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1 Zusammenfassung

Zur Gewinnung chiraler Bausteine werden heute Uiegend chemisch katalysierte
Reduktionen eingesetzt. Die technische Durchfuhreriglgt in der Regel unter extremen,
energieintensiven Reaktionsbedingungen, Einsatziggif und Umwelt belastender
Schwermetallkatalysatoren und Verwendung grol3ergderorganischer Losungsmittel. Auf
der anderen Seite zeigen einige Prozessbeispiads, die Biokatalyse unter 6konomischen
Gesichtspunkten mit der chemischen asymmetrisclyath&se durchaus konkurrieren und
dabei 0©kologische Vorteile aufweisen kann. Zielgetg dieses Forschungs- und
Entwicklungsvorhabens war die Entwicklung einesekdfffen Produktionsverfahrens zur
Herstellung von rekombinanten B&ckerhefen fir @naelektive Reduktionen am Beispiel
der asymmetrischen Reduktion von 4-Cl-Acetessigsihylester (4CI-ACE) zu (S)-4-ClI-3-
Hydroxy-Buttersaureethylester (S-CHBE). Da zur ©wdrung der Herstellung dieses
Biokatalysators zahlreiche Experimente im pH-kolligeden Ruhrkesselreaktor erforderlich
waren, wurde zunachst fur einen Bioreaktorblock M8 RuUhrkesselreaktoren im
Millilitermal3stab eine parallele pH-Messung und eeiparallele Drehzahliiberwachung
entwickelt. Die dazugehdrige parallele pH-KontrolNerde implementiert und validiert. Das
Grundprinzip fur eine einfach integrierbare patall€ribungsmessung wurde gezeigt. Diese
weiterentwickelte neue Paralleltechnik wurde zwaf@len Optimierung von rekombinanten
Hefezellen fur Bioreduktionen genutzt. Hierzu wuidkr Laborprozess zur Herstellung der
Biokatalysatoren in den 10 Milliliter-Mal3stab Ulvagen. Auch die Biokatalyse wurde
miniaturisiert, parallelisiert und automatisiertielparallele Optimierung der Biokatalysator-
Herstellung fur asymmetrische Synthesen ist im pHtollierten Satzverfahren im 10
Milliliter-Maf3stab mit Hilfe einer neuartigen staastischen Suchstrategie erfolgt. Hierbei
konnten mit 7 Parallelexperimenten die Biotrockessekonzentration von 20 g'lauf tiber
35 g L' und die S-CHBE-Konzentration von 90 mM auf 125 ngdsteigert werden.
Allerdings zeigte sich auch, dass kein Reaktionsumedyefunden werden konnte, bei dem
alle 3 Zielgrof3en gleichzeitig maximiert waren. Hinher S-Enantiomereniberschufl3 von
tber 99 % war nur bei niedrigen Produktkonzentregio von unter 20 mM S-CHBE
moglich. Nachfolgend konnte eine ausgewahlite eoseliektive Reduktion von 4CI-ACE zu
S-CHBE mit optimal hergestellten relaccharomyces cerevisae exemplarisch in den 23
Liter Mal3stab Ubertragen werden. Eine dkonomisgie 0kologische Bilanzierung dieses

Verfahrens zur Biohydrierung im Vergleich zu andaeBegohydrierungsverfahren ist erfolgt.
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2 Anlass und Zielsetzung

Zur Gewinnung chiraler Bausteine werden heute Uiegend chemisch katalysierte
Reduktionen eingesetzt. Die technische Durchfuhruergolgt in der Regel unter
energieintensiven  Reaktionsbedingungen, Einsatztiggif und umweltbelastender
Schwermetallkatalysatoren und Verwendung grof3er gdenorganischer Losungsmittel.
Beispielhaft sei hier die chemisch katalysierte ntiogelektive Reduktion von 4-Cl-
Acetessigsaureethylester (4CI-ACE) zu (S)-4-CI-3dxy-Buttersaure-ethylester (S-CHBE)
genannt. S-CHBE wird industriell beispielsweise Zynthese von Cholesterinsenkern
eingesetzt. Als Mal fur die Bedeutung dieses damrahlkohols kann der Umsatz von
Atorvastatin (LipitorR, Pfizer) betrachtet werdater 2003 tber 9,4 Mrd. US$ betrug. Das
Marktvolumen von S-CHBE wird zur Zeit auf mehrer@0ljato geschéatzt. Die chemisch
katalysierte Reduktion von 4CI-ACE zu S-CHBE erfatgdustriell bei einem Druck von 100
bar und einer Temperatur von 95 °C unter Verwendunmg Rutheniumkatalysatoren im
Ldosungsmittelgemisch Ethanol-Dichlorethan. Die kosfir den Schwermetallkatalysator
belaufen sich auf rund 40000 US$/kg. Die Bedeutdag asymmetrischen Synthese wird
durch folgende Zahlen belegt: Nach einer Studie Mmst&Sullivan ist die Chiraltechnologie
der ,leuchtende Stern am Firmament des Europansarkfér pharmazeutische
Zwischenprodukte®. Der Markt im Bereich Chiralchenaeigte in den vergangenen Jahren
bereits Uberdurchschnittliche Zuwachsraten verglcimit dem gesamten Chemiemarkt. Das
Umsatzvolumen im Gesamtmarkt fur Chiraltechnolam# weltweit von rund 7,7 Mrd. US$
(2003) auf fast 15 Mrd. US$ im Jahr 2009 wachsen.

Die chemische asymmetrische Synthese (mit all ilGkologischen Nachteilen) ist nicht
zuletzt aufgrund massiver Investitionen von Forsgsinstitutionen und Industrie im letzten
Jahrzehnt heute dominierend. Auf der anderen eitgen einige Prozessbeispiele, dass die
Biokatalyse unter 6konomischen Gesichtspunkten det chemischen asymmetrischen
Synthese konkurrieren und dabei 6kologische Veartelfweisen kann. Besonders das
Potential der Backerhefe zur stereoselektiven R#mlukvieler (strukturell einfacher)
prochiraler Ketone ist auch im praparativen Mal3gfabdokumentiert. Den Vorteilen von
Hefereduktionen stehen jedoch auch eine ganze RmiheNachteilen gegenlber: niedrige
zellspezifische Produktivitdt, geringe Ausbeuten d uroftmals nicht ausreichende
Enantioselektivitaten. Zur effektiveren Durchfihgumon Hefereduktionen wurde daher vor

Projektbeginn  ein  rekombinanter Hefestamm  entwicke(Coexpression einer
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Carbonylreduktase und eines Cofaktor-Regenerieanaysns). Im Vergleich zu Wildtyp-

Zellen konnten damit Biotransformationsgeschwinditgn und Ausbeuten effektiv gesteigert
werden (eigene Vorarbeiten). Allerdings zeigte saass die erzielbaren Enantioselektivitaten
sehr von den Kultivierungsbedingungen bei der Hdtstg des Biokatalysators abhangen:
Beispielsweise wurden mit Zellen aus Schiuttelkolbehe Enantioselektivititen (ee > 98 %)
erzielt, mit Zellen aus dem Ruhrkesselreaktor (&ash Hochzelldichte-Verfahren) dagegen

sehr viel niedrigere Enantioselektivitaten.

Zielsetzung dieses Forschungs- und Entwicklungssmehs war daher die Entwicklung eines
effektiven Produktionsverfahrens zur Herstellungn veekombinanten Backerhefen far
enantioselektive Reduktionen. Da hierflr zahlreidBeperimente im pH-kontrollierten
Ruhrkesselreaktor erforderlich waren, wurde eingen@aralleltechnik weiterentwickelt und
eingesetzt, die es erlaubt, bis zu 48 pH-kontmddieExperimente im Satzverfahren in
parallelen Ruhrkesselreaktoren automatisiert diirolein zu konnen.

Im methodischen Teil wurden im Einzelnen fir eindioreaktorblock mit 48

Ruhrkesselreaktoren parallele pH-Kontrolle, patallddrehzahliberwachung und eine
Tribungsmessung entwickelt. Diese weiterentwickeleue Paralleltechnik wurde
nachfolgend zur parallelen Optimierung von rekorabten Hefezellen fir Bioreduktionen
genutzt, indem der Laborprozess in den 10 mL-M&3&tzertragen wurde (down-scaling),
eine parallele Optimierung der Biokatalysator-Heltshg im pH-kontrollierten Satzverfahren
im 10 mL-Malf3stab erfolgte und nachfolgend die einaptektive Reduktion von 4CI-ACE zu
S-CHBE mit optimal hergestellten re®accharomyces cerevisae im Liter-Mal3stab realisiert

wurde.

Die asymmetrische Synthese mit optimal hergestetéd. Saccharomyces cerevisiae wurde
auBerdem 0©konomisch und ©kologisch bilanziert unit enderen Verfahren zur

Biohydrierung von 4CI-ACE verglichen.
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3 Methoden

3.1 Parallele pH- und pO ,-Messung

Die im parallelen Bioreaktorblock verwendete Seikspur Messung von pH und pGn den
Reaktoren wurde im Rahmen eines friheren ProjekEntwjicklung neuartiger
Parallelverfahren zur effektiven Etablierung bi@igtischer Prozesse dargestellt am Beispiel
der NAD(H)-Gewinnung fur Biotransformationen* (AB065) entwickelt.

Mittlerweile sind Messeinheiten fur alle 48 Reaktordes Parallelbioreaktors verfiigbar.
Ebenso werden die dazu gehdrigen Reaktoren mit ader immobilisierten Sensoren in

Kleinserien hergestellt und werden gebrauchsfsteglisiert geliefert.

sz!!!ﬂ“um

/
|
:

1%
|
V

Abbildung 3.1: gebrauchsfertig verpackte und steriksierte Einwegbioreaktoren
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Abbildung 3.2: mL-Einwegbioreaktoren mit am Boden mmobilisierten Sensoren

Sensorik

Zur parallelen Messung von pH und pQverden die von PreSens entwickelten
Sensoreinheiten verwendet. Diese bedienen jeweailst a@ler 6 x 8 Reaktoren des
Bioreaktorblocks. Fir jeden Reaktorplatz ist eif€DLmit spezifischem Filter zur Anregung
der immobilisierten Sensoren im Reaktorinneren et Photodiode zur Auslesung der
Sensorantwort vorhanden. Die sechs Sensoreinheidtes Bioreaktorblocks werden
gleichzeitig parallel angesprochen wobei altermdrerst alle pH- und anschlieRend allepO
Sensoren sequentiell angesprochen werden.
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Abbildung 3.3: Sensorblock mit LEDs und Photodioderzur online Messung von pH und p@Q; der Kreis

markiert die Position eines von 8 Reaktoren

Medien

Zur Charakterisierung der pH- und pSensoren wurde folgendes organisch-komplexe CSL-

Medium verwendet:

Tabelle 3.1: CSL-Medium zur Charakterisierung der pH- und pO,-Messung

Medienbestandteil] Konzentration
Pepton 20gL
Hefeextrakt 10gL
Maisquellwasser | 20 mLt

Als definiertes mineralisches Medium wurde ein Riagpuffer mit einer Konzentration von
150 mmol L* verwendet.
Messmethodik

Der Bioreaktorblock wurde mit 48 zuféllig ausgewéhl Reaktoren bestlickt, das jeweilige

Medium eingefullt, auf 30°C temperiert und die Mes$ gestartet.

Zur Charakterisierung der pH-Messung wurden seehschiedene pH eingestellt und in allen
Reaktoren nach erreichen eines stationaren Zustaerdsessen. Die Messwerte wurden mit

AZ 13124 Abschlussbericht Seite 9 von 49



den bekannten pH Uber eine die physikalischen Zmsarhange beschreibende Stern-
Volmer-Gleichung in Beziehung gebracht:
—_ %'nin_¢max
Phase—m”ﬂmax

Diese Parameter definieren die jeweilige Kalibneyu

Die Anpassung der einzelnen Parameter der Gleichtfiotgte mit Hilfe der Solver-Funktion

in Microsoft Excel.

Zur pO,-Messung wurden die jeweiligen Flussigkeiten zushtznit Cobaltsulfat bis zu einer
Zielkonzentration von 1 mmoltversehen und bei einer Riihrerdrehzahl von 2800mim
Luft begast. Nach Erreichen eines stationdren Adstaler maximalen Sauerstoffsattigung
von 100% wurde eine ausreichende Menge an Natrifirsugesetzt um samtlichen bereits
gelosten und weiterhin zugeflihrten Sauerstoff zubraeichen und zuverldssig einen
Sauerstoffsattigung von 0% zu erreichen. Die Siyrr beiden extremen Zustéande legen

dann eine Kalibriergerade fest.

3.2 Parallele pH-Kontrolle

Eine effektive Kultivierung von Mikroorganismen igur mit einer funktionierenden pH-

Regelung mdglich. Da die pH-Messung im Bereich 8ok — 8 zuverlassige Werte liefert,

sollte eine individuelle pH-Regelung implementiertrden. Zunachst wurde das fur einen
einseitigen Regler mit Base und spater fur einereismitigen mit Sdure und Base
bewerkstelligt. Die Regelung erfolgt Uber einen ihn@rten Pl-Regler, der die technischen
Begebenheiten wie z.B. die intermittierende Zugadre Titrationsmittel bericksichtigt.

3.3 Parallele Drehzahliiberwachung

Im parallelen Bioreaktorblock erfolgt die Kraftib@agung vom Antrieb auf die Ruhrer
magnetisch-induktiv. Das bedeutet, dass auf Grumd dicht vorhandenen starren
mechanischen Kopplung der Ausfall eines Ruhrorgamsglich ist. Das muss zur
Aufrechterhaltung eines optimalen Betriebs des Reskzuverlassig detektiert werden um

entsprechende MalRnahmen zur Behebung einer sdkttiemg einleiten zu kénnen.

Die magnetisch-induktiven Vielfach-Ruhrantriebe gggren in den einzelnen Gefal3en am
Ort der Ruhrorgane magnetische Drehfelder, derearighiung das mit Dauermagneten
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bestickte Ruhrorgan nachfolgt. Aus dem Stand hekans das Ruhrorgan entsprechend
seinem Massentragheitsmoment und dem aufgebracbégmenzten Drehmoment nur bei
niedrigen Drehzahlen synchronisieren bzw. anlaftartdrehzahlen beim Bioreaktorblock
bis ca. 1500 rpm). Die Drehzahl wird danach in eiBeschleunigungsphase kontinuierlich
bis zur vorgegebenen Solldrehzahl erhoht, wobeiSitdnupf zwischen dem Ruhrorgan und
dem Erregerfeld ansteigt. An der Leistungsgrenzgelamgt, sinkt durch zu groRen Schlupf

das aufgebrachte Drehmoment ab und das Ruhrorgdnt slehen.

Die turbulenten Stromungsverhaltnisse am Ruhrogjelien eine stark schwankende Last
dar. Ein sicherer Langzeitbetrieb fur alle 48 Riigame, wie er im vorliegenden Fall

unabdingbar ist, kann daher bisher nur fir einetlaren Drehzahlbereich (bis ca. 2500 rpm)
gewahrleistet werden. Zusatzlich kann sich die d&ét der Rihrmedien wéahrend eines
laufenden Prozesses erhdhen und dadurch ebengatisStillstand der Rihrorgane fuhren.
Der Ausfall eines oder mehrerer Rihrorgane konrgkeb nicht detektiert werden. Auf der

anderen Seite liegt die Leistungsgrenze des Ardystbms mit ca. 4000 rpm weit oberhalb

des aus obigen Grunden bisher nur nutzbaren Bexeich

H+P hatte die Aufgabe, eine parallele Drehzahlibehung aller 48 Rihrorgane zu
entwickeln. Damit kann — im Falle eines Stillstas@nes der RUihrorgane — automatisch ein
Neustart durchgefuhrt werden.

3.4 Parallele Tribungsmessung

Neben der bereits entwickelten und gut etablieBensorik zur online Messung von pH und
pO; ist auch eine Technik zur Bestimmung der Zelldicint den Reaktoren wiinschenswert.
Der dabei verfolgte Ansatz versucht die in der pHd pQ-Messeinheit bereits vorhandene

Optik und Elektronik zur Auswertung zu nutzen.

Relevanz der Biomassebestimmung

Neben den bei allen Kultivierungen gewonnenen Dditiger den pH und pOm Inneren

eines Reaktors ist die Kenntnis von der Konzemmnatier Biomasse ein weiteres wichtiges
Instrument zur Beurteilung eines Prozesses. So kanein Werkzeug zur Beurteilung des
Verlaufs zu Beginn einer Kultivierung sein. Allends kann die Messung der optischen
Dichte oder einer vergleichbaren Gro3e die Bestimgnder Biotrockenmassekonzentration

mit Hilfe von Proben aus dem Reaktor nicht ersetzen
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Optische Messung der Biomasse

Biomassebestimmungen erfolgen in aller Regel UleBestimmung der optischen Dichte.
Diese wird als zerstorungsfreie Standard onlinekldéé von versch. Herstellern angeboten
(z.B: Mettler,...) bzw. durch Messung einer gewonmeReobe in einem Photometer etabliert.

Nahezu alle herkdmmlichen Anséatze benutzen daleeMdissung der Absorption von Licht.
Eine Alternative ist die Messung des reflektiertaohts (Samorski M., Miller-Newen G.,
Bichs J (2005) Biotechnol Bioeng 92(1): 61-68) Biddethode ist vor allem bei der
Verwendung von Einweg-Reaktoren sowie in sehr kleiReaktoren zu bevorzugen, da keine

zusatzlichen Sensoren eingebracht werden missen.

3.5 Verfahrensoptimierung zur Herstellung von rekom binanten
Saccharomyces cerevisiae fur enantioselektive Reduk  tionen

Das Ziel der vorliegenden Arbeiten war die Durchiiity einer Prozessoptimierung zur
Herstellung von rekombinanten Hefezellen als Gadlttapkatalysator zur stereoselektiven

Reduktion eines prochiralen Ketons zu seinem S-igrarren reinen Alkohol.

o O OH O
PPN
0”7 CH, 0" CH,

Ethyl-4-Chlor-Acetoacetat 4-ChR(S)-Hydroxybuttersdure
(4-CI-ACE) (S-CHBE)

Abbildung 3.4: Reduktion von 4-CI-ACE zu S-CHBE

Keton Alkohol
o -

Glukose

Abbildung 3.5: Schema der Biotransformation mit zdinterner Cofaktor-Regenerierung
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Der Vorgang der eigentlichen Biotransformation veuid friheren Arbeiten bereits
ausfuhrlich untersucht (Engelking H, Pfaller R, W16, Weuster-Botz D (2006): Reaction
engineering studies on 3-ketoester reductionswiithle cells of recombinar@accharomyces
cerevisiae. Enz Microb Technol 38: 536-544) und wird nur in einem Standardverfahren
verwendet. Die Optimierung umfasst ausschlief3leh Brozess der

Biokatalysatorherstellung.

Der rekombinate HefestamBaccharomyces cerevisiae FasB His6 wird in einem
Satzverfahren mit zweiseitiger pH-Kontrolle angezaogDie variablen Parameter der
Optimierung umfassen neben den Medienkomponenienaden pH wahrend des

Zellwachstums und den pH zur Konditionierung delleh fur die spatere Biotransformation.

Der gesamte Prozess der Biokatalysatoranzucht igichBsformation folgt einem festen

Schema:
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Vorkultur im Schiittelkolben

A 4

Zellanzucht im parallelen Bioreaktorblock

A 4

automatische Anderung des pH

A 4

automatisierter Transfer der Zellen aus den
Reaktoren in ein Deep-Well-Mikrotiterplatte

A 4

Uberstand verwerfen

Zentrifugieren Zugabe von Umsetzungsmedium

A
A

A 4

manuelles Resuspendieren

Zugabe von Edukt und Lésungsmittel

A

A 4

Biotransformation

A 4

wassrige Phase verwerfen Extraktion

Zugabe von Extraktionsmittel

A
A

A 4

Analyse der organische Phase mittels GC

Abbildung 3.6: Ablauf des gesamten Prozesses der Hgellung von S-CHBE

Die Optimierung erfolgt in einem iterativen Verfehr mit Hilfe einer stochastischen
Suchstrategie (Genetischer Algorithmus), der sfiezie experimentellen Versuchsplanung
entwickelt wurde. Das dazu verwendete Softwarewar§zGAME.opt integriert samtliche
Schritte von der Erzeugung der ersten Generatien die Auswertung der Ergebnisse bis hin
zur Erzeugung der nachfolgenden Generation (LinkWuster-Botz D (2006): Genetic
algorithm for multi-objective experimental optimizan. Bioprocess Biosyst Eng
29: 385-390).

Die der Optimierung zugénglichen Parameter betneflfas Medium und die jeweiligen
Sollwerte der pH-Regelung:
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Tabelle 3.2: variable Parameter der Bioprozessoptinerung

Komponente / min. | max. | Einheit| Niveaus

Parameter

Pepton aus Casein |0 50 gLt 32
(Carl Roth GmbH)

Hefeextrakt (Deutsche O 50 gL’ 32
Hefewerke GmbH)

Corn Steep Powder |0 50 gL’ 32

(Solulys 095 E,
Roquette GmbH)

Phosphat 0 30 gt 32
Magnesium 0 2 gt 16
Kalium 0 2 gL? 16
pH Anzucht 5,5 7,5 - 8
pH Konditionierung 5,5 7,5 - 8

Die absoluten Mengen an Phosphat, Magnesium undurdalvurden in entsprechende
Mengen der Salze KIRO, -HO, MgSQ -7H,O und NaHPQ, -H,O umgerechnet. Bei
Ansatzen ohne Phosphat wurde dasiR@, -H,O durch kSO, ersetzt.

Die 3 (gleichzeitig verfolgten ZielgréBRen der Op@ming waren (1) maximale
Biomassekonzentration bei der Zellanzucht, (2) maker Enantiomerentberschuss an S-

CHBE und (3) maximale Produktkonzentration beimrhfolgenden Biotransformation.

Der genetische Algorithmus benétigt neben der Aegdér zu variierenden Variablen und

deren Niveaus weitere Angaben:

Tabelle 3.3: Parametrisierung des genetischen Algthmus GAME.opt

Parameter Wert
Mutationsrate 3
Crossover 2

max. Grof3e der externen Populatign 8

min. Gréf3e nach Clusterbildung 8

Je Generation wurden 15 verschiedene Medien sowmieSndardmedium im dreifachen

Ansatz bei einem Anfangsvolumen von 12 mL verwendete Gesamtdauer der
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Biokatalysatoranzucht betrdgt 44 Stunden wobei ldizten 24 Stunden zur weiteren
Konditionierung der Biokatalysatoren ohne Substrgéibe dienten.

Jie

VorlaaenaefalRe

Abbildung 3.7: experimenteller Aufbau flr Parallelkultivierungen

Die parallelen Biotransformationen wurden in eiDeep-Well-Mikrotiterplatte durchgefihrt.
Zur Durchmischung diente ein MTP-Schiittler, ein all grol3er Verlust an eingesetztem
Losungsmittel verhinderte eine Kunststoffmembra@ diurch einen Edelstahldeckel fixiert

wird.
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Abbildung 3.8: experimenteller Aufbau zur parallelen Biotransformation

Alles zusammen bendétigte ein Parallelansatz (Géoaja damit finf Tage fur

Biokatalysatoranzucht mit anschlielRender Biotramsétion.

Die Validierung der Optimierung und die Mal3stabgwv@Berung erfolgte in einem 42 L
Ruhrkesselbiorektor Techfors der Firma Infors. Akdevanten GroRen wurden 1:1 auf das
Arbeitsvolumen von 23 L skaliert.

3.6 Vergleichende 6konomische und 6kologische Bilan zierung

Neue biotechnologische Prozesse stehen natirliesewin direkter Konkurrenz zu
bestehenden biologischen und kombinatorisch chémmscVerfahren. Daher ist eine
O0konomische und 6kologische Bilanzierung zur Einardy der Verfahren erstrebenswert.

Nur dadurch kénnen Faktoren wie die Wirtschaftlghlkobjektiv eingeschatzt werden.

Im vorliegenden Fall soll die biokatalysierte Retilolk von 4CI-ACE zu S-CHBE untersucht
werden. Da zu den klassischen chemisch durchgefiiliftozessen keine Daten verflugbar
sind, konnte nur ein Vergleich zu biotechnologischerfahren durchgefuhrt werden.
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Der aul3erst komplexe Vorgang der 6konomischen kotbgischen Bilanzierung wurde mit
Hilfe der von der Firma ifu Hamburg GmbH vertriebanSoftware ,Sabento” ermdéglicht.
Dieses Werkzeug erfasst alle beteiligten Stoffepz@ssschritte sowie Stoff- und
Energiestrome. Dabei werden auch die Einflisse $@toffeigenschaften auf z.B. den

Energiebedarf und die Auswirkungen auf die Umwaetteimbezogen.

Die 6konomische Bilanzierung wurde fur einen Prdduiszeitraum von 10 Jahren bei einer
jahrlichen Menge von 50 t des Produkts S-CHBE dyetlihrt. Dabei wurde auch die

Anschaffung neuer Reaktoren fur die jeweiligen Bsse bertcksichtigt.

Die o©kologische Bilanzierung liefert als Endergabmiinen Satz Kennzahlen, die sog.
Umweltbewertungszahlen (UBZ). Diese werden aus denzelnen unterschiedlich

gewichteten Wirkungskategorien der Eingangs- unsgaingsseite berechnet.
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4 Ergebnisse

4.1 Parallele pH- und pO ,-Messung

Die Charakterisierung der pH- und pessung lieferte wertvolle Daten Uber das Systiém f
den praktischen Einsatz. So zeigte sich, dassati&dilerseitig mitgelieferten Kalibrierdaten
einer gefertigten Charge Reaktoren nicht alleinredosend sind fir eine zuverlassige pH-

und pQ-Messung.

Es genugt jedoch, basierend auf den mitgelieferieaten einer Lieferung an
Einwegreaktoren, eine individuelle Anpassung in @ASGIP Software FedBatch XP
durchzufihren. Dabei wird eine 1-Punkt Kalibrierudes pH bzw. p@durchgefuhrt. Fur den
pH ist dabei der anfangliche, extern gemessene WésrtMediums mal3geblich, fir denpO
wird eine Korrektur des Werts fur 100 % Luftsatigudurchgefihrt.

In der Praxis funktionierte die Optosensorik zudiren Messung des pH und pOn
verschiedenen Kultivierungen sehr zufrieden stéllddie typischen Abweichungen des pH

liegen im Bereich von bis zu 0,2 pH-Einheiten so®4&0 % Luftsattigung fur den pO

Damit konnte die Implementierung einer pH-RegeldagReaktoren basierend auf der online

Messung durchgefuhrt werden.
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Abbildung 4.1: graphische Darstellung

Messung
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Abbildung 4.2: graphische Darstellung eines Teilser Ergebnisse der Charakterisierung der pH-Messung

4.2 Parallele pH-Kontrolle
Ausgangslage

In der ersten Projektphase wurde ein nichtline&iesulationsmodell erstellt, welches den
Fermentationsprozess, die nichtlinearen Pufferesigjgsiften und das spezielle Verhalten der

intermittierenden Dosiersteuerungen fur Lauge ugk& Gber einen Pipettierroboter abbildet.
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Mit Hilfe des Simulationsmodells konnte experimdingezeigt werden, dass die den Prozess
bestimmenden Nichtlinearitaten verbunden mit defoAterungen der nichtdeterministischen
Stellgliedeigenschaften keine mathematische Be#ming zulassen, die den Zugang zu

bekannten pradiktiven, modellbasierten Reglererfsmgthoden zulassen.
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Abbildung 4.3: Simulationsumgebung mit simuliertem Fermentationsverlauf bei intermittierender
einseitiger pH-Regelung

Allerdings konnte in Simulationslaufen eine hohe$Svitat des pH-Wertes gegeniber den

intermittierenden Volumensto3en der Dosiersteuesogar bei dispensierten Volumina von
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ca. 20puL nachgewiesen werden. Systemdynamisch betracddséeh sich im pH-Signal die
Impulsantworten der nichtlinearen Regelstrecke savle Hier ergibt sich eine Parallele zu
Industrie erprobten Verfahren zur Reglerselbstelhstg. Hierbei wird das ,unbekannte*
System im Arbeitspunkt mit kleinen Anregungen beahbfagt und aus der gemessenen
RegelgrolRe eine Identifikation der Regelstreckeli@sem Arbeitspunkt anhand eines meist
stark vereinfachten und linearen Prozessmodellgermmmen. Prinzipiell ist dieses
Verfahren jedoch nur anwendbar, wenn die Auflosdeg realen pH-Messsignals ausreicht,
um die Impulsantworten gegeniiber dem Messrausawie Stérungen zu identifizieren und
die Zeitintervalle zwischen den Dosierstollen mitetes in der GroéRenordnung der
dominierenden Systemzeitkonstante liegen, so ddssrlagjerungseffekte vernachlassigt

werden kénnen.

Im weiteren Projektverlauf stand eine weiterentwlek und stark verbesserte zweite
Generation der pH-Messung zur Verfiugung. Damit kenrerstmals zweiseitig pH-geregelte
Kultivierungen durchgefihrt werden. Die ersten pshen Versuche haben mehrere
wesentliche Ergebnisse gezeigt:

» Bei geeigneter Parametrierung eines PID-Reglefs dieh eine zufrieden stellende
zweiseitige pH-Regelung mit intermittierenden Sjigddern erzielen.

» Bei der zur Optimierung der Biokatalysatoren notdigan Vielzahl von
Prozesslaufen mit unterschiedlichsten Puffereigeaféen des Mediums und
verschiedenen wahrend des Prozesses veranderfithémbeitspunkten ist es nicht
zu verhindern, dass einige Regler je nach Arbeitkpschwingen. Auch wenn die
Abweichungen vom Sollwert vielfach zu tolerieremdsi fihrt dies zu einem sehr
hohen S&ure- und Laugeverbrauch durch fortlaufe@kgentitration, die zu

Volumenproblemen fiihrt und die Fermentation negagieiflusst.
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Abbildung 4.4: zeitlicher Verlauf des Ist- und SolipH sowie der Volumenfliisse Titrationsmittel
und der Volumina intermittierenden Zugabe von Saureund Base bei der Kultivierung von Hefen

« Die in der Simulation ermittelten Impulsantwortenesd pH aufgrund der
intermittierenden Dosierung lassen sich Uberrastigen durch die realen Messdaten
bestéatigen. Zudem lasst sich das nichtlineare Pugffealten deutlich aus der pH-

abhangigen Base-Titration ablesen.

Im weiteren Projektverlauf wurden daher zwei Ziedgfolgt, erstens die Regleroptimierung
zur Mengenreduktion der dispensierten Korrekturmedind zweitens die Entwicklung eines
Verfahrens zur fortlaufenden Online-Adaptierung degy. Reglers auf Basis einer
Modellidentifikation (MIAC=Model Identification Adative Control). Im Idealfall gentgt
diese Kombination aus speziellem nichtlinearem &egind Selbsteinstellungsverfahren
sowohl den speziellen prozesstechnischen Anfordemn(intermittierende zweiseitige
Titration) als auch den Anforderungen der einfach®arametrierung oder gar

Parametrierungsfreiheit.

Nichtlineare Adaptive Regelung

pHSoH VAC
__> _[FA:(t)dt - _%/ _._.» . pH Ist
A< Regler [—» Dosier Bioreaktor
> fFas(t)dt steuerung _K/ >

Bs

T Dispensieren pH-Messung
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f t t+T, t o t+T,

<
Identifikation [«
<

Abbildung 4.5: Diagramm der adaptiven nichtlinearenRegelung
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Regleroptimierung

Eine erste einfache MalBhahme zur Reduktion desmsgrten Volumens wurde durch die
Einfuhrung einer Totzone (Deadband) in den Regefdlgnus umgesetzt. Dies verhindert
wirksam das fortlaufende Gegentitrieren im eingescigenen Zustand des Reglers.

Das Ergebnis war jedoch nicht zufriedenstellend, ddes integrierende Verhalten der
intermittierenden Stellglieder dazu fuhrt, dasseeakkumulierte aber noch nicht dispensierte
Menge Korrekturmittel zu einem spéteren Zeitpunkigegeben wird, auch wenn die
Regelung bereits das gegensatzliche Stellgliedrasp Diese unerwtinschte speichernde
Funktion der Stellglieder konnte durch einen bemahigten Abbau der Integratoren in den

Stellgliedern nach einem Vorzeichenwechsel der é&tstgligréRe wirksam verhindert

werden.
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Abbildung 4.6: zeitlicher Verlauf des pH und weiteer wichtiger Prozessparameter

Eine Begrenzung der Reglereingangsgrofe sowie desatz von ,nnti reset windup®
Mechanismen verbesserte die Robustheit der Regehusgtzlich. Die Anpassung der
Parameter der Dosiersteuerung, speziell das Hmstedines relativ kleinen zulédssigen
Bereichs des Dosiervolumens pro Dispensiervorgamg20 — 50uL konnte den Verbrauch

an Korrekturmittel ebenfalls deutlich senken.

Online-Parameteradaption

Systemtechnisch betrachtet besitzt die Regelstregikab vereinfacht PT1-Verhalten
(Verzogerungsglied erster Ordnung mit den Paramet@erstarkungsfaktor K und
Zeitkonstante T). Da der Zeitpunkt des Dosierimesilsekannt ist und tber einen hinreichend

langen Zeitraum keine weitere Anregung stattfintietsen sich die beiden Modellparameter
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direkt aus den Messdaten z.B. mit Hilfe eines Resjomsverfahrens ermitteln. Wie die
exemplarisch errechneten Modellparameter zeigebt der Verstarkungsfaktor K die
Nichtlinearitat der Regelstrecke direkt wieder. &t damit prinzipiell gut geeignet die
Reglerverstarkung zu adaptieren (,gain schedulingthe erste Implementierung zeigt mit
Messdaten vielversprechende Ergebnisse.

16 8,E-03
14 j 7,E-03
1,2 6,E-03

1 A / 5,E-03 . TTa

: 0,8 \J/ A /// 4,E-03 X ——K

0,6 | / S. 3E-03 —— K (Interpoliert)
0,4 - 2,E-03
0,2 - 1,E-03

0] T T T T 0,E+00

4,5 5 55 6 6,5 7
pH

Abbildung 4.7: Darstellung von online identifizierten Parametern der Regelstrecke

Die weitergehende Analyse anhand der vielfaltigese@&ssdaten zeigt, dass je nach Kultur
und Prozessphase nicht das Pufferverhalten dominieondern die Saure- bzw.
Laugeproduktion des Organismus, so dass der sggbende integrierende Zusammenhang
im Prozessmodell berlicksichtigt und identifizietrden muss. Nur dann kann der Regler
robust adaptiert werden. Um eine ausreichende Rwoéitsim laufenden Prozess

sicherzustellen, muss der Algorithmus also nochexeerfeinert werden.

Zusammenfassend konnte mit der vorgestellten Regdementierung und den

verschiedenen Modifikationen ein robust arbeiten@egler erarbeitet werden, der in den
zahlreichen Parallelfermentationen einen geregelpéh bei optimiertem Saure- und

Laugenverbrauch sichergestellt hat. Das vorgest&litnzept zur Erweiterung der Regelung
um eine Online Streckenidentifikation mit Paramadaptierung ist vielversprechend und
hinsichtlich seiner Integration in industrielle &teungen aufgrund der moderaten
Ressourcenanforderungen unproblematisch. Einei§igraing bis zum industriellen Produkt

lasst auf einen signifikant reduzierten Paramatrigsaufwand hoffen.
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4.3 Parallele Drehzahliberwachung
H+P entwickelte Messplatten mit je 8 Messstellasn denen insgesamt 6 an der Unterseite
des Biorektorblocks montiert werden um alle 48 Ridp@ne zu Uberwachen (siehe Abb. 4.7).

Die Messplatten besitzen 8 Hallelemente als Senddre8 Bioreaktoren und Elektronik zum

Multiplexen der Signale und sind wasserdicht vesgas

Abbildung 4.8: Bioreaktorblock mit einer von sechsHallelement-Messplatten (links)

Die Position und Orientierung der Hallelemente kenso gewdahlt werden, dass das
magnetische Erregerfeld des Induktivantriebs wejedeend unterdriickt wurde, das
Uberlagerte Feld des Dauermagneten im RuUhrorgaocedzu einem Messsignal mit
ausreichend hoher Amplitude fuhrte (siehe Abb..4.8)

Die analogen Messsignale der 6 x 8 Hallsonden weig®er 6 Kabelverbindungen dem
Steuergerat zur Verfligung gestellt. Hier werderdgyéalisiert und von einem Prozessor mit
einer daflr entwickelten Firmware ausgewertet. Righrstelle werden zwei Statusbits
generiert, die Uber eine RS 232 — Schnittstellgalesen werden kénnen. Ein Bit steht fur
»-Ruhrorgan lauft/steht* und ein weiteres fur ,Riuigan-Schlupf kritisch/unkritisch®. Fur die

Messungen wird pro Ruhrstelle die Zeit von zwei Wemdingen bendétigt, was bedeutet, dass
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z.B. bei 3000 rpm die aktuellen Informationen Ub#e 48 Rihrorgane spatestens nach 2
Sekunden zur Verfigung stehen.

Tek [I1LE S0kS fs 17 acgs (51 00.01 vic
'.r ......................................................

10.6 V'

Mit drehendem Ruhrorgan ca. 3000 rpm

Abbildung 4.9: Messsignale eines Hallelements: Pharsspannung Induktivantrieb (oben) und
korrespondierendes Signal der Hallsonde (unten)

Es konnte gezeigt werden, dass je nach Viskos#ét Reaktorinhalts und voreingestellter
Antriebsleistung 3 Drehzahlbereiche unterschiedenden kénnen, in denen die Auswerte-
Strategie zu schnellen, aber dennoch sicheren Biggsn flhrt. Der erste Bereich (ca. 100 —

1500 rpm) ist dadurch gekennzeichnet, dass diedRgidne spontan starten kdnnen und nur
durch mechanische Blockade zum Stehen kommen.

Im zweiten Bereich (ca. 1500 — 2500 rpm) vollzieklen ,stehen gebliebenen” Ruhrorgane —
bedingt durch das induktive Erreger-Drehfeld — emiin eine starke Schwenkbewegung. Es
gelang erst mit einer nachtrdglich modifizierten rdveare die Signale dieser

Schwenkbewegung von den Signalen der Drehbewegem&dhrorgans zu unterscheiden.

Im oberen Drehzahlbereich (ca. 2500 — 4000 rpmgiméchen sich die Verhéltnisse wieder,
da hier das Ruhrorgan im Storfall tatsachlich meter weniger ,steht und daher im

Messsignal nur eine Gleichspannungskomponente pierdu
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Fur alle drei Bereiche konnte der Storfall eineshrerer oder aller 48 Ruhrstellen innerhalb
der Zeit von jeweils zwei Umdrehungen sicher dédektund das Statusbit entsprechend

online gesetzt werden.

Zusatzlich wird vom Prozessor der individuelle Sigvinkel aller 48 Ruhrorgane zur

Phasenlage des Erregerfeldes gemessen. Da diddapfSatsachlich — besonders stark im
oberen Drehzahlbereich — variiert, erscheint einswertung nur Gber eine Mittelung tber
viele Umdrehungen sinnvoll. Das Statusbit ,Schlggif3er ca. 70 Grad, kritischer Bereich”
kann dann fUr eine Ubergeordnete SteuersoftwareKaterium zur Verminderung der

Drehzahl herangezogen werden. Damit konnte eiresectRihrbetrieb erreicht werden.

Auf Basis der beschriebenen parallelen Drehzahigeiung wurden von DASGIP in das
Prozessleitsystem verschiedene Methoden implemmentielche den Ausfall eines oder
mehrerer RUhrorgane geeignet behandeln bzw. nendsdilfe versucht wird einen Ausfall zu

vermeiden. Zu den Methoden zahlen

« der automatische Wiederanlauf nach den Ausfall reinestimmten Anzahl von

Ruhrorganen,

» die automatische praventive Reduktion der Rihrémiel sobald an einer definierten

Anzahl von Ruhrstellen ein kritisches Drehmomentiggt sowie

e der automatische Ausschluss bestimmter Rihrstellaiche eine besonders hohe

Ausfallsrate aufweisen, aus den Bewertungsmethoden.

Das Verhalten dieser Strategien ist im weiten Umfdarch den Anwender parametrierbar.
Sie ermoglichen einen robusten Betrieb der RUhrwgdiber den Zeitraum einer

Kultivierung.

Auch bei der parallelen Kultivierung von Mikroorgamen konnte ein sicherer Ruhrbetrieb
Uber den jeweiligen Beobachtungszeitraum (bis zliagen) bestatigt werden. Fur den
Endanwender gestaltet sich die Anwendung der Drétizarwachung sehr einfach. Zum
einen wird in einer symbolischen Darstellung desor&ktorblocks mit farbigen
Markierungen der Zustand eines jeden Rihrers geks&rimet. Zum anderen kann auf die
Charakteristik der Ruhrersteuerung Einfluss genommerden. Bei Ausfall eines oder
mehrerer Ruhrer kann das System einen Neustarhdgeetischen Antriebs initileren. Sollte
dieser bei einzelnen Ruhrern wiederholt fehl satago werden diese Ruhrer bei folgenden

Ausfallen nicht weiter beachtet und als Totalaligfahandelt.

AZ 13124 Abschlussbericht Seite 29 von 49



4.4 Parallele Tribungsmessung
Technische Durchflhrung

Die unten stehende Skizze verdeutlicht das angewandssprinzip:

U
¢

X Q W @

Abbildung 4.10: Messprinzip der Biomassekonzentratinsbestimmung durch Messung der Lichtstreuung

Mit steigender Biomasse steigt die Menge an gesnelLicht und damit an detektiertem
Signal. Hierbei unterscheidet das System nicht&wen Licht das an Bakterien gestreut wird

oder an der Reaktorwand bzw. an optischen Unredegkéiten.

Da aufgrund der Einweg-Reaktoren keine Kalibrieraieg einzelnen Reaktoren bzw. ihrer
optischen Wege moglich ist, muss sichergestelit, skss jeder Reaktor die gleiche Kennlinie
ergibt. Die Messung der Intensitat des reflektierteichts erfordert eine préazise und
reproduzierbare Positionierung der Reaktoren uUleerLichtquelle und dem Detektor. Die
optische Qualitat des transparenten Teils des Beskiarf keinen gro3en Schwankungen
unterworfen sein. Durch das robuste Design deregraigen sowie die prazisen Spritzguss-
Reaktoren sind diese Vorrausetzungen erfullt ward®ie Charakteristik einzelner
Messkanéle kann dagegen unterschiedlich sein, fidlse Unterschiede in der Firmware

hinterlegt und konstant sind.

Systembedingt missen sowohl Lichtquelle als auckedd® am Boden der einzelnen
Reaktoren angebracht werden. Jeder Reaktor besiiztoptische Ausleseeinheit, die aus 3
LEDs und zwei Photodetektoren besteht.
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Fotodiode DO
Fotodiode pH '

Optische Trennung

LEDblau (PH) | £p Grin (Do)
Abbildung 4.11: technischer Versuchsaufbau zur opgchen Dichtemessung mittels Reflektion

Das Foto zeigt die Optik ohne die optischen Fildéor der blauen LED sitzt ein 490 nm
Kurzpass Filter, vor der grinen LED ein 520 nm Kuagsfilter. Die Fotodioden sind mit
Langpassfiltern (540 bzw. 590 nm) abgedeckt. Die t&D wird ohne Filter betrieben.

Die bisher nur zur Referenzierung der Phasenmesgemvgendete rote LED wird nun zur
Tribungsmessung benutzt. Dazu wurde der optiscliba@werandert: Die direkte optische
Verbindung zwischen der roten LED und den beideotd&hoden wurde unterbrochen. Ein
optisches Fenster fur die rote LED wurde eingefisotdass die LED direkt in den Reaktor
einstrahlt. Das zurtckreflektierte Licht wird durdie beiden Photodioden detektiert. Auf
einen optischen Filter vor der roten LED wurde idnet, die optischen Filter vor den
Photodioden wurden als 540 nm Langpass bzw. 590angpass ausgefuhrt, so dass das rote
Licht ausreichend gut detektiert werden kann. CE®Llwird sinusférmig moduliert (45 kHz),
so dass Fremdlichteinflisse effektiv eliminiert desn konnten. Da die rote LED weiterhin
zur Referenzierung der Phasenmessung der Sensemsandet wird, musste die Amplitude
erhoht werden um auch bei kleinen optischen Dicliterd damit kleinen Amplituden) eine
ausreichend genaue Phasenmessung durchfihren nerkokBs wurde versucht aus der
Intensitatsmessung eine dynamische Anpassung trsitit der roten LED zu installieren.
Eine kleine Amplitude aufgrund kleiner Biomassédtediiir die Referenzierung durch einen
héheren Strom an der LED ausgeglichen werden. Diessuche erwiesen sich jedoch als

nicht Ziel fuhrend, da der Phasengang der verwendd®eferenz-LEDs eine starke
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Abhangigkeit vom eingestellten Strom aufweist. Biésbhangigkeit ist von LED zu LED
individuell verschieden und konnte auch nicht inr dérmware als kanalspezifischer

Parameter hinterlegt werden.

Der angedachte Weg, mogliche Intensitatsschwankunge der LED durch eine
vergleichende Messung mit einer der beiden Photesioauf direktem Weg (ohne den
optischen Umweg Uber den Reaktor) durchzufUhrereitsate ebenfalls an den hierfir
bendtigten unterschiedlichen Intensitatseinstebingder LED und damit verbunden
Schwankungen im Phasengang. Deshalb muss das Gerégelmaligen Intervallen mit
Tribungstandards abgeglichen werden und eine naligr&ionskurve erstellt werden.

Die unten stehende Abbildung zeigt eine erste Megsler Reflektion an weissen Streuern

(hochdisperses Titandioxid in Wasser):
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——RB

70000 7 o RG @

60000 -

50000 -
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Reflexionssignal
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10000 -
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Abbildung 4.12: Messignal der Streulichtmessung bder Photodioden

Aufgetragen sind die Signale beider Photodioder Eorm der Kurve ist identisch, beide

kdnnen zur Messung herangezogen werden.

AZ 13124 Abschlussbericht Seite 32 von 49



Erste Messungen im biologischen System und Vergleic h optische Dichte

Messung — Reflektionsmessung:

Die Messung wurde mit zwei wichtigen biologischeist®men durchgefihrt.
» Saccharomyces cerevisiae
» Escherichia coli

Die mit einem Einstrahl-Kivettenphotometer bestienmtoptischen Dichten QEy der
Zellsuspensionen bewegten sich im Bereich bis @ibérund decken damit einen Bereich bis
gut 60 g L' ab. Es wurden vorkultivierte Anséatze verdiinnt umitl der Reflexionsmethode

untersucht. Dabei wurde fur Hefe folgenden Dateneagsen:

18000
16000 * *
14000 L 2
< 12000
=
‘0 10000 H *
n
5
5 8000 .
% 6000 ¢
o *
| 4
4000 o
2000
0 T T
0 20 40 60 80 100 120
OD650

Abbildung 4.13: Signal der Reflexionsmessung einetellsuspension mitSaccharomyces cerevisiae

Die Messung eine. coli Suspension ergab einen ahnlichen Verlauf:
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Abbildung 4.14: Signal der Reflexionsmessung einetellsuspension mitE. coli

Eine Gegenuberstellung der Reflexion mit den Megsuander optischen Dichte von den
verschiedenen Ansétzen ergibt folgendes Bild:

40000

mE. coli
35000 -

A S. cerevisiae

30000 -

Reflexionssignal

0 20 40 60 80 100 120
OD650

Abbildung 4.15: Vergleich der Reflexionsmessung voBellsuspensionen mi€E. coli und S. cerevisiae

Die Abweichungen speziell bei hohen optischen Richkénnen durch unterschiedliche
Morphologien der Zellen und ihre jeweiligen typieohGrof3en verursacht sein. So sind die
eher stdbchenformigeB. coli etwa 1 - 2 um lang und die kugelférmig&accharomyces
cerevisae haben einen Durchmesser von 4 — 10 um. Daraus &ahnein abweichendes

Reflexions- und Streuverhalten ergeben.
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4.5 Verfahrensoptimierung zur Herstellung von rekom binanten
Saccharomyces cerevisiae fur enantioselektive Reduk  tionen

Im Rahmen der vorliegenden Arbeiten wurden siebdolgeeiche Iterationsstufen der

Optimierung mittels Genetischem Algorithmus durcifiéem. Das dabei verwendete Werkzeug
GAME.opt generiert unter anderem eine sog. extétopulation. Diese fasst die jeweils
besten Ergebnisse der zu optimierenden ZielgréRea pweiligen Parallelansatzes
(Generation) zusammen. In der folgenden Abbildund gweils die Ergebnisse von zwei der

drei Optimierungsziele der externen Populationegegeinander aufgetragen.
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Abbildung 4.16: externe Population der sieben erzetign Generationen

Der Fortschritt wahrend der experimentellen Optronig ist bei gewinschter Maximierung

der ZielgréRen durch ein Wandern der Datenpunktedim rechte obere Ecke jedes

Diagramms beobachtbar. Dieses Verhalten zeigt sichvorliegenden Fall. Mit jeder
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Generation verschiebt sich die Front der Datenpunlditer entlang der Winkelhalbierenden.
So konnte die maximal erreichte Biotrockenmassedwoimation von anfanglichen etwa 20 g
L™ auf Gber 35 g I gesteigert werden. Ebenso wurde die erzielbarduRtkonzentration
von 90 mM auf 125 mM erhoht. Die erzielte Enantiekevitat war ebenfalls sehr stark von
den Reaktionsbedingungen bei der Zellanzucht abhakg wurden Bedingungen gefunden,
bei denen nahezu ausschliel3lich das unerwiinscleaRtiomer und nahezu ausschlief3lich
das erwiinschte S-Enantiomer produziert wurde. dilhggs zeigte sich auch, dass kein
Reaktionsmedium gefunden werden konnte, bei deen3allielgrof3en gleichzeitig maximiert
waren. Ein hoher S-Enantiomerentberschul3 von uler%® war nur bei niedrigen
Produktkonzentrationen von unter 20 mM S-CHBE natig|

Ein ausgewahltes Medium wurde im 23 L-MalR3stab \extid

Tabelle 4.1: Vergleich des Optimierungsergebnissé®s mL- und LitermaRstab

mL-Maf3stab Litermal3stab
Enantiomerenitberschuss /% 68,0 65,2
Produktkonzentration /mM 125,1 150,6
BTM /g L™ 36,6 34,3

Es konnte gezeigt werden, dass der Ubergang vomimdlen 23 L-MaRstab direkt mdglich
ist. Die Ergebnisse der der maximalen Biotrockers®lasnzentration sowie der erzielbaren

Produktkonzentration und des Enatiomerentberschkgssmen reproduziert werden.

4.6 Vergleichende 6konomische und O0kologische Bilan zierung
Grundlagen

Die einzelnen Schritte des gesamten Prozesses mvurdeeinem Gesamtprozessschema
eingearbeitet. Dieses ermdglichte die einfachesSuiag und Behandlung der Daten fir die

O0konomische und 6kologische Bilanzierung.

Die wichtigste Einteilung ist die Auftrennung degdamtprozesses in die Biokatalysator-
herstellung und die davon entkoppelte Biotransfdiona Bei allen Prozessen werden die
Kosten fir die finale Isolierung des Produktesaclhireiner Form nicht bertcksichtigt.
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Abbildung 4.17: Prozesssschema der bilanzierten Progse

Fur die Kalkulation der o6konomischen Parameter tenssPreise fur die einzelnen
Chemikalien festgelegt werden, die den marktibhcResisen entsprechen sollten. Die realen
branchenublichen Marktpreise fir die jeweiligen Sahzmengen waren nicht in Erfahrung
zu bringen. Aus diesem Grund wurde der niedrigstésRaus lblichen Chemikalienkatalogen
entnommen und mit einem Faktor von 0,07 gewicliistwurde also angenommen, dass der

tatsachliche Marktpreis bei etwa 7 % des Katalagpeeliegt.

Neben dem optimiertem Verfahren zur Herstellung VWCHBE mit rekombinanten
Saccharomyces cerevisae als Biokatalysator wurden zwei weitere Verfahrenit m
rekombinanterischerichia coli (Kizaki, N., Yasohara, Y., Hasegawa, J., Wada, K4taoka,
M., Shimizu, S. (2001): Synthesis of optically petayl (S)-4-chloro-3-hydroxybutanoate by
Escherichia coli transformant cells coexpressing the carbonyl reechéc and glucose
dehydrogenase genesppl Microbiol Biotechnol 5: 590-595) bzw.Lactobacillus kefir
(Pfruender H, Amidjojo M, Hang F, Weuster-Botz DO(B): Production ol actobacillus
kefir cells for asymmetric synthesis of a 3,5-dihydratpoxylate Appl Microbiol Biotechnol

67: 619-622) bilanziert. Fur den in Japan durchge&ihiProzess mit rekombinant&n coli
sind kaum detaillierte Angaben verfugbar, weshalBézug auf die Biokatalysatorherstellung
und die anschlieRende Biotransformation weitreideerAnnahmen getroffen werden
mussten. Diese orientierten sich an Ublickeooli - Prozessen fir biokatalytische Verfahren.
Der L. kefir-Prozess wurde am Lehrstuhl fur Bioverfahrenstdclumtersucht so dass hier

eine gute Datenbasis vorhanden ist.
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Tabelle 4.2: Basisdaten der bilanzierten Prozesse

rek. Saccharomyces rek. E. coli L. kefir

cerevisiae

Biokatalysatorherstellung
Prozessdauer 44 h 11h 71h
Cx.max 20 gL’ 15¢g L’ 11gL!
Temperatur 30°C 37°C 30°C

Biotransformation

Eduktkonzentration | 33 gt 250 g L 204 g I
Produktselektivitat 61% 85 % 97 %
Prozessdauer 8h 34 h 16 h
Cx.0 20g Lt 20g Lt 50 g Lt
Anteil Losungsmittel | 10 % 10 % -

Die Produktselektivitat fasst mehrere Prozessgra@sammen:
» Enantiomereniberschuss
* Produktbildungskapazitat

e Umsatz

Die kommerziell erworbene Version der Software $S&be (ifu Hamburg) konnte
ausschliel3lich einstufige biotechnologische Prazes®dellieren, bei denen wahrend der
Kultivierung ein intra- oder extrazellulares Protgkbildet wird. Eine Aufarbeitung oder ein
nach geschalteter zweiter Prozess waren nicht sehlgm und daher auch nicht mdglich.
Selbst ein Prozess, der nur die Bildung von Biomads Produkt zum Ziel hat, war nicht
nachzubilden. Ebenso konnten keine biokatalytisdthezesse mit ganzen Zellen modelliert
werden, da ein eingangseitiger Stoffstrom von Bisseanicht vorgesehen war. Damit war es
unmdoglich auch nur ansatzweise eine 0kologische w@hkdénomische Bilanzierung

durchzufihren.

Nach intensiver Rucksprache und vielen Kontakten ifuiHamburg wurde eine spezielle
Version zur Verfugung gestellt, mit der zumindesteerudimentare Bilanzierung moglich
schien. Diese enthalt nicht nur die Biokatalysatostellung sondern auch eine nachfolgende
Biotransformation. Allerdings bertcksichtigte siech bei weitem nicht alle Gegebenheiten
eines zweistufigen Prozesses. So gibt es beisme&swkeine Mdglichkeit eine definierte
Biomassekonzentration fir die Biotransformation zugeben. Auch ist das Durchspielen

verschiedener Szenarien nicht moglich. Dazu musgimer langwierigen Prozedur jede
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Prozessvariante als neuer Prozess aufgesetzt w&dklst dann kdnnen jedoch nicht direkt

die bestimmenden EinflussgrofRen identifiziert warde

Zusammenfassend stellt sich Sabento lediglich alerk¥¢ug dar, das bei kritischer
Betrachtung der Ergebnisse nur eine sehr grobepuaitisch nicht validierbare Schatzung
zur Beurteilung und dem Vergleich von biotechnasaben Prozessen zulasst.

Okonomische Bilanzierung

Der mit Hilfe der Software Sabento ermittelte Gawirkg S-CHBE unter Einbeziehung von
Investitionen fur neue Anlagen bei den verschieddretrachteten Prozessen zur Herstellung
von 50 jato S-CHBE zeigt, dass alle drei betraemté&trozesse prinzipiell rentabel erscheinen:

Tabelle 4.3: Aufstellung der bilanzierten Reingewine der drei betrachteten Prozesse

Gewinn / kg S-CHBE
rek. Saccharomyces cerevisiae 152,50 €
L. kefir 181,68 €
rek. E. coli 202,45 €

Die variablen und fixen Kosten /kg S-CHBE setze slabei wie folgt zusammen:

Tabelle 4.4: variable und fixe kosten der drei betachteten Prozesse

rek. Saccharomyces L. kefir rek. E. coli
cerevisiae
variable Kosten
Materialkosten 56,77 € 21,63 € 8,53 €
Energiekosten 0,23 € 0,20 € 0,03 €
Entsorgungskosten 0,39 € 0,54 € 0,06 €
Betriebsstoffkosten 0,05 € 0,05 € 0,05 €
fixe Kosten

Personalkosten 0,75 € 0,75 € 0,75 €
investitionsabhangige

Kosten 14,90 € 36,39 € 10,30 €

Es zeigt sich, dass der in Japan industriell neatesProzess mk. coli in allen Bereichen die

niedrigsten Kosten verursacht.

Der industriell nicht genutzte. kefir-Prozess verursacht h6here Kosten. Seine Matesi@ko

liegen im Mittelfeld, die Investitionskosten sinek théchsten des gesamten Vergleichs.
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Der betrachtet&ccharomyces-Prozess erwirtschaftet mit 152,5 €/kg S-CHBE dernngsten
Gewinn im Vergleich zu 181,7 €/kg S-CHBE beimkefir-Prozess oder 202,45 €/kg S-
CHBE beimE. cali - Prozess. Allerdings sind die Materialkosten liguhdher.

Okologische Bilanzierung

Das Endergebnis der 6kologischen Bilanzierungestallie Umweltbewertungszahlen (UBZ)

dar. Je niedriger diese sind, desto umweltfreuhdligst der Prozess. Die Gesamt-UBZ dient
der Vergleichbarkeit verschiedener Prozesse. Diegdfigs- und Ausgangs-UBZ geben
Auskunft tiber das Umweltwirkungspotential. Ubergéei insbesondere die Eingangs-UBZ
die Ausgangs-UBZ, so besteht noch 6kologischesn@g@tiingspotential.

Tabelle 4.5: Zusammenfassung der dkologischen Bilaierung

lnput | Output | Gesamt

Umweltbewertungszahl
rek. Saccharomyces cerevisiae 8106 5848 6751
L. kefir 2448 1480 1866
rek. E. coli 1098 755 892

Zusammenfassend lasst sich feststellen, dassSateharomyces-Prozess das bei weitem
hochste Umweltwirkungspotential hat. Die beiden exad Prozesse scheinen
L~umweltfreundlicher” zu sein. Insbesondere der termdustriell realisiertde. coli-Prozess

bietet das niedrigste Umweltwirkungspotential desrgleichs. Allen Prozessen ist jedoch

gemein, dass es noch eingangsseitige Verbesseraghsnkeiten gibt.

Bei diesem Vergleich von Biohydrierungsverfahredéget interessanterweise eine bessere

Wirtschaftlichkeit auch eine geringeres Umweltwimgspotential.
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5 Soll - Ist Vergleich

Ziel  Bearbeiter Soll Ist

1 PreSens  Bereitstellung eines Erfullt: Um 48 Messstellen zu

Sensorblocks (48xpH, 48xp0,) bedienen wurden 6
,Sensorstabe’ mit jeweils 2x8
Ausleseeinheiten zur
Verfigung gestellt.

2 DASGIP  Entwicklung und Erfullt: Die vollstandige und
Implementierung einer robuste Systemintegration ist
parallelen pH-Kontrolle in das erfolgt.

Prozessleitsystem

3 TUM Experimentelle Validierung der  Erfullt: Sowohl pH- als auch

Parallelsensorik pO,-Optosensorik sind
zuverlassig und
reproduzierbar am
Bioprozess einsetzbar.

4 H+P Entwicklung einer parallelen Erfullt: Die parallele

Drehzahluberwachung Drehzahluberwachung mit
Hallelementen ist voll
funktionsfahig und in den
Bioreaktorblock integriert.
5 DASGIP  Integration der Erfallt: Es wurden
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verschiedene Methoden zum
sicheren Rihrbetrieb der
Parallelreaktoren

implementiert.



Ziel Bearbeiter Soll Ist

6 TUM Experimentelle Validierung der  Erfullt:

Drehzahliberwachung Drehzahliberwachung und
automatisches
Wiederanfahren erlauben
einen sicheren
Parallelbetrieb.

7 PreSens  Entwicklung einer parallelen Teilweise erflllt:  Ein
Tribungsmessung Prototyp einer einzelnen

Messstelle wurde gebaut.

8 DASGIP  Integration der Nicht erfullt: Die Integration
Tribungsmessung in das wurde aus technischen
Prozessleitsystem. Grinden nicht durchgefihrt.

9 TUM Experimentelle Validierung der  Teilweise erfullt: Fuar zwei
parallelen Tribungsmessung verschiedene Organismen

konnte die Funktion gezeigt
werden.

10 TUM Mal3stabsverkleinerung der Erfullt: Die
Biokatalysator-Herstellung Biokatalysatorherstellung mit

zweiseitiger pH-Regelung im
mL-Malf3stab ist etabliert.

11 TUM Mal3stabsverkleinerung der Erfullt: Sowohl Biokatalyse,
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als auch Probenvorbereitung
fur die GC-Analyse sind

automatisiert.



Ziel

Bearbeiter

Soll

Ist

12

13

14

TUM

TUM

Wacker

Parallele Optimierung

Biokatalysator-Herstellung

Verifizierung des optimierten
Prozesses im Liter-Mal3stab

Verifizierung des optimierten

Prozesses im m3-MaRstab

Erfullt:

Optimierung der

Im Rahmen der

Biokatalysatorherstellung mit
Hilfe eines genetischen
Algorithmus wurden sieben
Parallelansatze

(Generationen) durchgefihrt.

Erfullt: Die Verifizierung im
Litermal3stab wurde

erfolgreich durchgefuhrt.

Nicht erfullt: Die
Verifizierung im m3-Malf3stab
wurde nicht durchgefiihrt, da
keine wirtschaftlichen
Prozessbedingungen
(Enantiomerentuberschuss >
98 % bei hoher
Produktkonzentration)

gefunden werden konnten.

15

TUM

Vergleichende 6konomische

und Okologische Bilanzierung

Erfullt: Die vergleichende
Bilanzierung wurde fur drei
biotechnologische Prozesse

durchgefuhrt.
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6 Ausblick

Die bei der intensiven Arbeit mit dem gesamten &ystdes Bioreaktorblocks gemachten
Erfahrungen zeigen, dass die maximale Anzahl artf@pvorgédngen pro Zeit, die der
Pipettierroboter durchfihren kann, den am meisteitiérenden Faktor darstellt. Zusatzlich
verscharft sich die Situation bei der Durchfihrummgn Kultivierungen im Zulaufverfahren

oder weiterfihrender aufwandiger at-line Analykn Ansatz zur Losung des Problems ist
die Entkopplung von Routine- und Sonderpipettigragen durch die Entwicklung einer
neuen  Technologie zur individuellen  Substrat-  und itrafionsmittelzugabe

(Mikrodosierblock). Dieser konnte als weiteres Mbden Bioreaktorblock ergédnzen und die
Zugabe von Titrationsmittel und Nahrlésung UbernehnDer Pipettierarm des Laborroboters

ware dann frei fur z.B. die Probenahme und —auituerg oder Zugabe von Induktionsmittel.

Eine weitere Herausforderung stellt die immenseebmenge dar, die das System liefert.
Jeder Reaktor ,produziert’ neben den on-line gepress Daten fur pH und pGsowie
systeminternen Prozessdaten wie z.B. Titrationsflisauch die at-line gewonnenen
Analytikdaten. Mit den heute im Labor Ublichen Mitt der Datenverarbeitung kann diese
Datenflut kaum mehr bewaéltigt werden. Auf Grund daten Erfahrungen bei der Nutzung
von relationalen Datenbanken bietet sich in Zukulgit Einsatz einer SQL-Datenbank im
,back-end’ an. Zur Verfugbarmachung und Auswertlkijmnten bewahrte ,data-mining’

Produkte eingesetzt werden.
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7  Zusammenarbeit mit Kooperationspartnern

7.1 Projekttreffen mit den Projektpartnern

30. Juli 2004 1. Projekttreffen mit allen Partneri@Garching
30. November 2004 .Kick-off” der 4. AntragsrundeBiG in Hamburg
04. Mérz 2005 2. Projekttreffen mit allen PartneriRegensburg
05. August 2005 3. Projekttreffen mit allen Pantnier Jalich
30. Mérz 2006 Statusseminar der 4. Antragsrunded @BHamburg
30. Marz 2006 4. Projekttreffen mit allen Partnieriiamburg

7.2 Austausch von Mitarbeitern
13. Juni 2006 Dr. Krause (PreSens) in Garching
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