-1 L-GalOA (4 % Umsatz). Die berechneten
Ausbeutekoeffizienten spiegeln diesen Trend wieder (Tabelle 5.1). Die Biotransforma-
tion in S. cerevisiae SiHY001 und S. cerevisiae SiHY030 konnte fast ausschließlich
während des Wachstums der S. cerevisiae Stämme beobachtet werden.

Tabelle 5.1: Berechnete Ausbeutekoeffizienten von S. cerevisiae SiHY001, S. cerevi-
siaeSiHY030 undS. cerevisiaeSiHY032 in Satzprozessenmit SC-Medium,
1 % (w/v) Sorbitol und 0,5 % (w/v) D-GalA (YP/Co-S, YP/E (mol mol-1) und
YX/Co-S, g g-1)). Der Ausbeutekoeffizient YP/E vonS. cerevisiae SiHY032 wur-
de aufgrund des geringen Bestimmtheitsmaßes R2 von 0,12 nicht berück-
sichtigt.

YP/Co-S, mol mol-1 YP/E, mol mol-1 YX/Co-S, g g-1

SiHY001 0,48 0,93 0,40
SiHY030 0,40 0,98 0,56
SiHY032 0,05 - 0,51

Der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S war umso niedriger, je mehr Mutationen die Reduktase
trug. YP/Co-S lag bei S. cerevisiae SiHY001 bei 0,48 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol, wäh-
rend in Satzprozessen mit S. cerevisiae Stämmen mit den AnGar1-Mutanten nur noch
0,40 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol (AnGar1*) und 0,03 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol erzielt
wurden. Der Ausbeutekoeffizient YX/Co-S lag hingegen bei allen drei S. cerevisiae Stäm-
men ähnlich hoch bei 0,5 g BTM g-1 Sorbitol (AnGar1: 0,4 g BTM g-1 Sorbitol, AnGar1*:
0,56 g BTM g-1 Sorbitol, AnGar1**: 0,51 g BTM g-1 Sorbitol). Gleiches galt für die Selekti-
vität YP/E der Reaktion, die bei S. cerevisiaeSiHY001 undS. cerevisiaeSiHY030 nahezu
stöchiometrisch bei 0,93 mol L-GalOA mol-1 D-GalA und 0,98 mol L-GalOA mol-1 D-GalA
lag (Tabelle 5.1). In allen drei Satzprozessen konnte die Kohlenstoffbilanz zu mindes-
tens 90 % geschlossen und somit ausgeschlossen werden, dass das Produkt L-GalOA
über unbekannte Stoffwechselwege in Hefe abgebaut wird (Abbildung 5.9).

Diskussion

Die beste Biotransformationsfähigkeit konnte mit dem Stamm, welcher die Reduktase
AnGar1 hatte, festgestellt werden. Nach 72 h wurde bei Standardprozessbedingungen
66 % der eingesetzten D-GalA umgesetzt.
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Abbildung 5.9: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung vonS. cerevisiaeSiHY001 (A),S. cerevisiaeSiHY030 (B) undS. ce-
revisiae SiHY0032 (C) mit 1 % (w/v) Sorbitol und 0,5 % (w/v) D-GalA in
SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die Balken stellen
die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu den ge-
gebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jeweiligen Komponenten
vorlagen. Die Bilanz konnte zu jedem Zeitpunkt zu über 90 % geschlos-
sen werden.
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5 Ergebnisse und Diskussion

Damit fand zwar keine vollständige Biotransformation von D-GalA bis Prozessende statt,
allerdings ist die finale Produktkonzentration die höchste gemessene im Vergleich zu al-
len bisherigen Satzprozessen mit Glukose.

Wenn man sich die Nettoreaktion der Glykolyse bis Pyruvat unter aeroben Bedingungen
anschaut, ergeben sich folgende Gleichungen aus einem Molekül Glukose oder Fruk-
tose bzw. Sorbitol:

Glukose/Fruktose + 2 NAD+ + 2 ADP + 2 Pi → 2 Pyruvat + 2 NADH + 2 H+ + 2 ATP

Sorbitol + 2 NAD+ + NAD(P)+ + 2 ADP + 2 Pi → 2 Pyruvat + 2 NADH + NAD(P)H +2 H+

+ 2 ATP

Die Strategie, einen “Überschuss” an reduzierendem Co-Faktor durch die durch YlSdr
bzw. SOR2-katalysierte Oxidation von Sorbitol zu Fruktose zu erreichen, war erfolgreich.
Das zusätzlich gewonnene NAD(P)H dieser Reaktion konnte für die Reduktion von D-
GalA durch die Reduktase genutzt werden, wenn auch in unterschiedlichem Ausmaß.
Besonders für die NADPH-gekoppelte Reduktion mit der AnGar1 konnte mit Sorbitol
Produkt gebildet werden, was in Satzprozessen mit Glukose nicht möglich war (Ab-
schnitt 5.2.1).

Mit steigender Anzahl an Mutationen der Reduktase sank allerdings die Produktaus-
beute in Satzprozessen (Abbildung 5.8). Mit der AnGar1* war die maximal erreichte
Produktkonzentration von 2,45 g L-1 trotzdem um das 3,4-fache höher als in Satzprozes-
sen mit Glukose (0,73 g L-1 L-GalOA, Abschnitt 5.2.1). Auch das kann auf die Einführung
der zusätzlich NADH-generierenden Reaktion von Sorbitol zu Fruktose mit der Sor2 zu-
rückgeführt werden. Die deutlich geringere Ausbeute mit der Doppelmutante ist haupt-
sächlich durch die deutlich verminderte Aktivität der Reduktase mit zwei Mutationen zu
erklären. Diese konnte in Enzymaktivitätsassays wie unter Abschnitt 4.3.3 methodisch
beschrieben bestätigt werden und deckt sich mit Ergebnissen von Harth et al. (2020). In
der Studie konnte eine 10-fach niedrigere Aktivität von AnGar1 mit NADH im Vergleich
zu NADPH beobachtet werden. Der spezifische Austausch von Aminosäuren in der Co-
Faktor-Bindetasche der AnGar1 führte allerdings nicht, wie erhofft, zu einer deutlichen
Verbesserung der Aktivität mit NADH. Die Mutationen resultierten in einer reduzierten
Aktivität mit NADPH, vermutlich, da die in der Bindetasche stabilisierenden elektrostati-
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5.3 Biotransformation mit Sorbitol als Co-Substrat

schenWechselwirkungen von geladenen Aminosäurerestenmit demCo-Faktor NADPH
nicht mehr vorhanden waren. Ein Aktivitätsverlust ist nicht unüblich bei Enzymen, deren
Molekularstruktur verändert wurde (Yazmin und Saab-Rinco 2013), denn katalytische
Zentren gehören zu den am höchsten konservierten Strukturen in Proteinen (Schwede
2013) und Veränderungen der Aminosäuresequenz können drastische Auswirkungen
auf die Enzymaktivität haben (Toscano et al. 2007, Wagner und Benkovic 1990). Harth
et al. (2020) konnte in seiner Studie außerdem zeigen, dass die Wildtyp Reduktase
durch NADP+ inhibiert wird und letztendlich deutlich reduzierte Aktivität mit NADH in
Präsenz von NADP+ zeigt. Auf der anderen Seite zeigten die Mutanten mit steigendem
Mutationsgrad eine höhere Insensitivität gegnüber NADP+ (Harth et al. 2020) und somit
keine Inhibition ihrer Reduktaseaktivität. Die Reduktion von D-GalA mit NADH ist zwar
grundsätzlich möglich mit den mutierten Reduktasen. Die niedrigeren Enzymaktivitäten
und daraus resultierenden niedrigen L-GalOA-Konzentrationen im Vergleich zu einer
NADPH-abhängigen Reduktion machen allerdings ein NADPH-ausgeglichenes Reakti-
onssystem attraktiver für die L-GalOA-Produktion.

Gleichzeitig konnte eine vom Wachstum der Hefezellen abhängende Produktbildung
beobachtet werden. Versuche mit ruhenden Zellen von S. cerevisiae SiHY001 (Daten
nicht gezeigt) bestätigten, dass die Biotransformation wachstumsgekoppelt ablief, da
über eine Prozesszeit von 48 h keine L-GalOA mit ruhenden Zellen gebildet wurde.
Nachdem die besten Ergebnisse mit der Wildtyp Reduktase mit Sorbitol erzielt wer-
den konnten, wurde in weiteren Versuchen nur noch der rekombinante S. cerevisiae
Stamm SiHY001 verwendet. Ein großer Nachteil des an dieses Polyol gekoppelten Re-
aktionssystems ist, dass Sorbitol nicht oder nur in sehr geringen Mengen in pektinrei-
chen Reststoffen vorkommt (Edwards und Doran-Peterson 2012, Schmitz et al. 2019).
Die Verwendung von in Hydrolysaten vorkommenden Zuckern wäre deswegen deutlich
vorteilhafter. Da aber für deren Verstoffwechselung NADPH verbraucht wird, würde ei-
ne Metabolisierung um den zur Produktbildung nötigen Co-Faktor konkurrieren (Barnett
1976). Zusätzlich ist Sorbitol ein deutlich teureres Substrat als Glukose (Zhang et al.
2013) und wird als Plattformchemikalie in unterschiedlichen Industrien verwendet (Mar-
ques et al. 2016, Silveira und Jonas 2002). Die Ausbeute an L-GalOA müsste entspre-
chen höher liegen, um die Kosten für den Einsatz von Sorbitol zu decken.
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5.3.2 Biotransformationen bei unterschiedlichem pH

Hydrolysate aus pektinreichen Reststoffen weisen durch die mengenmäßig am meis-
ten darin enthaltene D-GalA (pKS = 3,24) einen sauren pH auf. Auch unterschiedliche
Hydrolysebedingungen, beispielsweise mit Pektinase, bedingen einen sauren pH zwi-
schen pH 3 und pH 4. Da S. cerevisiae für seine hohe pH-Toleranz im Sauren bekannt
ist, wurden Satzprozesse mit dem besten rekombinanten S. cerevisiae Stamm SiHY001
bei verschiedenen pHs im Bereich pH 3 bis pH 5 in Rührkesselreaktoren untersucht und
miteinander verglichen.

Bei allen pH konnten ähnliche finale Biomassekonzentrationen festgestellt werden (Ab-
bildung 5.10). Lediglich die Biomassebildung pro Gramm Substrat Sorbitol, also der
Ausbeutekoeffizient YX/Co-S war bei pH 3 mit 0,41±0,01 g BTM g-1 Sorbitol niedriger als
bei allen anderen untersuchten pH-Werten (Abbildung 5.10). Auch wurden, unabhän-
gig vom pH, wenige oder keine Sekundärmetabolite wie Glycerin, Acetat oder Ethanol
gebildet (Daten nicht gezeigt). Finale L-GalOA-Konzentrationen zeigten dagegen große
Unterschiede. In Satzprozessen mit pH 3 konnten nur 1,19±0,241 g L-1 L-GalOA gebil-
det werden, während in Prozessen bei pH 5 bis zu 4,22±0,62 g L-1 produziert wurden.
In allen Prozessen konnte reproduzierbar eine nahezu vollständige stöchiometrische
Umsetzung mit einer Selektivität YP/E von 0,88±0,04 mol L-GalOA mol-1 D-GalA bis
0,95±0,07 mol L-GalOA mol-1 D-GalA beobachtet werden, was auf keine weitere Meta-
bolisierung des Produkts hinweist.
Die schlechtere Biotransformation bei einem pH unter 5 spiegelt sich auch im Ausbeu-
tekoeffizienten YP/Co-S wieder. Je niedriger der pH, desto niedriger ist der Koeffizient
(Tabelle 5.2).

Tabelle 5.2: Berechnete Ausbeutekoeffizienten von S. cerevisiae SiHY001 bei unter-
schiedlichen pH in Satzprozessen mit SC-Medium, 1 % (w/v) Sorbitol und
0,5 % (w/v) D-GalA (YP/Co-S, YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S, (g g-1)).

YP/Co-S, mol mol-1 YP/E, mol mol-1 YX/Co-S, g g-1

pH 3 0,14 ± 0,01 0,95 ± 0,07 0,41 ± 0,01
pH 3,5 0,19 ± 0,02 0,91 ± 0,03 0,57 ± 0,05
pH 4 0,24 ± 0,00 0,91 ± 0,05 0,54 ± 0,13
pH 4,5 0,36 ± 0,04 0,95 ± 0,02 0,59 ± 0,12
pH 5 0,47 ± 0,01 0,88 ± 0,04 0,60 ± 0,05
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Abbildung 5.10: Vergleichende Satzkultivierung des rekombinanten S. cerevisiae
Stamms SiHY001 bei unterschiedlichen pH-Werten mit 1 % (w/v) Sor-
bitol und 0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkes-
selbioreaktor (T=30◦C, FLuft = 0,5 vvm, VR= 0,6 L, NStart=200 min-1).
Fünf unterschiedliche pH Werte wurden untersucht (pH 3: , pH 3,5:
, pH 4: , pH 4,5: , pH 5: ). Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen
von Glukose, Biotrockenmasse, sowie von D-GalA, L-GalOA, Ethanol,
Glycerin und Acetat über die Prozesszeit. Berechnete Ausbeutekoeffi-
zienten YP/Co-S (mol mol-1), YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S (g g-1).

Wachstum von Hefezellen wurde bis 72 h Prozesszeit beobachtet, genauso Produktion
von L-GalOA, welche wachstumsgekoppelt stattfand. Die Kohlenstoffbilanz der Satz-
prozesse konnte bei allen Probenahmezeitpunkten zu mindestens 90 % geschlossen
werden (siehe Abbildungen in Abschnitt 9.4 im Anhang).
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Diskussion

Für die enzymatische Hydrolyse von Zuckerrübenschnitzeln mit Pektinasen von A. ni-
ger wurde ein Optimum bei pH 4,5 definiert (Schäfer et al. 2020). S. cerevisiae ist be-
kannt für seine hohe Toleranz gegenüber niedrigen pH (Narendranath und Power 2005).
Carmelo et al. (1996) bestätigt gleichbleibende Wachstumsraten von S. cerevisiae für
einen pH-Bereich von pH 3,5 - 5,0 und S. cerevisiae SiHY001 erreichte in Satzpro-
zessen, unabhängig vom pH, ähnliche finale Biotrockenmassekonzentrationen (Abbil-
dung 5.10). Trotzdem konnten in Abhängigkeit vom pH die höchste Produktkonzentra-
tion an L-GalOA von 4,22±0,62 g L-1 und der höchste Ausbeutekoeffizient YP/Co-S von
0,47±0,01 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol bei pH 5 bis Prozessende erzielt werden.

Dass die Biotransformation bei pH 5 begünstigt wird, kann mit D-GalA als mittelstar-
ker Säure erklärt werden. D-GalA hat einen pKS von 3,24 und liegt bei pH 3 als Säure,
also undissoziiert vor. Ein höherer pH bewirkt die Dissoziation in das Säureanion. Wird
D-GalA bei niedrigem pH über den AnGAT Transporter ins Cytoplasma importiert, disso-
ziiert die Säure durch den höheren cytoplasmatischen pH und es kommt zur Ansäuerung
des Cytoplasmas (Souffriau et al. 2012). Bei pH 5 ist der physiologische pH des Cyto-
plasmas der Hefezelle näher dem des Mediums (Orij et al. 2009, Valli et al. 2005). Damit
sind intrazelluläre Mechanismen der pH-Regulation reduziert (Orij et al. 2011) und der
Import von D-GalA über den AnGAT Transporter wird begünstigt (Benz et al. 2014). In-
wieweit hier der pH einen direkten Einfluss auf den Import durch den Transporter hat,
kann nicht gesagt werden. Alle Studien, welche eine verbesserte Aufnahme von D-GalA
mit AnGAT oder Homologen beschreiben, wurden in Schüttelkolben ohne pH-Kontrolle
durchgeführt (Benz et al. 2014, Biz et al. 2016, Jeong et al. 2020). Die Expression des
D-GalA-Transporters AnGAT führte jedoch in allen Fällen zu einer deutlichen Verbesse-
rung der Aufnahme von D-GalA. Zwar wurde auch ein passiver Transport von D-GalA
im Sauren beschrieben (Souffriau et al. 2012), das konnte hier jedoch nicht beobach-
tet werden. Vielmehr war die Produktbildung bei pH 3 am schlechtesten (Tabelle 5.2).
Deswegen wurde für weitere Parameterstudien ein pH von 5 ausgewählt.

5.3.3 Biotransformation mit unterschiedlichen
Sorbitolkonzentrationen

Um Limitierungen durch das Co-Substrat Sorbitol zu vermeiden, wurden Satzprozes-
se in Rührkesselreaktoren mit unterschiedlicher initialer Sorbitolkonzentration mit dem

88



5.3 Biotransformation mit Sorbitol als Co-Substrat

S. cerevisiae Stamm SiHY001 durchgeführt (Abbildung 5.11). Vorherige Satzprozesse
wurden mit 1 % (w/v) Sorbitol gestartet und die Umsetzung von D-GalA über 72 h Pro-
zesszeit war nicht vollständig, sondern es verblieben ca. 30 % der eingesetzten D-GalA
im Medium (Abschnitt 5.3.1). Deswegen wurde die initiale Sorbitolkonzentration verdop-
pelt (2 % (w/v)), vervierfacht (4 % (w/v)) und verzehnfacht (10 % (w/v)). Satzprozesse
wurden in SC-Medium mit gleicher initialer D-GalA-Konzentration gestartet (0,5 % (w/v))
und bei pH 5 und 30 ◦C betrieben.

In allen Satzprozessen war das Wachstum um ca. 12 h verzögert. Die finale Biomasse-
konzentration bei Prozessende betrug mit 1 % (w/v) Sorbitol 4,63±0,73 g L-1 (72 h), mit
2 % (w/v) 4,66 g L-1 (95 h), 4 % (w/v) 7,75 g L-1 (94 h) und mit 10 % (w/v) 7,63 g L-1 (82 h)
(Abbildung 5.11). Da angenommen wurde, dass mit 10 % (w/v) Sorbitol deutlich mehr
Biokatalysator gebildet werden konnte und somit das Edukt D-GalA limitieren könnte,
wurden nach 24 h weitere 5 g L-1 D-GalA zum Medium gegeben (Abbildung 5.11, ).
Bis zum Prozessende konnte beim Satzprozess mit 1 % (w/v) Sorbitol 67±10 %, bei
2 % (w/v) Sorbitol 64 %, bei 4 % (w/v) Sorbitol 100 % und bei 10 % (w/v) Sorbitol 54 %
der eingesetzten D-GalA umgesetzt werden. Nur bei 4 % (w/v) Sorbitol konnte eine voll-
ständige Biotransformation von D-GalA zu L-GalOA nach 49 h Prozesszeit beobachtet
werden (Abbildung 5.11).
In allen Prozessen wurde bis zum Ende der Prozesszeit kein vollständiger Verbrauch
von Sorbitol beobachtet. In Satzprozessen mit 1 % (w/v) Sorbitol wurden 84±11 % des
eingesetzten Sorbitols durch die rekombinanten S. cerevisiae verbraucht, mit 2 % (w/v)
Sorbitol waren es 79 %, mit 4 % (w/v) Sorbitol 96 % und mit 10 % (w/v) 47 % (Abbil-
dung 5.11).

Tabelle 5.3: Berechnete Ausbeutekoeffizienten von S. cerevisiae SiHY001 bei unter-
schiedlichen Sorbitolkonzentrationen in Satzprozessenmit SC-Medium und
0,5 % (w/v)D-GalA (YP/Co-S, YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S, g g-1).

YP/Co-S, mol mol-1 YP/E, mol mol-1 YX/Co-S, g g-1

1 % 0,48±0,01 0,88±0,03 0,56±0,09
2 % 0,25 0,88 0,27
4 % 0,19±0,07 0,91±0,02 0,21±0,04
10 % 0,13 0,94 0,17
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Abbildung 5.11: Vergleichende Satzkultivierung des rekombinanten S. cerevisiae
Stamms SiHY001 bei unterschiedlichen Co-Substratkonzentrationen
mit 0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbio-
reaktor (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 0,6 L bzw. 1,2 L (10% (w/v)),
NStart=200 min-1). Vier unterschiedliche Sorbitolkonzentrationen wurden
untersucht (1 % (w/v): , 2 % (w/v): , 4 % (w/v): , 10 % (w/v): ). Im
Satzprozess mit 10 % (w/v) Sorbitol wurde nach 24 h Prozesszeit wei-
tere 0,5 % (w/v) D-GalA zugegeben ( ). Zeitlicher Verlauf der Konzen-
trationen von Glukose, Biotrockenmasse, sowie von D-GalA, L-GalOA,
Ethanol, Glycerin und Acetat über die Prozesszeit. Berechnete Ausbeu-
tekoeffizienten YP/Co-S (mol mol-1), YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S (g g-1).90



5.3 Biotransformation mit Sorbitol als Co-Substrat

Zusätzlich sank der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S von 0,48±0,01 mol L-GalOA mol-1 Sor-
bitol mit 1 % (w/v) Sorbitol auf 0,26 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol (2 % (w/v)), 0,24 mol
L-GalOA mol-1 Sorbitol (4 % (w/v)) und 0,19 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol (10 % (w/v)).
Gleichzeitig wurden deutlich mehr Sekundärmetabolite gebildet (Abbildung 5.11), wo-
bei eine höhere initiale Sorbitolkonzentration die Bildung begünstigte. Bei 10 % (w/v)
Sorbitol wurden die höchsten Konzentrationen von Glycerin (2,29 g L-1 nach 79 h Pro-
zesszeit), Acetat (4,60 g L-1 nach 72 h Prozesszeit) und Ethanol (5,49 g L-1 nach 50 h
Prozesszeit) gemessen. Nur bei 1 % (w/v) Sorbitol wurde kaum Bildung von Sekun-
därmetaboliten verzeichnet. Die Kohlenstoffbilanz der Satzprozesse konnten bei allen
Probenahmezeitpunkten zu mindestens 90 % geschlossen werden (siehe Abbildungen
in Abschnitt 9.4 im Anhang).

Diskussion

Für eine vollständige Umsetzung von D-GalA in Satzprozessen müssen hohe initiale
Sorbitolkonzentrationen eingesetzt werden. Für S. cerevisiae ist für hohe Konzentratio-
nen von Kohlenstoffquellen, beispielsweise für Glukose, eine Inhibierung der Respira-
tion beschrieben, die zur Bildung fermentativer Nebenprodukte führt (De Deken 1966,
Pfeiffer und Morley 2014). Der sogenannte “Crabtree-Effekt”, der respiro-fermentatives
Verhalten von S. cerevisiae induziert, tritt bereits bei Konzentrationen von 150 mg L-1

Glukose auf (Verduyn et al. 1984).

Zwar ist in der Literatur kein vergleichbarer Effekt für Sorbitol als Kohlenstoffquelle von
S. cerevisiae beschrieben. Durch die Sorbitol abbauenden Wege kann jedoch der Cr-
abtree-Effekt induziert werden. Sorbitol wird durch die Sorbitoldehydrogenase zu Fruk-
tose oxidiert, welche wiederum nach Phosphorylierung als Fruktose-6-phosphat in die
Glykolyse eintritt. Lemus et al. (2018) beschreibt, dass phosphorylierte Hexosen des
glykolytischen Stoffwechsels die Inhibition der Respiration verstärken und somit zu fer-
mentativem Verhalten von S. cerevisiae führt. Die Respiration ist der energieeffizien-
teste Stoffwechselweg, da hier bis zu achtmal mehr ATP im Vergleich zu anaeroben
Stoffwechselwegen generiert werden können (Pfeiffer und Morley 2014). Sonnleitner
und Käppeli (1986) beschreiben, dass ab bestimmten Glukosekonzentrationen oxido-
reduktives Wachstum stattfindet, da durch unregulierte Glukoseaufnahme die respirato-
rische Kapazität der Hefezelle überstiegen wird. Das hängt vor allem mit der limitierten
Re-Oxdidation von zytosolischem NADH zusammen. Mitochondrielle Membranen sind
impermeabel für zytoplasmatisches NADH und eine ungenügende Aktivität des Trans-
portsystems und mitochondrieller membranständiger NADH Dehydrogenasen führt zur
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5 Ergebnisse und Diskussion

Hochregulierung NAD+ generierender Alkoholdehydrogenasen (Porro et al. 2003). So-
mit kann der Energiebedarf, wenn auch nicht so effizient wie unter oxidativen Bedin-
gungen, durch respiro-fermentatives Verhalten gedeckt werden (Hagman und Piškur
2015) und das gebildete Ethanol wird gleichzeitig zu Sorbitol wieder verstoffwechselt.
Dieses typisch diauxische Wachstum konnte vor allem bei Prozessen mit 4 % (w/v) und
10 % (w/v) Sorbitol beobachtet werden (Abbildung 5.11). Obwohl noch Sorbitol im Me-
dium vorhanden war, wurde von den Hefezellen zuerst Ethanol abgebaut, vermutlich
auch, um zu hohe (inhibierenden) Konzentrationen des Sekundärmetaboliten zu ver-
meiden (Sousa et al. 2012).

5.3.4 Nachdosierung von Sorbitol

Hohe initiale Sorbitolkonzentrationen von über 10 g L-1 führten in Satzprozessen zur Bil-
dung von Sekundärmetaboliten (Abschnitt 4.1.1). Zur Reduktion der Produktion von Se-
kundärmetaboliten aufgrund zu hoher initialer Sorbitolkonzentrationen wurde die Nach-
dosierung von Sorbitol untersucht. Initial lagen 10 g L-1 im Satzprozess vor und alle
24 h wurden weitere 10 g L-1 Sorbitol zum Medium gegeben (Abbildung 5.12). Diese
Konzentration wurde gewählt, da in vorherigen Satzprozesse nach 24 h ca. die Hälfte
des eingesetzten Sorbitols bereits aufgebraucht und die im Medium vorliegende Kon-
zentration damit unterhalb des KM des Hxt13-Transporters für einen effizienten Import
von Sorbitol lag. Insgesamt wurden so 30 g L-1 Sorbitol dem Satzprozess intermittierend
zugeführt.
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Abbildung 5.12: Vergleichende Satzkultivierung des rekombinanten S. cerevisiae
Stamms SiHY001 mit 4 % (w/v) Sorbitol und 0,5 % (w/v) D-GalA als
Referenzprozess ( ) bzw. mit intermittierender Sorbitol-Zugabe ( ) in
kontrollierten Rührkesselbioreaktoren (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm,
VR= 0,6 L, NStart=200 min-1). Die Zugabe von Sorbitol alle 24 h ist gestri-
chelt dargestellt. Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von Glukose,
Biotrockenmasse, sowie von D-GalA, L-GalOA, Ethanol, Glycerin und
Acetat über die Prozesszeit. Berechnete Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S
(mol mol-1), YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S (g g-1).
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Im Vergleich zum Satzprozess mit 4 % (w/v) Sorbitol wurden deutlich weniger fermenta-
tive Nebenprodukte gebildet (Abbildung 5.12). Beispielsweise war nach 24 h Prozess-
zeit keine Ethanolbildung im Satzprozess mit Nachdosierung von Sorbitol zu beobach-
ten, während im Satzprozess hier bereits 4,67 g L-1 Ethanol vorlagen, genauso höhere
Konzentrationen von Glycerin (0,51 g L-1) und Acetat (0,80 g L-1). Im weiteren Verlauf
mit intermittierender Zugabe von Sorbitol akkumulierten Acetat (1,95 g L-1) und Ethanol
(1,22 g L-1), blieben aber weiterhin unter den höchsten gemessenen Konzentrationen
des Satzprozesses mit 4 % (w/v) Sorbitol (Abbildung 5.12). Trotz hoher Co-Substrat-
konzentration im Satzprozess mit intermittierender Sorbitolzugabe wurde die initial ein-
gesetzte D-GalA nicht vollständig umgesetzt, vielmehr sank die Umsetzungsgeschwin-
digkeit gegen Ende des Satzprozesses (Abbildung 5.12). Auch das Wachstum der He-
fezellen stagnierte bereits nach 42 h und trotz weiterem Verbrauch von Sorbitol konnte
keine Zunahme in der Biomassekonzentration beobachtet werden (Abbildung 5.12).
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Abbildung 5.13: Berechnete Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S (mol mol-1) und YX/Co-S (g g-1)
des Satzprozesses mit S. cerevisiae SiHY001 mit intermittierender Sor-
bitolzugabe. Die Ausbeutekoeffizienten beziehen sich auf die jeweils
angegebene Prozesszeit: 0 - 24 h vor Sorbitolzugabe, 24 - 48 h nach
erster Sorbitolzugabe, 48 - 72 h nach zweiter Sorbitolzugabe.

Der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S unterschied sich deutlich zwischen den einzelnen Sor-
bitolzugaben und auch im Vergleich zu dem Satzprozess mit 4 % (w/v) Sorbitol. Wäh-
rend dieser vor der ersten Sorbitolzugabe noch ähnlich hoch wie in Satzprozessen mit
1% (w/v) Sorbitol lag (0,37 mol L-GalOAmol-1 Sorbitol im Vergleich zu 0,48mol L-GalOA
mol-1 Sorbitol), sank er mit jeder Zugabe, bis zu einem Wert von 0,14 mol L-GalOA
mol-1 Sorbitol. Dieser war sogar niedriger als mit 4 % (w/v) Sorbitol (0,19 mol L-GalOA
mol-1 Sorbitol) (Abbildung 5.13). Die Kohlenstoffbilanz des Satzprozesses mit intermit-
tierender Sorbitolzugabe konnte bei allen Probenahmezeitpunkten zu mindestens 90 %
geschlossen werden (siehe Abbildungen in Abschnitt 9.4 im Anhang).
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5.3 Biotransformation mit Sorbitol als Co-Substrat

Diskussion

Insgesamt konnte durch die angepasste Prozessstrategie eine deutliche Reduktion an
fermentativen Nebenprodukten mit S. cerevisiae erzielt werden. Durch die niedrigere
initiale Sorbitolkonzentration wurde innerhalb der ersten 24 h Prozesszeit kein Ethanol
gebildet, und auch im weiteren Prozessverlauf wurde deutlich weniger Ethanol gebil-
det als im Referenzprozess, solange die Sorbitolkonzentration niedriger als 10 g L-1

war. Sorbitol akkumulierte im Verlauf des Prozesses im Medium auf bis zu 18 g L-1,
was dann wiederum zu einer Bildung von Sekundärmetaboliten führte (Abbildung 5.12).
Trotzdem konnte nach 42 h eine Stagnation des Wachstums festgestellt werden, was
aber nicht auf eine Substratlimitierung zurückgeführt werden kann. Zu diesem Zeitpunkt
lagen noch knapp 10 g L-1 Sorbitol vor, was in vorherigen Satzprozessen ausreichend
war für Biomasseaufbau. Zwar ist bekannt, dass der Hxt13-Transporter langsamere Ki-
netiken bei niedrigeren Sorbitolkonzentrationen aufweist (Jordan et al. 2016) und damit
ein entsprechend langsamerer Transport von Sorbtiol in die Zelle stattfindet. Nach 42 h
lag die Sorbitolkonzentration jedoch weit über den die Transportgeschwindigkeit beein-
flussenden Konzentrationen. Die Limitierung des Wachstums ist viel eher in der Me-
dienzusammensetzung zu suchen, da hier durch Verwendung eines Minimalmediums
essentielle Medienkomponenten limitierend wirken können.

5.3.5 Variation der Medienzusammensetzung

In vorherigen Satzprozessen mit 10 % (w/v) Sorbitol und 1 % (w/v) D-GalA konnte das
Edukt nicht vollständig umgesetzt werden (Abschnitt 5.3.3). Um die limitierende Medi-
enkomponente zu identifizieren wurde deswegen die Medienkomposition des SC-Medi-
ums angepasst.

Das SC-Medium besteht zum einen aus der kommerziell erhältlichen Hefe-Stickstoffba-
sis (YNB,Tabelle 9.8), welche zusätzlich zu Salzkomponenten auch Vitamine und Spu-
renelemente beinhaltet. In allen Versuchen dieser Arbeit wurde die gleiche Charge des
YNB verwendet. Außerdem wird dem Medium ein Aminosäuremix zugegeben (Tabel-
le 9.7), der vor allem auxotrophe Aminosäuren supplementieren soll. Folglich wurde die
Menge an YNB bzw. des Aminosäuremixes variiert und Unterschiede in den Satzpro-
zessen analysiert.
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Abbildung 5.14: Vergleichende Satzkultivierung des rekombinanten S. cerevisiae
Stamms SiHY001 bei unterschiedlichen Medienzusammensetzungen
mit 4 % (w/v) Sorbitol und 1,5 % (w/v) D-GalA in kontrollierten Rühr-
kesselbioreaktoren (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 1,2 bzw. 0,6 L,
NStart=200 min-1). Zwei unterschiedliche Medienzusammensetzungen
wurden untersucht: 10x SC und 5x Aminosäuremix ( ) sowie 10x SC
und 10x Aminosäuremix ( ). Der Referenzprozess ist 1x SC und 5x
Aminosäuremix ( ). Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von Gluko-
se, Biotrockenmasse, sowie von D-GalA, L-GalOA, Ethanol, Glycerin
und Acetat über die Prozesszeit. Berechnete Ausbeutekoeffizienten
YP/Co-S (mol mol-1), YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S (g g-1).96



5.3 Biotransformation mit Sorbitol als Co-Substrat

Eine Erhöhung des Aminosäuremixes auf die doppelte Konzentration zu Standardsatz-
prozessen (10 x AAmix) führte zu keinem signifikant unterschiedlichen Prozessverlauf
(Daten nicht gezeigt). Anders verhielt es sichmit der Hefe-Stickstoffbasis YNB.Mit zehn-
fach erhöhter Konzentration an YNB wurde eine deutliche erhöhte finale Biomasse-
konzentration erzielt (11,14±0,69 g L-1 im Vergleich zu 7,98 g L-1 mit 1 x YNB) (Ab-
bildung 5.14). Dies resultierte nicht nur in einem erhöhten Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S

von 0,32±0,01 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol (im Vergleich 0,14 mol L-GalOA mol-1 Sorbi-
tol), sondern führt auch zu einem höheren Ausbeutekoeffizienten YX/Co-S von 0,29±0,02 g
BTM g-1 Sorbitol (im Vergleich 0,18 g BTM g-1 Sorbitol). Wie auch in vorherigen Versu-
chen mit hoher initialer Sorbitolkonzentration war auch in Prozessen mit erhöhtem Anteil
an YNB eine Produktion von Sekundärmetaboliten wie Glycerin, Acetat und Ethanol in-
nerhalb der ersten 24 h zu beobachten. Höchste gemessene Konzentrationen waren für
Glycerin 2,38±0,06 g L-1, für Acetat 2,27±0,10 g L-1 und für Ethanol 4,63±0,43 g L-1. So-
wohl Acetat als auch Ethanol wurden im Prozessverlauf wieder verstoffwechselt, wäh-
rend Glycerin am Prozessende noch mit 0,78 g L-1 im Medium vorlag (Abbildung 5.14).
Im Vergleich zum Satzprozess mit zehnfach erhöhter Konzentration an YNB brachte die
zusätzliche Erhöhung des Aminosäuremixes auf die doppelte Konzentration zu Stan-
dardsatzprozessen (10 x AAmix) keine Verbesserung (Abbildung 5.14) und Ausbeute-
koeefizienten waren ähnlich zum Satzprozess mit 10 x YNB (YP/Co-S von 0,30±0,01 mol
L-GalOAmol-1 Sorbitol und YX/Co-S von 0,34±0,00 g BTM g-1 Sorbitol). Obwohl eine deut-
liche Verbesserung des Wachstums von S. cerevisiae mit zehnfach erhöhtem YNB zu
verzeichnen war, konnte die initial eingesetzte D-GalA (15 g L-1) nicht vollständig um-
gesetzt werden. Nach 48 h waren erst 61 % (entspricht 9,9±0,1 g L-1 L-GalOA) D-GalA
umgewandelt und auch hier wurde wieder eine Stagnation des Wachstums beobachtet
(Abbildung 5.14). Die verbliebenen 7,8 g L-1 Sorbitol wurden bis zum Ende des Pro-
zesses nach 72 h fast aufgebraucht. Die Selektivitäten YP/E lagen bei 0,99±0,01 mol
L-GalOA mol-1 D-GalA (10 x YNB, 5 x AAmix) und 0,99±0,07 mol L-GalOA mol-1 D-GalA
(10 x YNB, 10 x AAmix). Die Kohlenstoffbilanzen der Satzprozesse konnten bei allen
Probenahmezeitpunkten zu mindestens 90 % geschlossen werden (siehe Abbildungen
in Abschnitt 9.4 im Anhang).

Diskussion

In allen bisherigen Prozessen wurde die höchste Produktbildung während der expo-
nentiellen Wachstumsphase verzeichnet. Deswegen ist es wünschenswert, diese zu
verlängern. Da der verwendete S. cerevisiae Stamm Auxotrophien besitzt, war ein ers-
ter Schritt die Erhöhung der Aminosäurekonzentrationen im Medium, um eine mögliche
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Limitierung zu verhindern (Pronk 2002). Dies führte nicht zu einer höheren Biomasse-
bildung oder verbesserten Biotransformation von D-GalA. Die Erhöhung von Vitaminen,
Salzen und Spurenelementen um das Zehnfache resultierte hingegen in einer deutlich
erhöhten Biomassekonzentration und dementsprechend höheren Produktkonzentratio-
nen nach 48 h. Da YNB unterschiedlichste Bestandteile beinhaltet, konnte die genaue
Ursache für das verbesserte Wachstum nicht identifiziert werden, aber die Beobachtung
deckt sich mit anderen Studien, bei denen eine Verbesserung der Biomassebildung fest-
gestellt wurden, sobald alle Konzentrationen des SC-Mediums erhöht wurden (Roberts
et al. 2020). Trotzdem stoppte in Satzprozessenmit veränderter Medienkomposition das
Wachstum wiederum nach 48 h aus unbekannten Gründen. Was ausgeschlossen wer-
den kann ist, dass die Auxotrophien des Stammes die Ursache für die Stagnation des
Wachstums sind, denn es konnte keine Verbesserung des Wachstums bei Erhöhung
der Aminosäurekonzentration im Vergleich zum Standardprozess festgestellt werden.

In allen vorherigen Satzprozessen mit Sorbitol konnte nur bei höheren Sorbitolkonzen-
trationen (10 % (w/v)) die Bildung von mehr als 1 g L-1 Glycerin beobachtet werden. Die
doppelt so hohen gebildeten Konzentrationen in Satzprozessen mit veränderter Medi-
enkomposition können nicht allein auf den Crabtree-Effekt zurückzuführen sein (Nevoigt
und Stahl 1997). Vermutlich spielt auch die Medienkomposition selbst eine Rolle. Die
salzigen Komponenten im Medium (NaCl, CaCl2, MgSO4 und KH2PO4) akkumulieren in
10-fach SC-Medium auf 0,142 M. Obwohl die Konzentration der salzigen Bestandteile
nicht so hoch ist, wie die in Hefen “milden osmotischen Stress” auslösenden Konzentra-
tionen von 0,4 M NaCl (Babazadeh et al. 2017), könnten sie dennoch hoch genug sein,
um die Glycerinproduktion als Stressantwort zu induzieren (Nevoigt und Stahl 1997).
Trotzdem ist eine vollständige Umsetzung von D-GalA immer noch nicht möglich auf-
grund von unbekannten beeinflussenden Faktoren, die zu einem Wachstumsstopp in
S. cerevisiae führen. Gründe für eine Stagnation des Wachstums sind aber vielfältig
und betreffen mitunter den Kohlenstoffwechsel, aber auch Stickstoff- und Phosphatver-
fügbarkeit und -darreichungsform (Boer et al. 2010). Aber auch Limitierung durch ande-
re Supplemente können auftreten, wie es beispielsweise für Ergosterol beschrieben ist
(Duc et al. 2017, Haukeli und Lie 1971). Dieses ist Bestandteil der Zellwand und wird für
das Wachstums von Hefen benötigt (Jordá und Puig 2020, Shang et al. 2006). Nichts-
destotrotz konnte schon allein durch die Erhöhung der Vitamine und Spurenelemente
der gesamte Prozess hinsichtlich Biomasse- und Produktbildung erheblich verbessert
werden.
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5.3 Biotransformation mit Sorbitol als Co-Substrat

5.3.6 Zusammenführung der Ergebnisse

Alle in vorherigen Experimenten untersuchten Einflussgrößenwurden abschließend kom-
biniert, um zu prüfen, ob synergistische Effekte im Satzprozess auftreten. Für die bio-
katalytische Umsetzung der D-GalA wurde der rekombinante S. cerevisiae Stamm Si-
HY001 verwendet und im Rührkesselreaktor mit verbesserter Medienzusammenset-
zung (10xSC) bei pH 5 und 30◦C mit initialen 1 % (w/v) Sorbitol und 1,2 % (w/v) D-GalA
kultiviert. Alle 24 h Prozesszeit wurden ca. 10 g L-1 Sorbitol zusammen mit 10xSC-
Mediumszusätzen, sowie nach 48 h zusätzlich 5 g L-1 D-GalA zum Prozess gegeben.
Durch die Nachdosierung sollte einerseits zu hohe Bildung von fermentativen Neben-
produkten, zum anderen Limitierungen der Zellen durch Kohlenstoffquelle und Medi-
enbestandteile wie Vitamine bzw. Spurenelemente vermieden werden. Die zusätzliche
D-GalA-Zugabe nach 48 h sollte außerdem eine Eduktlimitierung der Biotransformation
verhindern.

Wie auch in vorherigen Prozessen war das Wachstum der Hefezellen um ca. 8 h ver-
zögert (Abbildung 5.15). Nach Zugaben von Sorbitol konnte kontinuierliches Wachstum
festgestellt werden. Die Ausbeutekoeffizienten YX/Co-S nach Sorbitolzugabe waren aller-
dings deutlich niedriger als zu Beginn des Prozesses. Mit 0,34 g BTM g-1 Sorbitol (erste
Sorbitolzugabe) und 0,37 g BTM g-1 Sorbitol (zweite Sorbitolzugabe) lagen sie um fast
50 % niedriger als in den ersten 24 h Prozesszeit (0,68 g BTM g-1 Sorbitol). Gleiches
galt für den Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S. Auch dieser war zu Beginn des Prozesses
mit 0,40 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol fast doppelt so hoch wie in den folgenden Prozess-
abschnitten mit 0,26 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol (erste Sorbitolzugabe) und 0,21 mol
L-GalOA mol-1 Sorbitol (zweite Sorbitolzugabe) (Tabelle 5.4).
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Abbildung 5.15: Satzprozessmit Kombination von Einflussgrößen für die Biotransforma-
tion von D-GalAmit S. cerevisiae SiHY001 im kontrollierten Rührkessel-
reaktor (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 1,2 L, NStart=200 min-1). Ins-
gesamt erfolgten zwei Mediumszugaben, welche in hellgrau und grau
hinterlegt sind. Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen vonGlukose, Bio-
trockenmasse, sowie von D-GalA, L-GalOA, Ethanol, Glycerin und Ace-
tat über die Prozesszeit. Berechnete Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S (mol
mol-1), YP/E (mol mol-1) und YX/Co-S (g g-1).
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5.3 Biotransformation mit Sorbitol als Co-Substrat

Tabelle 5.4: Berechnete Ausbeutekoeffizienten von S. cerevisiae SiHY001 bei unter-
schiedlichen Einflussgrößen in Satzprozessen mit SC-Medium (YP/Co-S, YP/E
(mol mol-1) und YX/Co-S (g g-1).

YP/Co-S, mol mol-1 YP/E, mol mol-1 YX/Co-S, g g-1

initial 0,40 0,90 0,68
erste Sorbitolzugabe 0,26 1,06 0,34
zweite Sorbitolzugabe 0,21 1,00 0,37

Trotzdem konnte eine finale Produktkonzentration von 6,41 g L-1 nach 72 h Prozesszeit
gemessen werden (Abbildung 5.15), was einer Raum-Zeit-Ausbeute von 0,09 g L-1 h-1

und Umsetzung von 41 % der eingesetzten D-GalA entspricht. In allen drei Phasen des
Prozesses konnte zusätzlich Nebenproduktbildung beobachtet werden, allerdings nie
mehr als 2 g L-1. Ethanol wurde innerhalb der 24-Stundenabschnitte wieder fast voll-
ständig verstoffwechselt, während Acetat und Glycerin sukzessive über die Prozesszeit
akkumulierten (Abbildung 5.15). Höchste Konzentrationen von 0,3 g L-1 Glycerin und
1,78 g L-1 Acetat wurden nach der zweiten Sorbitolzugabe gemessen. Die Kohlenstoff-
bilanz des Satzprozesses mit intermittierender Zugabe konnte bei allen Probenahme-
zeitpunkten zu mindestens 90 % geschlossen werden (Abbildung 5.16)
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Abbildung 5.16: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkulti-
vierung von S. cerevisiae SiHY001 mit intermittierender Sorbitol- und
D-GalA-Zugabe mit einer Kombination von Ergebnissen im kontrollier-
ten Rührkesselbioreaktor. Die Balken stellen die Anteile an Gesamt-
kohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu den gegebenen Probenahme-
Zeitpunkten in Form der jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz
konnte zu über 90 % geschlossen werden.
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5 Ergebnisse und Diskussion

Diskussion

Die in vorherigen Experimenten ermittelten, positiv auf die Biotransformationsfähigkeit
des rekombinanten S. cerevisiae Stammes wirkenden Einflussgrößen, führten auch in
Kombination zu einer Verbesserung des Prozesses im Vergleich zum ursprünglichen
Standardprozess (Abschnitt 5.3.1). Die Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S und YX/Co-S waren
durch die zusätzliche Nachdosierung der Spurenelemente und Vitamine des Bestand-
teils YNB etwas höher als im vorherigen Satzprozess mit intermittierender Sorbitolzu-
gabe (Abschnitt 5.3.4). Wie auch in diesem Satzprozess konnte eine deutlich verrin-
gerte Nebenproduktbildung erzielt werden im Vergleich zu vorherigen Prozessen mit
hoher initialer Sorbitolkonzentration. Trotz Metabolisierung der fermentativen Neben-
produkte Ethanol und Acetat kommt es vor allem bei Acetat zu einer Akkumulation zum
Prozessende. Ein Lösungsansatz für dieses Problem wäre, die von der vorliegenden
Sorbitolkonzentration abhängige Nebenproduktbildung durch Etablierung eines Zulauf-
verfahrens zu minimieren (Weuster-Botz und Takors 2018, Kapitel 3).
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5.4 Biotransformationen mit Hydrolysat aus Zuckerrübenschnitzeln

5.4 Biotransformationen mit Hydrolysat aus
Zuckerrübenschnitzeln

5.4.1 Voruntersuchungen mit Glukose und Sorbitol als
Co-Substrate

Bereitgestelltes Hydrolysat aus Zuckerrübenschnitzeln enthielt neben geringen Men-
gen an Xylose, Mannose, Galaktose auch Arabinose, größere Menge an Glukose und
D-GalA. Xylose, Mannose und Galaktose konnten mit der Analytik nicht getrennt wer-
den, beliefen sich aber in Summe auf 5,1 g L-1. D-GalA war mit 7,2 g L-1 nach Arabinose
(13 g L-1) und Glukose (13,5 g L-1) der dritthäufigste Zucker im bereitgestellten Zucker-
rübenschnitzelhydrolysat.

S. cerevisiae kann keine Arabinose verstoffwechseln. Sinnvoll ist aber zunächst die im
Hydrolysat befindliche Glukose von der Hefe zur Biomassebildung nutzen zu lassen, be-
vor die Umwandlung von D-GalA zu L-GalOA mit Sorbitol erfolgt. Diese Prozessführung
wurde zunächst mit dem rekombinanten S. cerevisiae Stamm SiHY027 im Rührkessel-
reaktor als Satzprozess mit 0,6 % (w/v) Glukose, 0,5 % (w/v) Sorbitol und 0,5 % (w/v)
D-GalA in SC-Medium untersucht (Abbildung 5.17).

Nach anfänglicher Verzögerungsphase war die eingesetzte Glukose bereits nach 36 h
vollständig verbraucht und diente zum Aufbau von insgesamt 0,94 g L-1 Biokatalysa-
tor. Bis 30 h Prozesszeit stieg auch die Konzentration an CO2 im Abgas stark an bis
auf einen maximalen Wert von 0,35 % (Abbildung 5.17, gestrichelte Linie). Gleichzei-
tig sank die Gelöstsauerstoffkonzentration im Medium. In den ersten 48 h Prozesszeit
wurden außerdem 2,2 g L-1 Ethanol und 0,47 g L-1 Glycerin produziert. Bereits ab 36 h
Prozesszeit sank die Konzentration an Ethanol auf 1,4 g L-1 nach 72 h Prozesszeit.
Ab 30 h Prozesszeit sank die Konzentration an CO2 im Abgas stark ab und bis 72 h
Prozesszeit konnte auch kein weiterer Aufbau von Biomasse beobachtet werden. Erst
ab 110 h Prozesszeit konnte wieder Stoffwechselaktivität durch steigende Konzentratio-
nen an CO2 im Abgas und sinkende Gelöstsauerstoffkonzentration beobachtet werden
(Abbildung 5.17).
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Abbildung 5.17: Satzkultivierung des rekombinanten S. cerevisiae Stammes SiHY027
auf 0,6 % (w/v) Glukose, 0,5 % (w/v) Sorbitol und 0,5 % (w/v) D-GalA in
SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor (T=30◦C, pH 5, FLuft
= 0,5 vvm, VR= 1,2 L, NStart=200 min-1). Zeitlicher Verlauf der Konzen-
trationen von Glukose ( ), Sorbitol ( ), Biotrockenmasse ( ), D-GalA
( ), L-GalOA ( ), Ethanol ( ), Glycerin ( ) und Acetat ( ), sowie des
Gelöstsauerstoff ( ) und der Konzentrationen von O2 (schwarz) und
CO2 (grau) im Abgas über die Prozesszeit. Nach 30 h Prozesszeit wur-
de die höchste CO2-Konzentration im Abgas gemessen ( ). Ab 110 h
Prozesszeit sank die Gelöstsauerstoff- und O2-Konzentration im Abgas
und die CO2-Konzentration im Abgas stieg an (grau hinterlegt).

Auch die Biotrockenmasse lag bei 140 h Prozesszeit bei 1,65 g L-1 und es konnte
Wachstumweiter steigender Biomasse imMedium beobachtet werden (Abbildung 5.17).
Ebenso sank die Sorbitolkonzentration im Medium mit Wachstum der Hefezellen (Abbil-
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5.4 Biotransformationen mit Hydrolysat aus Zuckerrübenschnitzeln

dung 5.17). Bei Wachstum mit Sorbitol wurde auch L-GalOA gebildet. Bis Prozessende
konnten finale Konzentrationen von 0,93 g L-1 L-GalOA produziert werden, was 19 %
Umsatz der eingesetzten D-GalA entspricht. Der berechnete Ausbeutekoeffizient YP/Co-S

lag bei 1,24 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol. Mit Sorbitol konnte keine Bildung von Ethanol
beobachtet werden, es wurden aber geringe Mengen an Acetat gebildet (0,59 g L-1

nach 140 h Prozesszeit). Dieses wurde bis zum Prozessende bei 183 h wieder ver-
braucht. Die Glycerinkonzentration lag bis Prozessende nach 183 h bei 0,43 g L-1. Der
Ausbeutekoeffizient YX/Co-S lag mit 1,6 g BTM g-1 Sorbitol um mehr als das zehnfache
höher als mit Glukose (0,13 g BTM g-1 Glukose). Die Kohlenstoffbilanz des Satzprozes-
ses konnte bei allen Probenahmezeitpunkten zu mindestens 90 % geschlossen werden
(Abbildung 5.18)
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Abbildung 5.18: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkulti-
vierung von S. cerevisiae SiHY027 mit 0,6 % (w/v) Glukose, 0,5 % (w/v)
Sorbitol und 0,5 % (w/v) D-GalA im kontrollierten Rührkesselbioreaktor.
Die Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Pro-
zessverlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der
jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90 % ge-
schlossen werden.

Diskussion

Wie erwartet wurde Glukose auch von S. cerevisiae als favorisierte Kohlenstoffquelle
(Abbildung 5.17) und zum Biomasseaufbau genutzt (Barnett 1976, Flores et al. 2000).
Wie auch in vorherigen Experimenten war eine Verzögerungsphase imWachstum zu er-
kennen, die durch die im Medium vorhandene D-GalA bedingt wurde (Abschnitt 5.2.2).
Nach 30 h fand wenig Stoffwechselaktivität von S. cerevisiae bis 110 h Prozesszeit statt,
erkennbar an niedrigen CO2-Konzentrationen im Abgas und eine Gelöstsauertsoffkon-
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5 Ergebnisse und Diskussion

zentration im Medium von fast 100 %. Gleichzeitig wurde Ethanol langsam abgebaut,
was in der Literatur als diauxischesWachstum der Hefezellen beschrieben ist (DeDeken
1966, Lemoigne et al. 1954). Erst danach erfolgt Wachstum der Hefezellen mit Sorbitol
(Abbildung 5.17).

Zwar exprimiert der rekombinante S. cerevisiae Stamm sowohl den Sorbitol-Transpor-
ter Hxt13 als auch die Sorbitoldehydrogenase YlSdr mit glykolytisch aktiven Promotern,
die Verstoffwechselung von Sorbitol als Substrat war jedoch langsam und wurde schon
in anderen Studien beobachtet (Jordan et al. 2016). Es ist bekannt, dass der Wechsel
bei S. cerevisiae von der präferierten Kohlenstoffquelle Glukose zu einer weniger präfe-
rierten, wie beispielsweise Galaktose, langsam ist (Perez-Samper et al. 2018). Hierbei
spielen physiologische und molekulare Anpassung wie die Aktivierung unterschiedli-
cher Signalwege und transkriptionelle Veränderungen zur Hochregulierung von Prote-
inen eine Rolle (Hamill et al. 2020). Auch die Repression des respiratorischen Metabo-
lismus durch Glukose, kurz der Crabtree-Effekt, könnte eine Ursache für die langsame
Verstoffwechselung von Sorbitol in S. cerevisiae sein. Denn Transkriptom-Analysen in
S. cerevisiae zeigten, dass für eine effiziente Beendigung der Glukose-induzierten Ver-
zögerungsphase die Aktivierung von Genen des respirativen Stoffwechselwegs nötig ist
(Vermeersch et al. 2019).

5.4.2 Untersuchungen zu Inhibierung von Hydrolysatbestandteilen

Zunächst stand ein Hydrolysat mit 100 mM Natriumacetatpuffer zur Verfügung. Aller-
dings zeigte ein erster Vorversuch mit diesem Hydrolysat in Schüttelkolben kein bis
kaum Wachstum von rekombinanten S. cerevisiae und keine Biotransformation von D-
GalA. Da Essigsäure ein bekannter Inhibitor für S. cerevisiae ist, wurde in parallelen
miniaturisierten Rührkesselreaktoren zum einen überprüft, ob und ab welcher Konzen-
tration von Essigsäure eine Inhibition desWachstums erfolgte. Außerdemwurden unter-
schiedliche Pufferbestandteile hinsichtlich ihrer inhibierenden Wirkung auf S. cerevisiae
untersucht.
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Abbildung 5.19: Vergleichende Satzkultivierung des rekombinanten S. cerevisiae
Stamms SiHY001 mit unterschiedlichen Konzentrationen von Kali-
umcitrat und Natriumcitrat in SC-Medium mit 1 % (w/v) Sorbitol
in kontrollierten miniaturisierten Rührkesselbioreaktoren (TBlock=30◦C,
TKopfraum=20◦C, pH 5, FLuft = 0,1 L min-1 Reaktor-1, VR= 10 mL,
N=2000 min-1). Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von optischer
Dichte OD600 ( ) und Gelöstsauerstoff. Standardabweichungen von drei
Experimenten sind in grau (pO2) bzw. schwarz (BTM) dargestellt.
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5 Ergebnisse und Diskussion

Dazu wurden unterschiedliche Konzentrationen an Natriumacetat, -citrat, Kaliumacetat
und -citrat zwischen 50 - 250 mM in miniaturisierten Rührkesselreaktoren eingesetzt.
Die Satzprozesse wurden mit S. cerevisiae SiHY001 mit 1 % (w/v) Sorbitol 0,5 % (w/v)
D-GalA bei pH 5 in SC-Medium durchgeführt. In allen Versuchen mit Acetat als Puffer-
bestandteil konnte kein Wachstum beobachtet werden (Daten nicht gezeigt).

Citrat hatte keinen Einfluss auf das Wachstum von S. cerevisiae, vielmehr wurden ab
Konzentrationen von 200mMKaliumcitrat etwas höhereWachstumsraten zwischen 17 -
25 h Prozesszeit festgestellt (Abbildung 5.20). Die erreichten OD600-Werte nach 48 h
Prozesszeit waren mit allen Kaliumcitratkonzentrationen ähnlich hoch (Abbildung 5.19).
Auch der Verlauf der Gelöstsauerstoffkonzentration ähnelte sich in allen Satzprozessen
mit Kaliumcitrat (Abbildung 5.19). Mit Natrium als weiterem Pufferbestandteil konnte be-
reits ab 100 mM deutlich schlechteres Wachstum im Vergleich zu 50 mM Natriumcitrat
bzw. allen anderen Kaliumcitratkonzentrationen beobachtet werden (Abbildung 5.19).
Auch die erreichten OD600-Werte waren niedrig und es wurde bis 48 h Prozesszeit kaum
Veränderung der Gelöstsauerstoffkonzentration im Medium festgestellt.
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Abbildung 5.20: Einfluss von Pufferbestandteilen des Hydrolysats auf das Wachstum
von S. cerevisiae zwischen 17 - 25 h Prozesszeit. KCit = Kaliumci-
trat, NaCit = Natriumcitrat. Signifikante Unterschiede zur Kontrolle K
(**) bzw. 50 mM Pufferkomponente (*) wurden mit einen Student-t-Test
für zwei unabhängige Stichproben mit einem Signifikanz-Niveau von
5 % festgestellt.

Diskussion

Um den pH bei der Hydrolyse von Agrarreststoffen mit Pektinasen konstant zu halten,
werden Puffer eingesetzt (Kashyap et al. 2001).

Zur Verfügung stehendes Hydrolysat aus Zuckerrübenschnitzeln zur enzymatischen
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Freisetzung von D-GalA war mit 100 mM Natriumacetat gepuffert (Schäfer et al. 2020)
und die hohe Acetatkonzentration führte zur Inhibition des Wachstums von rekombinan-
ten S. cerevisiae. Grund dafür ist, dass Essigsäure intrazellulär akkumuliert und inhibie-
rend wirkt, was letztendlich zu reduziertem Zellwachstum und Wachstumsstopp führt
(Mira et al. 2010, Sousa et al. 2012). Die Akkumulation ist eine Folge der Diffusion von
Essigsäure über die Zytoplasmamembran bei pH 5, denn der höhere intrazelluläre pH
im Vergleich zum Medium bewirkt die Dissoziation in Acetat und H3O+ (Pampulha und
Loureiro-Dias 1989).

Im Gegensatz dazu hat Zitronensäure bzw. Citrat keinen Einfluss auf das Wachstum bei
pH 5. Zwar kann Citrat bei höheren pHs wachstumsinhibierend sein, da es als Chela-
tor Kationen bindet (Nielsen und Arneborg 2007). Dieser Effekt wurde allerdings nicht
bei den hier untersuchten Prozessbedingungen festgestellt (Abbildung 5.20). Natrium
scheint hingegen einen negativen Effekt auf das Wachstum von S. cerevisiae zu ha-
ben. Bereits ab Konzentration von 100 mM sind deutlich niedrigere Wachstumsraten
zu beobachten. Dieser Effekt wird durch hohe extrazelluläre Konzentrationen an Na-
triumionen verursacht, die die osmotische Regulation der Zelle stören und durch den
für S. cerevisiae resultierenden Stress das Wachstum beeinflussen (Ariño et al. 2010,
Hohmann 2002). Für weitere Prozesse mit Hydrolysat wurde deswegen Kaliumcitrat als
Puffer für die Hydrolyse von Zuckerrübenschnitzeln gewählt.

5.4.3 Biotransformation mit geklärtem
Zuckerrübenschnitzelhydrolysat

Nachdem Kaliumcitrat als geeigneter Puffer für die Hydrolyse von Zuckerrübenschnit-
zeln identifiziert wurde, wurden Biotransformationen mit 100 mM KaCit-gepufferten hy-
drolysierten Zuckerrübenschnitzeln und dem rekombinanten S. cerevisiae Stamm Si-
HY001 in Rührkesselreaktoren durchgeführt.

Die initialen Zuckerkonzentrationen imSC-Reaktionsmediummit Hydrolysat (Tabelle 4.3)
wurden mittels HPLC bestimmt (Abbildung 5.21). Zusätzlich zu den im Hydrolysat be-
findlichen 5,0 g L-1 D-GalA, 9,4 g L-1 Glukose, 13,9 g L-1 Arabinose und 3,2 g L-1 Xylo-
se/Mannose/Galaktose wurde 40 g L-1 Sorbitol eingesetzt.

Satzprozesse mit Hydrolysat und 4 % (w/v) Sorbitol unterschieden sich wenig von Satz-
prozessenmit Minimalmedium (Abschnitt 5.3.3). Auchmit Hydrolysat wurde eineWachs-
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5 Ergebnisse und Diskussion

tumsverzögerung von fast 12 h beobachtet. Es wurden finale Biomassekonzentrationen
von 7,9 g L-1 nach 48 h erreicht und danach kein signifikantes Wachstum mit den ver-
bliebenen 3,0 g L-1 Sorbitol beobachtet (Abbildung 5.22). Auch in Satzprozessen mit
Zuckerrübenschnitzelhydrolysat konnte eine vollständige Umwandlung von D-GalA mit
einer spezifischen Produktausbeute von 0,94±0,04 mol L-GalOA mol-1 D-GalA erreicht
werden. Der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S lag mit 0,16±0,01 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol
um 14 % höher als in SC-Medium (0,14 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol, Abschnitt 5.3.3).
Ab Prozessbeginn bis 48 h Prozesszeit wurde das initial im Hydrolysat befindliche Ace-
tat (1 g L-1) vollständig verstoffwechselt. Auch das über die Prozesszeit bis ca. 36 h
akkumulierende Ethanol (3,71±0,14 g L-1) wurde im Prozessverlauf wieder verbraucht.
Glycerin hingegen wurde ab 12 h kontinuierlich aufgebaut und akkumulierte bis zum
Prozessende nach 72 h zu einer finalen Konzentration von 6,69±1,17 g L-1, 14 mal so
viel, wie in Satzprozessen in definiertem Medium. Die Konzentrationen der anderen im
Hydrolysat befindlichen Zucker (Arabinose, Xylose, Mannose, Galaktose, Fruktose und
Glukose) blieben über die Prozesszeit nahezu konstant (Daten nicht dargestellt).

D-GalA
16% (5,0 g L-1)

Glukose
30% (9,4 g L-1)Arabinose

44% (13,9 g L-1)

Xylose/Mannose/Galaktose
10% (3,2 g L-1)

D-GalA

Abbildung 5.21: Prozentuale Zusammensetzung des Hydrolysats einer vorherigen en-
zymatischen Hydrolyse von Zuckerrübenschnitzeln mit Pektinasen aus
A. niger (Schäfer et al. 2020).

Diskussion

Bisher wurde Zuckerrübenschnitzelhydrolysat noch nicht für die Biotransformation von
D-GalA zu L-GalOA durch rekombinante S. cerevisiae genutzt. Die meisten Studien zur
Nutzung von pektinreichen Agrarreststoffen, wie beispielsweise Zuckerrübenschnitzel
oder Zitrusschalen, hatten hauptsächlich die Produktion von Bioethanol zum Ziel (Ed-
wards und Doran-Peterson 2012, Martins et al. 2020).
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Abbildung 5.22: Vergleichende Satzkultivierung des rekombinanten S. cerevisiae
Stamms SiHY001 mit Zuckerrübenschnitzelhydrolysat ( ) bzw. in SC-
Medium ( ) mit 4 % (w/v) Sorbitol in kontrollierten Rührkesselbioreakto-
ren (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 1,2 bzw. 0,6 L, NStart=200 min-1).
Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von Sorbitol, Biotrockenmasse,
sowie von D-GalA, L-GalOA, Ethanol, Glycerin und Acetat über die Pro-
zesszeit. Berechnete Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S (mol mol-1), YP/E
(mol mol-1) und YX/Co-S (g g-1).
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5 Ergebnisse und Diskussion

Andere Studien wiederum beschäftigten sich mit einer ganzheitlichen Nutzung von Pek-
tin-Bestandteilen zum Biomasseaufbau oder zur Produktion anderer Moleküle (Huisjes
et al. 2012, Jeong et al. 2020, Protzko et al. 2018, Yang et al. 2020).

Die Reduktion von D-GalA aus Hydrolysat zur Produktion von L-GalOA konnte mit dem
Sorbitol-gekoppelten Reaktionssystem des rekombinanten S. cerevisiae Stammes Si-
HY001 erstmals erfolgreich gezeigt werden. Dabei zeigte der Stamm kaum Unterschie-
de im Prozessverlauf verglichen mit Prozessen in definiertemMedium. Nur eine erhöhte
Produktion von Glycerin wurde mit Hydrolysat als Substrat beobachtet. Dies kann nicht
allein auf die Bildung von Glycerin als “NADH-Auffangbecken” während des fermentati-
ven Wachstums infolge des Crabtree-Effekts zurückgeführt werden (Nevoigt und Stahl
1997). Vielmehr sind diese hohen Konzentrationen auf Komponenten des Hydrolysats
zurückzuführen (Nielsen und Arneborg 2007, Scanes et al. 1998). Zum einen kommt
es zu einer Hochregulierung von Proteinen der Glycerinbiosynthese als Stressantwort
von S. cerevisiae auf Zitronensäure (Lawrence et al. 2004, Nielsen und Arneborg 2007).
Auch ein hoher Anteil an im Hydrolysat vorhanden Proteinen aus Agrarreststoffen, wie
von Edwards und Doran-Peterson (2012) beschrieben, könnte als alternative Stickstoff-
quelle für S. cerevisiae fungieren, die die Glycerinbildung induziert (Scanes et al. 1998).

Keinen Einfluss auf das Prozessverhalten des rekombinanten Stammes haben die ver-
bleibenden 26,5 g L-1Zucker im Medium, da der Stamm durch die Deletion relevanter
Hexosetransporter nicht in der Lage ist, diese aufzunehmen (Wieczorke et al. 1999).
Insgesamt unterscheidet sich das Prozessverhalten des rekombinanten S. cerevisiae
Stammes, bis auf die erhöhte Glycerinbildung, bei der Verwendung von Zuckerrüben-
schnitzelhydrolysat nicht vom Referenzprozess.

5.4.4 Biotransformation mit ungeklärtem
Zuckerrübenschnitzelhydrolysat

Nach Kombination von Pektinaseherstellung mit A. niger aus Zuckerrübenschnitzeln
und Hydrolyse bei 50◦C wurden dem nicht geklärten Hydrolysat Sorbitol als Co-Substrat
und Medienzusätze, wie unter Abschnitt 4.2.3 erläutert, zugegeben. Es wurden niedri-
ge initiale Sorbitolkonzentrationen von 6 g L-1 eingesetzt, um die Bildung fermentativer
Nebenprodukte, wie unter Abschnitt 5.3.6 beschrieben, zu reduzieren. Im ungeklärten
Hydrolysat lagen zu Prozessbeginn 4,1 g L-1 Glycerin, 6,1 g L-1 Glukose, 13,5 g L-1 Ara-
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binose, 3,2 g L-1 eines Gemischs von Xylose, Mannose, Galaktose und Fruktose, sowie
1,4 g L-1 Citrat, 0,4 g L-1 Acetat und 10,3 g L-1 D-GalA vor.

A B

1

2

3

Abbildung 5.23: Lichtmikroskopische Vergrößerungen ((A) 40-fach und (B) 100-fach)
der vorletzten Probe der Ganzzellbiotransformation nicht geklärtem
Zuckerrübenschnitzelhydrolysat mit rekombinanten S. cerevisiae. Fest-
stoffe des Zuckerrübenschnitzelhydrolysats (1) und filamentöse Bio-
masse von A. niger (2), sowie Hefezellen (3).

Zusätzlich lagen im Medium nicht quantifizierte Feststoffe des Zuckerrübenschnitzelhy-
drolysats und filamentöse Biomasse von A. niger vor. Das bedingte, dass die optische
Dichte bzw. Biotrockenmassekonzentration der Hefezellen in Biotransformation mit un-
geklärtem Hydrolysat nicht bestimmt werden konnte (siehe Abbildung 5.23).

Die Biotransformation startete mit Zugabe der Inokulation des Rührkesselreaktors mit
S. cerevisiae SiHY001.
Bis zum Einstellen der Prozessparameter für die Biotransformation, also vor Inokulation
des Rührkesselreaktors mit S. cerevisiae SiHY001, war keine Veränderung der Gelöst-
sauerstoffkonzentration im Medium zu beobachten (Daten nicht gezeigt). Ab Inokulation
und bis zu einer Prozesszeit von 11 h konnte Stoffwechselaktivität der Hefezellen durch
ein Absinken der Konzentration des Gelöstsauerstoff im Medium bis auf 50 % Luftsät-
tigung, sowie die Abnahme der O2-Konzentration im Abgas beobachtet werden (Abbil-
dung 5.24). Gleichzeitig stieg die Konzentration von CO2 im Abgas an und erreichte bei
11 h Prozesszeit ein Maximum.
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Abbildung 5.24: Prozessdaten der Ganzzellbiotransformation mit S. cerevisiae Si-
HY001 mit ungeklärtem Zuckerrübenschnitzelhydrolysat im kontrollier-
ten Rührkesselreaktor (T=30◦C, pH 5, FLuft = 0,5 vvm, VR= 4,2 L,
NStart=600 min-1). Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von Sorbitol
( ), D-GalA ( ), L-GalOA ( ), Ethanol ( ) und Acetat ( ), sowie des Ge-
löstsauerstoff ( ) und der Konzentrationen von O2 (schwarz) und CO2
(grau) im Abgas über die Prozesszeit.
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Abbildung 5.25: Konzentrationen von Arabinose ( ), Xylose/Mannose/Galaktose/Fruk-
tose ( ), Citrat ( ) und Glycerin ( ) in ungeklärtem Zuckerrüben-
schnitzelhydrolysat zu Probenahmezeitpunkten der Ganzzellbiotrans-
formation mit S. cerevisiae SiHY001.
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Sowohl Sorbitolverbrauch als auch die Umwandlung von D-GalA zu L-GalOA fand wäh-
rend des gesamten Satzverfahrens bis 48 h Prozesszeit statt (Abbildung 5.24). Bis Pro-
zessende nach 48 h konnten so 6,0 g L-1 L-GalOA gebildet werden. Initial vorhandenes
Acetat (0,4 g L-1) und Ethanol (0,2 g L-1) wurden innerhalb der ersten 24 h verstoffwech-
selt.
Im Gegensatz dazu blieben die Konzentrationen des initial im ungeklärten Zuckerrü-
benschnitzel enthaltenen Citrats (1,4 g L-1) und Glycerins (4,0 g L-1) konstant bis zum
Prozessende nach 48 h (Abbildung 5.25). Bei den ebenfalls im Zuckerrübenschnitzel-
hydrolysat vorkommenden Zuckern Arabinose, Xylose, Mannose, Galaktose und Fruk-
tose konnte über die Prozesszeit ein leichter Anstieg der Konzentrationen gemessen
werden. Dieser belief sich bei Arabinose auf 0,7 g L-1, bei Xylose/Mannose/Galakto-
se/Fruktose auf 0,1 g L-1. Der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S war 1,4 mol L-GalOA mol-1

Sorbitol und damit höher als in allen bisherigen Ganzzellbiotransformationen mit S. ce-
revisiae SiHY001 mit Sorbitol.

Diskussion

Das in S. cerevisiae SiHY001 etablierte Redox-ausgeglichene Reaktionssystem zur
NADPH-abhängigen Reduktion von D-GalA mit Sorbitol als Co-Substrat konnte zum
ersten Mal erfolgreich auf hydrolysierte, nicht-filtrierte Zuckerrübenschnitzel übertragen
werden. Erstaunlicherweise war es denHefezellenmöglich, mit deutlich geringeremVer-
brauch von Sorbitol als in allen vorherigen Biotransformationen L-GalOA zu bilden, er-
sichtlich an dem höchsten berechneten Ausbeutekoeffizient YP/Co-S von 1,4 mol L-GalOA
mol-1 Sorbitol mit ungeklärtem Zuckerrübenschnitzelhydrolysat. Auffällig ist außerdem,
dass der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S in allen bisherigen Biotransformationen mit Sor-
bitol umso größer war, je weniger Sorbitol den Hefezellen initial zur Verfügung stand.
Während der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S in Biotransformation mit S. cerevisiae SiHY001
mit geklärtem Zuckerrübenschnitzelhydrolysat und 4 % (w/v) Sorbitol bei 0,16±0,01 mol
L-GalOAmol-1 Sorbitol lag (Abschnitt 5.4.3), erreichte YP/Co-S in Satzprozessenmit S. ce-
revisiae SiHY027 mit 0,6 % (w/v) Sorbitol bei 1,24 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol (Ab-
schnitt 5.4.1), ähnlich hoch wie in Ganzzellbiotransformation mit S. cerevisiae SiHY001
mit ungeklärtemZuckerrübenschnitzelhydrolysat.Was die Ursache hierfür ist, kann nicht
abschließend geklärt werden, da es zum Sorbitolmetabolismus in S. cerevisiae wenig
Literatur gibt um dieses Phänomen zu erklären. Ein Grund könnte allerdings sein, dass
S. cerevisiae bei hohen initialen Sorbitolkonzentrationen, ähnlich wie mit Glukose, fer-
mentative Nebenprodukte bildet. Diese werden zum Teil, wie in Abschnitt 5.3.3 und Ab-
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schnitt 5.3.5 gezeigt, wieder verstoffwechselt bei gleichzeitiger Produktbildung. Damit
ist jedoch der Ausbeutekoeffizient YP/Co-S für Sorbitol als C-Substrat niedriger.
Im ungeklärten Hydrolysat ist außerdem A. niger-Biomasse enthalten. Die Zellmembran
von Pilzen, zu denen auch die Hefe S. cerevisiae gehört, enthält große Mengen an Er-
gosterol (Ng et al. 2008). Ergosterol wirkt sich vor allem bei anaeroben Bedingungen
positiv auf das Wachstum von S. cerevisiae aus, da die in Hefezellen zur Biosynthese
von einem Molekül Ergosterol benötigten 24 Moleküle ATP und 16 Moleküle NADPH
durch Import von extrazellulärem Ergosterol nicht verbraucht werden müssen (Hu et al.
2017). Unter den aeroben Bedingungen der Biotransformation mit ungeklärtem Zucker-
rübenschnitzelhydrolysat nimmt S. cerevisiae kein Ergosterol auf (Jacquier und Schnei-
ter 2012). Es wirkt sich jedoch äußerst positiv auf die Adaption an osmotischen oder
anderen Stress in S. cerevisiae aus, wenn es im Medium vorliegt (Endo et al. 2009,
Jordá und Puig 2020, Liu et al. 2013). Die genaue Zusammensetzung des ungeklär-
ten Zuckerrübenschnitzelhydrolysats war zwar nicht bekannt, Hydrolysate pektinreicher
Feststoffe können jedoch eine Vielzahl unterschiedlicher inhibitorischer Komponenten
enthalten, die sich negativ auf das Wachstum von Hefezellen auswirken (Martins et al.
2020). Im Prozess mit ungeklärten Zuckerrübenschnitzelhydrolysat konnte jedoch kei-
ne Wachstumsverzögerung festgestellt werden, da die Gelöstsauerstoffkonzentration
im Medium mit Inokulation von S. cerevisiae SiHY001 sank. Ebenso war die Produktbil-
dung nicht beeinflusst und es wurde innerhalb von 48 h Prozesszeit 6,0 g L-1 L-GalOA
gebildet.
Auch Glycerin spielt eine Rolle bei osmotischem Stress in S. cerevisiae, vor allem ge-
genüber Zitronensäure (Nielsen und Arneborg 2007). In vorherigen Biotransformationen
mit S. cerevisiae SiHY001 mit geklärtem Zuckerrübenschnitzelhydrolysat mit Sorbitol
wurden hohe Konzentration Glycerin gebildet (Abschnitt 5.4.3). Im Satzprozess mit un-
geklärtem Zuckerrübenschnitzelhydrolysat konnte keine Bildung von Glycerin beobach-
tet werden. Die zu Prozessbeginn bereits vorhandenen 4 g L-1 Gylcerin im Hydrolysat
könnten aber ausreichend für S. cerevisiae sein, damit keine Stressantwort auf Zitro-
nensäure, und somit Bildung von Glycerin, erfolgt.

Alle vorherigen Biotransformationen mit S. cerevisiae SiHY001 zeigten außerdem eine
stöchiometrische Umsetzung von D-GalA zu L-GalOA. Im hier gezeigten Prozess mit un-
geklärtem Zuckerrübenschnitzelhydrolysat konnte der Ausbeutekoeffizient YP/E nicht be-
rechnet werden. Das lag daran, dass die D-GalA-Konzentration im Prozessverlauf lang-
samer abnahm, als die L-GalOA-Konzentration zunahm. Der Stamm S. cerevisiae Si-
HY001 kann keine D-GalA produzieren und Gründe für eine “Zunahme” von D-GalA sind
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auf geringe hydrolytische Aktivität der Pektinase im ungeklärten Zuckerrübenschnitzel-
hydrolysat zurückzuführen. Auch die leicht steigenden Konzentrationen von weiteren im
Hydrolysat befindlichen Zuckern, vornehmlich Arabinose (Abbildung 5.25), deuten dar-
auf hin, dass im Überstand befindliche Pektinasen weiterhin eine basale hydrolytische
Aktivität aufweisen und D-GalA-Monomere sowie andere Zucker ins Medium freisetzen,
trotz niedrigerer Temperatur und eines höheren pH im Vergleich zu Hydrolysebedingun-
gen (Schäfer et al. 2020).

Zusammenfassend konnte bei der Verwendung von ungeklärtem Zuckerrübenschnitzel-
hydrolysat im Vergleich zu allen bisherigen Ganzzellbiotransformationen die beste Aus-
beute von gebildeten Molekülen L-GalOA pro Molekül Sorbitol erzielt werden. Gleich-
zeitig wurde gezeigt, dass ungeklärtes Zuckerrübenschnitzelhydrolysat keinen inhibie-
renden Effekt auf die Hefezellen hat. Als positiver Effekt kann außerdem die weitere
pektinolytische Aktivität der Enzyme gewertet werden, die zu einer weiteren Freiset-
zung des Substrats D-GalA während der Biotransformationen mit S. cerevisiae über die
Prozesszeit führen und damit eine Kopplung von enzymatischer Hydrolyse und Ganz-
zellbiokatalyse ermöglichen könnten.
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6 Zusammenfassung
Die Nutzung landwirtschaftlicher Abfallströme zur Produktion hochwertiger Produkte
mithilfe von Mikroorganismen ist ressourcenschonend, nachhaltig und umweltfreundlich
(Martins et al. 2021). Pektinreiche Reststoffe, wie beispielsweise Zuckerrübenschnitzel,
eignen sich durch ihren geringen Lignin-Gehalt für die Verwertung durch Mikroorganis-
men (Leijdekkers et al. 2013, Martins et al. 2020). Pektin besteht hauptsächlich aus
D-Galakturonsäure (D-GalA), aber auch aus weiteren Zuckern wie Glukose oder Ara-
binose (Schmitz et al. 2019, Xiao et al. 2013). Die Hydrolyse pektinreicher Reststoffe
erfolgt entweder chemisch oder enzymatisch und problematisch für die mikrobielle Ver-
wertung von Hydrolysaten können die darin enthaltenen Wachstumsinhibitoren sein, zu
denen auch schwache Säuren wie Acetat und D-GalA gehören (Martins et al. 2020).

D-GalA wird in Schimmelpilzen über eine D-GalA-Reduktase in einem ersten katabolen
Schritt zu L-Galaktonat (L-GalOA) reduziert, was stöchiometrisch ein Cofaktor-Molekül
NAD(P)H verbraucht. L-GalOA ist ein interessantes Zielmolekül, da es große chemi-
sche Ähnlichkeit zu Stoffen hat, die bereits in der Lebensmittel- und Kosmetikindus-
trie als Säureregulatoren oder Komplexbildner eingesetzt werden (Richard und Hilditch
2009). Zusätzlich laktonisiert L-GalOA bei saurem pH zum Galaktono-1,4-lakton (GgL),
welches ein Vorläufermolekül der L-Ascorbinsäure darstellt (Kuivanen et al. 2012). Hin-
sichtlich der industriellen Anwendung der Produkte sollte eine vollständige Umsetzung
von D-GalA zu L-GalOA und GgL erfolgen, um die kostenintensive Trennung von D-GalA
und L-GalOA zu vermeiden, welche sich durch sehr ähnliche physikalisch-chemische Ei-
genschaften ergibt (Kuivanen et al. 2014).

Um unterschiedlich vorbehandelte Hydrolysate aus pektinreichen Reststoffen zur Pro-
duktion von L-GalOA zu nutzen, können rekombinante S. cerevisiae Stämme eingesetzt
werden. Obwohl S. cerevisiae nativ nicht in der Lage ist, D-GalA zu verstoffwechseln,
ist die Hefe aufgrund der einfachen Manipulierbarkeit, des schnellen Wachstums und
der Toleranz gegenüber Inhibitoren in Hydrolysaten für industrielle biotechnologische
Prozesse geeignet (Nielsen und Arneborg 2007).

Die meisten bisherigen Studien zur Nutzung von D-GalA mit rekombinanten S. cere-
visiae wurden in definiertem Medium durchgeführt und verfolgten nicht die Umsetzung
von D-GalA zu L-GalOA, sondern beispielsweise die Ethanol- oder Biomassebildung
mit S. cerevisiae (Biz et al. 2016, Jeong et al. 2020, van Maris et al. 2006, Protzko
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et al. 2018). Nur Benz et al. (2014) zeigte in Schüttelkolbenexperimenten in definiertem
Medium mit rekombinanten S. cerevisiae eine unvollständige Umsetzung von D-GalA
zu L-GalOA durch heterologe Expression eines D-GalA-Transporters aus Neurospora
crassa (N. crassa) (GAT-1) und einer D-GalA-Reduktase aus Aspergillus niger (A. ni-
ger) (GAAA), was mit dem Fehlen des reduzierten Cofaktors für die weitere Reduktion
von D-GalA begründet wurde.

Bisher konnte kein rekombinanter Hefestamm für eine effiziente Umwandlung von D-
GalA zu L-GalOA aus hydrolysierten, pektinreichen Reststoffen gefunden werden. Da-
her war es Ziel dieser Arbeit, ein skalierbares biokatalytisches Verfahren mit Ganzzell-
biokatalysatoren zur vollständigen Umsetzung von D-GalA zu L-GalOA mit rekombinan-
ten S. cerevisiae mit unterschiedlichen Hydrolysaten zu etablieren. Hierfür wurden vom
Kooperationspartner (Goethe-Universität Frankfurt, Institut für Molekulare Biowissen-
schaften) rekombinante S. cerevisiae Stämme mit verschiedenen Cofaktorregenerie-
rungssystemen bereitgestellt, welche zunächst reaktionstechnisch in vollständig kon-
trollierten Rührkesselreaktoren in definiertem Medium im Satzprozess untersucht wur-
den. Neben der Regeneration des für die Reduktion von D-GalA zu L-GalOA nötigen
reduzierten Cofaktors über den Zentralstoffwechsel wurde auch die Strategie verfolgt,
den reduzierten Cofaktor Enzym-gekoppelt mit Sorbitol als Co-Substrat zu regenerieren.

Glukose wurde als Co-Substrat für die Regeneration des reduzierten Cofaktors über
den Zentralstoffwechsel verwendet. Mit der Expression der D-GalA-Reduktase AnGar1,
welche D-GalA NADPH-abhängig reduziert, und des D-GalA-Transporters AnGAT aus
A. niger in rekombinantenS. cerevisiae konnte keine Produktion von L-GalOAmit Gluko-
se als Co-Substrat festgestellt werden. Deswegen wurden S. cerevisiae Stämme bereit-
gestellt, die durch gerichtete Mutagenese in der Bindetasche der AnGar1 die Cofaktor-
Akzeptanz Richtung NADH verschoben hatten, da dieses der hauptsächlich gebildete
reduzierte Cofaktor der Glykolyse in S. cerevisiae ist. Die daraus resultierenden Stäm-
me mit Reduktasen mit Einfach- (*) und Doppelmutation (**) waren in der Lage, 15 %
(AnGar1*) und 7 % (AnGar1**) der eingesetzten 5 g L-1 D-GalA im Satzverfahren in L-
GalOA umzuwandeln. Mit einem Ausbeutekoeffizienten YD-GalA/L-GalOA größer 90 % war
die Umwandlung nahezu stöchiometrisch und es konnte ausgeschlossen werden, dass
eine weitere Verstoffwechselung des Produkts oder des Edukts durch die rekombinan-
ten S. cerevisiae Stämme stattfand. Zusätzlich wurde keine Inhibierung der Hefezellen
durch das Produkt festgestellt. Allerdings ergab sich eine Verzögerung des Wachstums
in Anwesenheit von D-GalA, ausgelöst durch den höheren Energiebedarf zum Import
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von D-GalA durch den D-GalA-Transporter AnGAT und den leicht inhibierenden Effekt
von D-GalA als schwache Säure beim Import ins Zytoplasma. Es konnte zwar die Pro-
duktion von L-GalOA mit Glukose als Substrat erreicht werden, die maximal erreichten
Produktkonzentrationen waren mit 0,73 g L-1bei 15 % Umsatz von D-GalA jedoch nied-
rig. Die Ursache für den geringen Umsatz wurde auf einen Mangel an NADH zurückge-
führt, welches augenscheinlich bei diesem Stamm nur ungenügend über den Zentral-
stoffwechsel bereitgestellt werden kann.
Zur Erhöhung der Verfügbarkeit an reduziertem Cofaktor im Ganzzellbiokatalysator wur-
den Stämme bereitgestellt, die die hauptsächlich in S. cerevisiae aktive Alkoholdehydro-
genase ADH1 deletiert hatten. Da ADH1 unter Verbrauch eines NADH die Ethanolbil-
dung aus Acetaldehyd katalysiert, sollte durch ihre Deletion ein NADH-Überschuss mit
Glukose über den Zentralstoffwechsel generiert werden. In Satzprozessen mit diesen
rekombinanten S. cerevisiae Stämmen konnte jedoch keine verbesserte Produktbildung
beobachtet werden. Die Umsetzung von D-GalA zu L-GalOA war auch hier stöchio-
metrisch und die Ausbeutekoeffizienten YP/E lagen mit 0,98 mol L-GalOA mol-1 D-GalA
(AnGar1*) bzw. 0,92 mol L-GalOA mol-1 D-GalA (AnGar1**) ähnlich hoch wie beim Ver-
gleichsstamm ohne Deletion der ADH1. Der Umsatz der eingesetzten 5 g L-1 D-GalA lag
allerdings nur bei 12 % (AnGar1*) und 10 % (AnGar1**). Zwar wurde deutlich weniger
Ethanol mit diesen Stämmen gebildet, NADH wurde von den Hefezellen aber haupt-
sächlich zur Bildung von Glycerin verbraucht und nicht zur Produktion von L-GalOA.
Mit nur einem genomisch integrierten Gen für die D-GalA-Reduktase wurde vermutet,
dass die Reduktion von D-GalA durch die geringe Kopienzahl der D-GalA-Reduktase
nicht priorisiert ablaufen kann. Als Konsequenz wurden rekombinante S. cerevisiae
Stämme bereitgestellt mit einer weiteren Kopie des jeweiligen AnGar1*/**-Gens im Ge-
nom. Diese zeigten jedoch keine Verbesserung der L-GalOA-Produktion im Satzverfah-
ren.
Um die Limitierung der Reduktion durch nicht verfügbare reduzierte Cofaktoren zu lö-
sen, wurden rekombinante S. cerevisiaemit einem zusätzlichen Regenerierungsenzym
für den Cofaktor bereitgestellt, welche mit Sorbitol als Co-Substrat ein zusätzliches Co-
faktor-Molekül generieren. Diese S. cerevisiae Stämme verfügten neben den Enzymen
zur Reduktion von D-GalA (AnGar1, AnGAT) über eine Überexpression eines Sorbitol-
Transporter Hxt13 sowie einer Sorbitol-Dehydrogenase zur NAD(P)H-Rückgewinnung.
Die daraus resultierenden Stämme mit Varianten der AnGar1 (AnGar1, AnGar1* und
AnGar1**) waren alle in der Lage, L-GalOA im Satzverfahren zu produzieren, wenn ge-
nügend Sorbitol vorgelegt wurde. Die Produktbildung erfolgte hauptsächlich während
der Wachstumsphase der Hefezellen. Besonders die Stämme mit der Wildtyp Redukta-
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se und der Einfachmutante der Reduktase (AnGar1*) zeigten in Satzprozessen eine
deutlich gesteigerte Produktbildung mit Sorbitol im Vergleich zu Glukose als Co-Sub-
strat. Die NADPH-gekoppelte Reduktion von D-GalA mit der Wildtyp Reduktase zeigte
mit 66 % Umsatz von 5 g L-1 D-GalA nach 72 h Prozesszeit die beste Prozessleistung
(Abbildung 6.1, schematische Darstellung). Deswegen wurde dieser Stamm für die an-
schließenden reaktionstechnischen Untersuchungen zur vollständigen Umsetzung von
D-GalA bei möglichst kurzer Prozesszeit im Satzverfahren verwendet.
Hierfür wurden neben dem pH auch die Konzentration an Co-Substrat Sorbitol und die
Medienzusammensetzung untersucht. Ein vollständiger Umsatz von D-GalA innerhalb
der ersten 48 h Prozesszeit konnten bei pH 5 mit 4 % (w/v) Sorbitol im Satzverfahren
erzielt werden (Abbildung 6.1). Mit 4 % (w/v) Sorbitol wurde jedoch eine erhöhte Neben-
produktbildung (Glycerin, Acetat und Ethanol) mit S. cerevisiae beobachtet, welche ver-
mutlich durch eine Katabolitrepression, ähnlich dem Crabtree-Effekt, ausgelöst wurde.
Durch intermittierende Sorbitolzugabe konnte eine deutliche Reduzierung der Sekun-
därmetabolitkonzentrationen erreicht werden, aber bis Prozessende kein vollständiger
Umsatz von D-GalA.
In allen Satzprozessen wurde eine wachstumsgekoppelte Umsetzung von D-GalA zu
L-GalOA beobachtet. Je mehr Biokatalysator während der Wachstumsphase gebildet
wurde, desto schneller war die Produktbildung. Durch die Variation des Mediums konnte
bei Zugabe der zehnfachen Menge an Spurenelemente, Salzen und Vitaminen des defi-
nierten Mediums (DifcoTM Yeast Nitrogen Base ohne Aminosäuren) mit 11,14±0,69 g L-1

fast 40 % höhere Biomassekonzentrationen erzielt werden im Vergleich zu 7,98 g L-1 in
vorherigen Satzprozessen.

Vom Kooperationspartner bereitgestellte Zuckerrübenschnitzelhydrolysate (Technische
Universität München, Lehrstuhl für Bioverfahrenstechnik) waren thermisch vorbehan-
delt und enthielten unterschiedliche Puffer für die enzymatische Hydrolyse mit Pektina-
sen (Schäfer et al. 2020). Voruntersuchungen mit Natriumacetat-gepufferten Hydrolysat
zeigten kein Wachstum von S. cerevisiae und Natriumacetat stellte sich bereits ab einer
Konzentration von 50 mM als wachstumsinhibierend für die Hefe heraus. Kaliumcitrat
zeigte hingegen keinen Einfluss auf das Wachstum von S. cerevisiae bis 250 mM, wes-
wegen im Folgenden Hydrolysate mit Kaliumcitrat-Puffer zur Verfügung gestellt wurden.
Biotransformationen mit rekombinanten S. cerevisiae in Satzprozessen mit Kaliumci-
trat-gepuffertem, geklärtem Zuckerrübenschnitzelhydrolysat waren identisch zu Satz-
prozessen in definiertem Medium (Abbildung 6.1). Auch mit Hydrolysat wurde innerhalb
von 48 h mit 4 % (w/v) Sorbitol ein vollständiger Umsatz von D-GalA zu L-GalOA er-
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reicht (Abbildung 6.1). Es wurden ähnliche Ausbeuten YP/E von 0,93±0,03 mol L-GalOA
mol-1 D-GalA (Hydrolysat) bzw 0,91±0,02 mol L-GalOA mol-1 D-GalA (definiertes Medi-
um) erzielt (Abbildung 6.1). Lediglich die Glycerinbildung war aufgrund des Citrats im
Hydrolysatpuffer in Prozessen mit Hydrolysat deutlich erhöht.
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Abbildung 6.1: Vergleichende Satzkultivierung des rekombinanten S. cerevisiae
Stamms SiHY001 mit Kaliumcitrat-gepufferten Zuckerrübenschnitzel-
hydrolysat (grau) bzw. in definiertem Medium (weiß) mit 4 % (w/v)
Sorbitol in kontrollierten Rührkesselbioreaktoren (T=30◦C, pH 5, FLuft
= 0,5 vvm, VR= 0,6 L, NStart=200 min-1, Gelöstsauerstoffkonzentration
> 30 %). Zeitlicher Verlauf der Konzentrationen von Sorbitol ( / ),
Biotrockenmasse ( / ), sowie von D-GalA ( / ) und L-GalOA ( / ).
Berechnete Ausbeutekoeffizienten YP/Co-S (mol mol-1), YP/E (mol mol-1)
und YX/Co-S (g g-1). Schematische Darstellung der besten Ganzzellbio-
katalysatorstrategie mit Sorbitol als Co-Substrat zur Regenerierung des
Cofaktors NADPH.

Abschließend wurde die Prozessintegration von Biotransformation und enzymatischer
Hydrolyse von Zuckerrübenschnitzeln untersucht. Im ungeklärten Hydrolysat waren un-
terschiedliche Feststoffe, abgetötete Biomasse von A. niger und nicht hydrolysierte Zu-
ckerrübenschnitzel enthalten, welche die Biotransformation beeinflussen können. Er-
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6 Zusammenfassung

staunlicherweise konnte mit ungeklärtem Hydrolysat eine deutlich verbesserten Co-
Substratnutzung zur Produktbildung YP/Co-S von 1,4 mol L-GalOA mol-1 Sorbitol fest-
gestellt werden. Bis 48 h Prozesszeit konnten 6 g L-1 L-GalOA mit rekombinaten S. ce-
revisiae mit ungeklärtem Hydrolysat gebildet werden.
In allen vorherigen Prozessen wurde eine stöchiometrische Umsetzung von D-GalA zu
L-GalOA gezeigt mit Ausbeuten YP/E > 90 %. Im integrierten Satzprozess wurden für
die Bildung von 6 g L-1 L-GalOA mit rekombinanten S. cerevisiae jedoch nur 3,7 g L-1

D-GalA verbraucht. Das konnte mit der weiteren Freisetzung von D-GalA aus Zuckerrü-
benschnitzeln im ungeklärten Hydrolysat während der Biotransformation erklärt werden
und auch weitere Zucker, wie beispielsweise Arabinose, wurden über die Prozesszeit
aus noch nicht hydrolysierten Bestandteilen des Hydrolysats freigesetzt.
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7 Ausblick
Die Redox-ausgeglichene Ganzzellbiokatalysatorstrategie ermöglichte in Kombination
mit Sorbitol als Co-Substrat die Reduktion des aus Zuckerrübenschnitzeln mittels enzy-
matischer Hydrolyse herausgelösten Zuckermonomers D-GalA. Der rekombinanteS. ce-
revisiae Stamm bietet eine grundlegende Basis für eine weitere Stamm- und Prozess-
entwicklung zur biotechnologischen Herstellung von L-GalOA aus pektinreichen Rest-
stoffen der Zuckerindustrie mit der Hefe S. cerevisiae.

Die weitergehende Hydrolyse beim integrierten Ansatz von Biotransformation und en-
zymatischer Hydrolyse eröffnet einen neuen Weg zur Produktion von L-GalOA mit re-
kombinanten S. cerevisiae. Hier sollten Forschungsarbeiten zur Erzielung höherer Pro-
duktkonzentrationen bei vollständigem Umsatz von D-GalA zu L-GalOA anknüpfen.

Langfristig sollte zur Kostenersparnis auf die Zugabe eines Co-Substrates verzichtet
werden. Deswegen ist es sinnvoll, weitere genetische Modifizierungen der Hefe vor-
zunehmen, um eine ganzheitliche Verwendung aller Zucker aus Zuckerrübenschnitzel-
hydrolysaten zu erreichen, ähnlich dem Konzept von Jeong et al. (2020). Besonders
Arabinose ist als Co-Substrat interessant für die Biotransformation, da es in ähnlich
hohen Konzentrationen wie D-GalA im Hydrolysat vorliegt (Micard et al. 1996). Die Nut-
zung von Arabinose als Kohlenstoffquelle wurde bereits in Studien mit rekombinanten
S. cerevisiae gezeigt (Bera et al. 2010), allerdings sollte hier auf die Integration NADH-
verbrauchender Enzyme geachtet werden, um keine Konkurrenzreaktion zur D-GalA-
Reduktion zu erzeugen.

Die Kopplung der Reduktion von D-GalA an den Zentralstoffwechsel mit Glukose war
in dieser Arbeit nicht so effizient wie die Kopplung an Sorbitol als Co-Substrat zur Re-
generierung von NADPH. In mehreren Studien konnte jedoch erfolgreich die NADPH-
Bereitstellung über den Zentralstoffwechsel mit Glukose gezeigt werden, wenn NAD+-
verbrauchende Enzyme der Acetat- und Ammoniumassimilation oder des Pentose-Phos-
phat-Weges durch NADPH-generierende Enzyme ersetzt wurden (Kim et al. 2018, Ver-
ho et al. 2003). Um die in Hydrolysaten vorhandene Glukose zu nutzen, könnte eine
ähnliche Strategie für die Biotransformation von D-GalA zu L-GalOA verfolgt werden.

Schlussendlich muss ein spezifisches Isolierungsverfahren von L-GalOA aus Fermen-
tationsüberständen etabliert werden, sobald genügend hohe Produktkonzentrationen
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7 Ausblick

vorliegen. Denkbar wäre beispielsweise die elektro-dialytische Reinigung von L-GalOA,
wie sie bereits für andere organische Säuren angewendet wird (Handojo et al. 2019).
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9 Anhang
9.1 Chemikalien und Verbrauchsmaterialien

Chemikalien

Tabelle 9.1: Liste verwendeter Chemikalien mit Artikelnummer und Hersteller.

Komponente Artikelnummer Hersteller
Adenin 3025.2 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
Agar – Agar 5210.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
Antifoam 204 A6426-1KG Sigma-Aldrich GmbH, Steinheim
Ammonium sulphate 7783-20-2 NeoFroxx GmbH
Ampicillin HP62.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
D-(+)-Galacturonsäure Mono-
hydrat

48280 Sigma Aldrich, Taufkirchen
Deutschland

DifcoTM Yeast Nitrogen Base
ohne Aminosäuren

291940 Becton, Dickinson and Compa-
ny, Sparks, USA

Dinatriumhydrogenphosphat P030.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,
Karlsruhe, Deutschland

D-Sorbit 3783.5 Carl Roth GmbH + Co.KG,
Karlsruhe, Deutschland

Glycerin 3783.5 Carl Roth GmbH + Co.KG,
Karlsruhe, Deutschland

Kaliumdihydrogenphosphat 3904.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,
Karlsruhe, Deutschland

Kaliumhydroxid LC-7900.3 neoLab Migge Laborbedarf Ver-
triebs GmbH, Heidelberg

Kanamycinsulfat T832.2 Carl Roth GmbH + Co.KG,
Karlsruhe, Deutschland

L-Arginin 1655.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,
Karlsruhe, Deutschland
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Tabelle 9.1: Fortsetzung der Liste verwendeter Chemikalien mit Artikelnummer und Her-
steller.

Komponente Artikelnummer Hersteller
L-Histidin 1696.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
L-Isoleucin 1698.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
L-Leucin 1699.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
L-Lysin monohydrate 4207.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
L-Methionin 9359.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
L-Phenylalanin 1709.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
L-Threonin 1738.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
L-Tryptophan 1739.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
L-Tyrosin 1741.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
L-Valin 1742.1 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
Uracil 7288.2 Carl Roth GmbH + Co.KG,

Karlsruhe, Deutschland
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9.1 Chemikalien und Verbrauchsmaterialien

Verbrauchsmaterial

Tabelle 9.2: Liste verwendeter Verbrauchsmittel mit Artikelnummer und Hersteller.

Verbrauchsmaterial Artikelnummer Hersteller
CellstarTM Tubes 227261 Greiner Bio-One, Kremsmüns-

ter, Österreich
Spitzenaufsatzfilter / - CHRO-
MAFIL RC20/15 MS

729036 Macherey-Nagel GmbH &
Co.KG, Düren, Deutschland

Küvetten (1 mL) 2712120 Rationlab GmbH, Dreireich,
Deutschland

HPLC Vials N11 (1,5 mL) 70201HP Macherey-Nagel GmbH &
Co.KG, Düren, Deutschland

HPLC Inserts (0,2 mL) 702813 Macherey-Nagel GmbH &
Co.KG, Düren, Deutschland

Pipettenspitzen 200 µL Gilson, Inc, Middleton, USA
Pipettenspitzen 1000 µL Gilson, Inc, Middleton, USA
Plastikröhrchen 15 mL 188 261 Greiner Bio-One GmbH
Plastikröhrchen 50 mL 210 261 Greiner Bio-One GmbH
Vakuumfilter/ExpressTM PLUS
(0,22 µm)

S2GPT02RE Merck Millipore, Burlington, USA

Transferpette BRAND™ 100 µL Brand GmbH + Co KG, Wert-
heim, Deutschland

Transferpette BRAND™ 200 µL Brand GmbH + Co KG, Wert-
heim, Deutschland

Transferpette BRAND™ 1000 µL Brand GmbH + Co KG, Wert-
heim, Deutschland

Transferpette BRAND™ 10000 µL Brand GmbH + Co KG, Wert-
heim, Deutschland

161



9 Anhang

9.2 Geräte

Bioreaktoren

Tabelle 9.3: Liste der Rührkesselreaktoren im Labormaßstab.

Geräte Hersteller

DasGip®-System DASGIP GmbH, Jülich, Deutschland

Steuerungseinheit CWD4 DASGIP GmbH, Jülich, Deutschland

Labfors 2 Glasrührkessel Infors HT, Bottmingen, Schweiz

Steuereinheit Labfors 2 Infors HT, Bottmingen, Schweiz

BioREAKTOR 48 2mag, München, Deutschland

Rührerkontrolleinheit 2mag, München, Deutschland

Laborroboter/MICROLAB STAR™LetM Hamilton Bonaduz AG, Kanton,
Schweiz

Thermostat Reaktor Loop L 250 LAUDA, Lauda-Königshofen,
Deutschland

Regelung der Bioreaktoren

Folgende Sequenz wurde als Regelung für die Kultivierungen im Rührkesselreaktor im
Litermaßstab (Labfors 2, Infors HT, Schweiz) verwendet, um die Gelöstsauerstoffkon-
zentration im Medium während des Prozesses über 30 % zu halten:

#0, initial_settings, 30
Stirrer.sp=200
Temp.sp=30
Flow.sp=0.6
pH.sp=5.0
if(seq_time>60) seq=1
#1, Feed_phase, 30
//Der pO2 wird oberhalb von etwa 30 % gehalten
if pO2.v<30 Stirrer.sp=Stirrer.sp+100
if (Stirrer.sp>800) Stirrer.sp=800
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9.2 Geräte

Folgende Sequenz wurde als Regelung für die Kultivierungen im Rührkesselreaktor im
Litermaßstab (DASGIP GmbH, Jülich, Deutschland) verwendet, um die Gelöstsauer-
stoffkonzentration im Medium während des Prozesses über 30 % zu halten:

FunctionCode=p.SampleTime = 300
if p.InoculationTime_H > 1 and p.DOPV < 35 and p.NSP <= 550 then
p.NSP = p.NSP + 50
p.LogMessage(Stirrer speed + 50 rpm”)

HPLC-Analytik

Für die Messung von Konzentrationen von Metaboliten in Fermentationsmedien wurden
unterschiedliche HPLC-Systeme verwendet. Für jede Messung wurden entsprechende
Konzentrations-Standardreihen der einzelnen zu messenden Metabolite gemessen, um
die Konzentrationen der Metabolite in den Proben ermitteln zu können.

Tabelle 9.4: Verwendete Geräte zur HPLC-Analytik.

Geräte Hersteller

HPLC Anlage / Agilent 1100 Series Agilent Technologies, Santa Clara,
USA

HPLC Säule / Aminex HPX-87H Bio-Rad, München, Deutschland

HPLC UV/Vis Detektor 3300 KFA Jülich GmbH, Jülich, Deutsch-
land

HPLC RI Detektor SPD-20A Shimadzu, Kyoto, Japan

HPLC Anlage LC-2030C Plus Shimadzu, Kyoto, Japan

HPLC RI Detektor RID-20A Shimadzu, Kyoto, Japan
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Allgemeine Laborgeräte

Tabelle 9.5: Verwendete allgemeine Laborgeräte.

Geräte Hersteller
Analytische Waage 5 g - 32 kg OHAUS Explorer, Nänikon, Schweiz
Analytische Waage 10 mg - 210 g OHAUS Explorer, Nänikon, Schweiz
Autoklav / Systec VX-150 Systec GmbH, Nürnberg, Deutsch-

land
Autoklav / Variklav 500 E HP Labortechnik GmbH, Oberschleiß-

heim, Deutschland
Feinwaage Extend Satorius AG, Göttingen, Deutschland
Lab 850 Präzisions-pH-Meter Schott Instruments, Mainz, Deutsch-

land
Magnetrührer / NeoMag D-6010 neoLabLine, Heidelberg, Deutschland
Membran-Vakuumpumpe KNF-Neuberger GmbH, Freiburg,

Deutschland
Mikroskop / Axiola drb KT Carl Zeiss AG, Oberkochen, Deutsch-

land
Mikrotiterplatten - Photomerter Multiscan
FC

Thermo Fisher Scientific, Waltham,
USA

Schüttelinkubatro Multitron Infors HT, Bottmingen, Schweiz
Standzentrifuge / Rotixa 50 RS Hettich GmbH Co.KG, Tuttlingen,

Deutschland
Sterilbank / Waldner Tischabzug Waldner Laboreinrichtungen GmbH &

Co.KG, Bensheim, Deutschland
Trockenschrank Memmert, Büchenbach, Deutschland
UV/VIS-Spektralphotometer Genesys10S Thermo Fisher Scientific, Waltham,

USA
Zentrifuge Eppendorf 5424 R Eppendorf AG, Hamburg, Deutsch-

land
Zentrifuge Mikro Rotana 460R Hettich GmbH Co.KG, Tuttlingen,

Deutschland
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9.3 Medien, Puffer und Medienzusätze

9.3 Medien, Puffer und Medienzusätze

Die Zusammensetzung aller Medien und ihrer Zusätze, sowie verwendeter Puffer ist im
Folgenden gelistet.

PBS

Tabelle 9.6 listet die Zusammensetzung des 1 x PBS auf. Dieser wurde filtriert und bei
Raumtemperatur gelagert.

Tabelle 9.6: Zusammensetzung von PBS.

Komponente Einwaage

NaCl 8 g L-1

KCl 0,2 g L-1

Na2HPO4 1,44 g L-1

KH2HPO4 0,24 g L-1
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Aminosäure-Mix

Zum Wachstum auxotropher S. cerevisiae Stämme in SC-Medium wurde diesem ein
Aminosäure-Mix zugesetzt (Tabelle 9.7). Dieser wurde als 50-fache Stammlösung an-
gesetzt, sterilfiltriert und bei 4 ◦C gelagert.

Tabelle 9.7: Zusammensetzung des 50 x Aminosäure-Mix.

Komponente Konzentration, g L-1 Konzentration, mM

Adenin 0,56 0,42

Arginin 1,92 1,11

Methionin 1,92 1,29

Tyrosin 0,72 0,40

Isoleucin 2,88 2,20

Lysin*H2O 3,23 1,97

Phenylalanin 2,40 1,46

Valin 2,88 2,46

Threonin 2,88 2,42

auxotrophe Aminosäuren

Uracil 0,96 0,86

Histidin 0,96 0,62

Tryptophan 0,95 0,47

Leucin 2,88 2,20
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9.3 Medien, Puffer und Medienzusätze

Hefe-Stickstoff-Basis ohne Aminosäuren und Ammoniumsulfate

Die kommerziell erhältliche Trockengrundlage des SC-Medium hatte die folgende Zu-
sammensetzung wie vom Hersteller angegeben (Tabelle 9.8). Normalerweise wurde die
1-fache Menge (1,7 g) für einen Liter Medium eingewogen, auf die sich alle Vervielfa-
chung bei unterschiedlichen Medien beziehen.

Tabelle 9.8: Zusammensetzung des Trockenkulturmediums (YNB) von BD DifcoTM auf
Hefe-Stickstoff-Basis ohne Aminosäuren und Ammoniumsulfate

Komponente Konzentration, mg L-1

Biotin 0,002

Calcium Pantothenat 0,400

Folsäure 0,002

Inositol 2

Niacin 0,400

P-Aminobenzoesäure 0,200

Pyridoxin Hydrochlorid 0,400

Riboflavin 0,200

Thiamin-Hydrochlorid 0,400

Borsäure 0,500

Kupfersulfat 0,040

Kaliumjodid 0,100

Eisenchlorid 0,200

Mangansulfat 0,400

Natriummolybdat 0,200

Zinksulfat 0,400

KH2PO4 1000

MgSO4 500

NaCl 100

CaCl2 100
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Unterschiedliche Reaktionsmedien für Kultivierungen im
Rührkesselreaktor

Zur Biotransformation in Rührkesselreaktoren wurde, wenn im Ergebnisteil angemerkt,
abgewandeltes SC-Medium verwendet (Tabelle 4.2). Dieses unterschied sich meistens
in der Konzentration des Co-Substrats (Sorbitol, Glukose) bzw. des Edukts D-GalA. Wei-
tere Modifikationen sind in den nachfolgenden Tabellen gelistet.

Tabelle 9.9 listet die Medienzusammensetzung der Biotransformation im Rührkesselre-
aktor aus Abschnitt 5.3.5 auf.

Tabelle 9.9: Zusammensetzung der Reaktionsmedien im Rührkesselreaktor.

Komponente 1xSC 10xAA 10xSC 5xAA 10xSC 10xAA

YNB, g L-1 1,7 17 17

(NH4)2SO4, g L-1 10 10 10

Medienbestandteil

Aminosäure-Mix 5x 10x 10x

Tabelle 9.10 listet dieMedienzusammensetzung der Nachdosierungen aus Abschnitt 5.3.6
auf für ein Reaktionsvolumen von 1,2 L.

Tabelle 9.10: Zusammensetzung der Nachdosierungen.

Komponente 1. Nachdosierung 1. Nachdosierung

Sorbitol 200 g L-1 200 g L-1

D-GalA - 100 g L-1

YNB 17 g L-1 17 g L-1

Volumen der Zugabe 60 mL 120 mL

Tabelle 9.11 listet die Medienzusammensetzung der Untersuchung zum Einfluss unter-
schiedlicher Pufferkomponenten aus Abschnitt 5.4.2 auf für ein Reaktionsvolumen von
10 mL.
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9.3 Medien, Puffer und Medienzusätze

Tabelle 9.11: Zusammensetzung der Reaktionsmedien zur Untersuchung des Pufferein-
fluss. Na = Natrium, Cit = Citrat, K = Kalium, Ac = Acetat. Das Reaktions-
volumen der Rührkesselreaktoren betrug 10 mL.

Komponente Konzentration
Stammlösung

Konzentration im Medium

YNB 17 g L-1 1,7 g L-1

Aminosäure-Mix 50 x 5x

NaCit/KCit/NaAc/KAc 1 M je nach Konzentration im Reaktions-
ansatz (50 - 100 mM)

Sorbitol 200 g L-1 10 g L-1

VE-H2O - je nach Volumen auf VR = 10 mL auf-
gefüllt

Lyse-Puffer für Enzymaktivitätsbestimmung aus Zelllysat

Der Lysepuffer wurde nach Çağlayan und Wilson (2014) hergestellt, sterilfiltriert und bei
4 ◦C gelagert.

Tabelle 9.12: Zusammensetzung des Lysepuffers zur Bestimmung der Enzymaktivität
in Zelllysat.

Komponente Konzentration, mM

Tris-HCl (pH 7,5) 25

EDTA 1

NaCl 100

β-Mercaptoethanol 10

Protease-Inhibitor 1
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9.4 Datenanhänge

MatLab-Skript zur Integration der Kohlenstoffdioxidbildungsrate

Folgendes MatLab-Skript wurde zur Integration der auf das Reaktionsvolumen (VR) nor-
mierten Kohlenstoffdioxidbildungsrate (CER) in Satzprozessen mit S. cerevisiae ver-
wendet:

clear n;
clear Sammel;

% X und Y nach erstem Durchlaufen des Skripts mit % auskommentieren

X=0; %In X die Zeitdaten ablegen
Y=0; %In Y die CER*VR Daten ablegen

Sammel = zeros(length(X),1);
for n=2:size(X)
Sammel(n)=trapz(X(1:n,1),Y(1:n,1));
end
plot(Sammel);
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9.4 Datenanhänge

Kohlenstoffbilanzen zu Biotransformation mit mutierten D-GalA-Reduktasen mit
Glukose

Kohlenstoffbilanzen zu Satzprozessen in Abschnitt 5.2.1.
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Abbildung 9.1: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY040 mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v)
D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die Balken
stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu
den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jeweiligen Kom-
ponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90% geschlossen werden.
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Abbildung 9.2: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY041 mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v)
D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die Balken
stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu
den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jeweiligen Kom-
ponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90% geschlossen werden.
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9 Anhang

Kohlenstoffbilanzen zu Biotransformation mit ∆adh1-Stämmen mit Glukose

Kohlenstoffbilanzen zu Satzprozessen in Abschnitt 5.2.1.
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Abbildung 9.3: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY036 mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v)
D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die Balken
stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu
den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jeweiligen Kom-
ponenten vorlagen. Die Bilanz zu über 90 % geschlossen werden.
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Abbildung 9.4: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY037 mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v)
D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die Balken
stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu
den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jeweiligen Kom-
ponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90% geschlossen werden.
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9.4 Datenanhänge

Kohlenstoffbilanzen zu Biotransformation mit mehrfach integrierten D-GalA-
Reduktasen mit Glukose

Kohlenstoffbilanzen zu Satzprozessen in Abschnitt 5.2.1.
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Abbildung 9.5: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY057 mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v)
D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die Balken
stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu
den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jeweiligen Kom-
ponenten vorlagen. Die Bilanz zu über 90 % geschlossen werden.
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Abbildung 9.6: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY058 mit 1 % (w/v) Glukose und 0,5 % (w/v)
D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die Balken
stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu
den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jeweiligen Kom-
ponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90% geschlossen werden.
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Kohlenstoffbilanzen zu Biotransformation ohne D-GalA

Kohlenstoffbilanz zum Satzprozess in Abschnitt 5.2.2.
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Abbildung 9.7: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY040 mit 1 % (w/v) Glukose und ohne D-GalA
in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die Balken stellen
die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu den ge-
gebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jeweiligen Komponenten
vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90 % geschlossen werden.
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9.4 Datenanhänge

Kohlenstoffbilanzen zu Biotransformationen bei unterschiedlichem pH

Kohlenstoffbilanzen zu Satzprozessen in Abschnitt 5.3.2.
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Abbildung 9.8: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY001 bei pH 3 mit 1 % (w/v) Sorbitol und
0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreak-
tor. Die Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Pro-
zessverlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der je-
weiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90 % ge-
schlossen werden.
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Abbildung 9.9: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkultivie-
rung von S. cerevisiae SiHY001 bei pH 3,5 mit 1 % (w/v) Sorbitol und
0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbioreak-
tor. Die Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Pro-
zessverlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der je-
weiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90 % ge-
schlossen werden.
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Abbildung 9.10: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkulti-
vierung von S. cerevisiae SiHY001 bei pH 4 mit 1 % (w/v) Sorbitol und
0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbiore-
aktor. Die Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im
Prozessverlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form
der jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90 %
geschlossen werden.
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Abbildung 9.11: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkulti-
vierung von S. cerevisiae SiHY001 bei pH 4,5 mit 1 % (w/v) Sorbitol
und 0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbio-
reaktor. Die Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im
Prozessverlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form
der jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90 %
geschlossen werden.
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9.4 Datenanhänge

Kohlenstoffbilanzen zu Biotransformationen bei unterschiedlichen
Sorbitolkonzentrationen

Kohlenstoffbilanzen zu Satzprozessen in Abschnitt 5.3.3.
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Abbildung 9.12: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkul-
tivierung von S. cerevisiae SiHY001 mit 2 % (w/v) Sorbitol und
0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbiore-
aktor. Die Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im
Prozessverlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form
der jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90 %
geschlossen werden.
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Abbildung 9.13: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkul-
tivierung von S. cerevisiae SiHY001 mit 4 % (w/v) Sorbitol und
0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbiore-
aktor. Die Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im
Prozessverlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form
der jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90 %
geschlossen werden.
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Abbildung 9.14: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkulti-
vierung von S. cerevisiae SiHY001 mit 10 % (w/v) Sorbitol und insge-
samt 1% (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkesselbiore-
aktor. Die Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im
Prozessverlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form
der jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90 %
geschlossen werden.

Kohlenstoffbilanz zur Biotransformation mit intermittierender Sorbitolzugabe

Kohlenstoffbilanzen zu Satzprozessen in Abschnitt 5.3.4.
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Abbildung 9.15: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkulti-
vierung von S. cerevisiae SiHY001 mit intermittierender Sorbitol Zuga-
be und 0,5 % (w/v) D-GalA in SC-Medium im kontrollierten Rührkes-
selbioreaktor. Die Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar,
die im Prozessverlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in
Form der jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über
90 % geschlossen werden.
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9.4 Datenanhänge

Kohlenstoffbilanzen zu Biotransformationen bei unterschiedlichen
Medienzusammensetzungen

Kohlenstoffbilanzen zu Satzprozessen in Abschnitt 5.3.5.
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Abbildung 9.16: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkul-
tivierung von S. cerevisiae SiHY001 mit 4 % (w/v) Sorbitol und
1,5 % (w/v) D-GalA mit veränderter Medienzusammensetzung (10 x
YNB, 5 x Aminosäuremix). Die Balken stellen die Anteile an Gesamt-
kohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu den gegebenen Probenahme-
Zeitpunkten in Form der jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz
konnte zu über 90 % geschlossen werden.
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Abbildung 9.17: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkul-
tivierung von S. cerevisiae SiHY001 mit 4 % (w/v) Sorbitol und
1,5 % (w/v) D-GalA mit veränderter Medienzusammensetzung (10 x
YNB, 10 x Aminosäuremix). Die Balken stellen die Anteile an Gesamt-
kohlenstoff dar, die im Prozessverlauf zu den gegebenen Probenahme-
Zeitpunkten in Form der jeweiligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz
konnte zu über 90 % geschlossen werden.
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Abbildung 9.18: Kohlenstoffbilanz der einzelnen Probenahmezeitpunkte der Satzkulti-
vierung von S. cerevisiae SiHY001 mit 4 % (w/v) Sorbitol und Zucker-
rübenschnitzelhydrolysat im kontrollierten Rührkesselbioreaktor. Die
Balken stellen die Anteile an Gesamtkohlenstoff dar, die im Prozess-
verlauf zu den gegebenen Probenahme-Zeitpunkten in Form der jewei-
ligen Komponenten vorlagen. Die Bilanz konnte zu über 90% geschlos-
sen werden.
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