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1 ABSTRAKT

1 Abstrakt

Intrazellulare Metaboliten im Stoffwechsel von Mikroorganismen zu bestimmen, ist nach
wie vor wichtig, um Stoffwechselvorgénge quantitativ besser beschreiben zu kénnen. Nach-
dem im Institut fiir Bioprozess- und Biosystemtechnik der TUHH die Mdglichkeit einer
automatisierten Schnellfiltration geschaffen wurde, welche innerhalb von 6 Sekunden eine
verlustfreie Probenahme inklusive Quenchen der Zellen ermdglicht, kann diese Technik fiir
weitere Untersuchungen im Bereich der Stoffwechseluntersuchungen genutzt werden. Aus
der Tatsache heraus, dass die meisten Stoffwechseluntersuchungen hinsichtlich intrazellu-
larer Metaboliten fiir Corynebacterium glutamicum Stdmme nur mit Biomassekonzentra-
tionen < 10 g/L durchgefiithrt wurden, sollte und konnte innerhalb der vorliegenden Arbeit
gezeigt werden, dass Untersuchungen bis Konzentrationen von 30 g/T. moglich sind. Dabei
wurde die bestehende Filtrationsroutine einer modifizierten Variante gegeniiber gestellt,
um Einfliisse aufgrund hoher Schaumaufkommen und steigender Biomassekonzentrationen
im Rahmen der Kultivierungen zu charakterisieren, offen zu legen und zu quantifizieren.
Die dabei entwickelte Modifikation weist den Weg zu einer zeitlich weiter verringerbaren
automatisierten Schnellfiltration auf. Auferdem konnte mithilfe der Filtration der Ein-
fluss einer genetischen Modifikation der Aspartokinase zur Unterdriickung der Feedback
-Inhibierung im Aspartatstoffwechsel durch die Aminosdure Lysin quantifiziert werden.
Weiterhin konnte gezeigt werden, dass sich im Verlauf einer Fermentation die Umgebung
der Organismen hinsichtlich der Ionenstarke derart verdndert, dass sich Verédnderungen

beziiglich intrazellularer Synthesevorginge beobachten lassen.

Neben der Optimierung der genannten diskontinuierlichen Probennahme aus einem Bio-
reaktor wurden die Moglichkeiten einer kontinuierlichen Probenentnahme untersucht. Die
Mikrosystemtechnik ertffnet hierbei mit sogenannten Lab - on - Chip Systemen fiir die
Biosystemtechnologie eine vielversprechende Anwendungsmaoglichkeit im Hinblick auf Pro-
zessoptimierungen und systematische Analysen von mikrobiellen Fermentationen. Bei der
kontinuierlichen Probennahme ist es genau wie bei der diskontinuierlichen Probennahme
essentiell, dass vor dem Quenchen des Metabolismus eine Trennung von Kultivierungsme-
dium und Organismen stattfindet. Es konnte gezeigt werden, dass mit Hilfe eines spiral-
formigen Separators eine Moglichkeit besteht, die Trennung kontinuierlich zu realisieren.
Neben einer beispielhaften Fokussierung von Partikeln im Grokenbereich von C. glutami-
cum konnte eine pradiktive Formel entwickelt werden, welche die Separierung von Medium

und Partikeln in Korrelation zu entsprechenden Probenvolumenstromen ermoglicht.



2 ABSTRACT

2 Abstract

Determining intracellular metabolites in the metabolism of microorganisms is still import-
ant in order to be able to quantitatively describe metabolic processes better. After the
possibility of automated rapid filtration was created in the Institute for Bioprocess and
Biosystems Technology of the TUHH, which enables loss-free sampling including quen-
ching of the cells within 6 seconds, this technology can be used for further investigations in
the field of metabolic investigations. Based on the fact that most metabolic investigations
regarding intracellular metabolites for Corynebacterium glutamicum strains were only car-
ried out with biomass concentrations < 10 g/L, it should and could be shown within the
present work that investigations up to concentrations of 30 g/L are possible. The existing
filtration routine was compared to a modified variant in order to characterize, disclose
and quantify influences due to high levels of foam and increasing biomass concentrations
during cultivation. The modification developed in the process points the way to automated
rapid filtration that can be further reduced in time. In addition, the influence of a genetic
modification of aspartokinase to suppress feedback inhibition in aspartate metabolism by
the amino acid lysine could be quantified by means of filtration. Furthermore, it could
be shown that in the course of fermentation the environment of the organisms changes in
terms of ionic strength in such a way that changes in intracellular synthesis processes can

be observed.

In addition to optimizing the mentioned discontinuous sampling from a bioreactor, the
possibilities of continuous sampling were examined. With so-called lab-on-chip systems for
biosystems technology, microsystems technology opens up a promising application with
regard to process optimization and systematic analysis of microbial fermentations. With
continuous sampling, just as with discontinuous sampling, it is essential that the cultiva-
tion medium and organisms are separated before the metabolism is quenched. It could be
shown that with the help of a spiral separator there is a possibility to realize the separa-
tion continuously. In addition to an exemplary focusing of particles in the size range of
C. glutamicum, a predictive formula was developed that enables the separation of medium

and particles in correlation to the corresponding sample volume flows.
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3 EINLEITUNG

3 Einleitung

Die quantitative Analyse intra- und extrazelluldrer Metaboliten stellt den aktuellen Zu-
stand des mikrobiellen oder zelluldren Stoffwechsels dar. Auf dieser Basis werden Aussagen
iiber Stoffwechselvorginge der Organismen méglich. Zusammen mit den Erkenntnissen aus
Genom-, Proteom-, Tranksriptom- und Fluxomdaten bilden sie als Metabolomdaten das
Grundgeriist der Systembiologie. Darin werden grundlegende Ablaufe innerhalb oder auch
zwischen Organismen untersucht, genauso wie der Einfluss genetischer Modifikationen im
Rahmen von biotechnologischen Prozess- und Stammentwicklungen zur industriellen Pro-
duktion relevanter Metaboliten wie zum Beispiel Aminosiuren.

Die technische Realisierung der Probenentnahme steht vor der Herausforderung, den ak-
tuellen Zustand des Stoffwechsels festzuhalten und eine moglichst verlustfreie Quantifi-
zierung aller intrazelluliren Metaboliten zu ermoglichen. Bis dato hat sich dies auf zwei
diskontinuierliche Verfahren reduziert, wobei beide in dhnlicher Art und Weise von einer
manuellen Handhabung hin zu einer automatisierten Applikation weiterentwickelt wur-
den. Das Quenchen, welches in dieser Arbeit nicht diskutiert wird, besitzt den Vorteil
einer sehr kurzen Transferzeit der Probe aus dem Reaktor in die dazugehorige kalte orga-
nische Losung, die Quenchinglosung. Der dabei entstehende Verlust intrazelluldarer Stoffe
wurde nachweislich mit Hilfe der Filtration verringert [11, 30] und die Prozesszeiten durch
eine Automatisierung auf eine respektable Zeit von 5 Sekunden reduziert [28|, bei einer
maximalen Biomassekonzentration von 10 g/L, welche den Ausgangspunkt dieser Arbeit
darstellt.

Trotz dieser durchweg positiven Entwicklung bleibt eine Problematik weiterhin bestehen:
der Aufwand bei der Aufbereitung der entnommenen Proben. Ausgehend vom mit Orga-
nismen belegten Filter muss eine Extraktion der Metaboliten bei gleichzeitiger Lyse der
Zellen im und auf dem Filter erfolgen, um in anschliefenden Prozessschritten die verwen-
dete Extraktionslosung wieder aus der Losung zu entfernen, bevor die Proben fiir eine
Analyse per Fliissigkeitschromatografie aufbereitet werden kénnen. All diese Schritte sind
zeit- und arbeitsintensiv und bergen ein Potenzial an Verlusten innerhalb der einzelnen
Vorginge. Aufgrund dieses Probenentnahmevorganges ergibt sich ein diskontinuierliches
Bild, im Gegensatz zu den weiteren kontinuierlich bestimmten Prozessparametern wie der
Sauerstoffsittigung oder des pH — Wertes.

Auf der Suche nach einer Moglichkeit fiir eine kontinuierliche Probenentnahme riickt die
Mikrosystemtechnik in den Fokus. Unter dem Schlagwort der Lab — on Chip Technologie
wird diese bereits fiir biotechnologische Anwendungen wie zum Beispiel der Aufkonzen-
trierung von Blutzellen zur Blutreinigung [104, 128] oder tierischer Zellen angewendet [56].

Dabei werden hydrodynamische Effekte, wie Sekundérstromungen, in laminaren Stromun-
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gen genutzt, um Partikel unterschiedlicher Grofe auf unterschiedlichen Strémungsbahnen
anzuordnen und so zu separieren oder verschiedene Medien zu vermischen [70]. Zur Stoff-
wechseluntersuchung bisher nur in Kultivierungen tierischer Sdugerzellen getestet [121],
ist eine Erweiterung des Anwendungsspektrums auf mikrobiologische Fermentationen eine
denkbare Erginzung der automatisierten Schnellfiltration. Vor dem Hintergrund der sich
stetig weiterentwickelnden optischen Analysetools [55, 91] stellt dies sogar einen moglichen

Ersatz fiir die aufwendige Prozesskette der etablierten Analytik dar.



4 ZIELSETZUNG

4 Zielsetzung

Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, die automatisierte Schnellfiltrationsanlage (RSU) einer
Verifizierung fiir Biomassekonzentration iiber 10 g/I. zu unterziehen, um damit der Anlage
selbst ein breiteres Anwendungsfeld zu eréffnen, dabei mégliche Einfliisse von variierenden
Prozessbedingungen und Prozessverldufen zu minimieren und weiterhin eine verlustfreie
und exakte Bestimmung intrazellulirer Metaboliten zu ermdéglichen. Weiterfiihrend soll
untersucht werden, inwiefern eine kontinuierliche Separation von Fermentationsmedium
und Organismen im einstelligen Mikrometerbereich mit Hilfe der Lab - on - Chip Techno-
logie mdglich ist, sodass der Aufwand fiir eine nachgehende Probenaufbereitung aus den
Probenahmen der Schnellfiltration erheblich reduziert wird und die Liicken der Datenauf-

nahme einer diskontinuierlichen Probenentnahme geschlossen werden.
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5 Theoretische Grundlagen

5.1 Diskontinuierliche Probennahme bei hoheren Zelldichten
5.1.1 Automatisierte Schnellfiltration

Metabolische Stoffwechseluntersuchungen von mikrobiellen Kultivierungen, also die quan-
titative Bestimmung intrazelluldrer Stoffwechselprodukte, bendtigen eine schnelle und ver-
lustfreie Probenentnahme aus der Fermentationsbriihe. Dabei haben sich zwei Verfahren
etabliert, das sogenannte Quenchen und die Filtration. Beide wurden separat als Verfah-
ren fiir die Probenentnahme methodisch behandelt, modifiziert, verbessert [11, 46, 119],

automatisiert und gegeniibergestellt [19, 77, 114, 115].

Beim Quenchen wird die Probe direkt aus dem Bioreaktor in eine definierte Losung gege-
ben, welche durch ihre Eigenschaften (hier die Temperatur) unmittelbar alle Stoffwechsel-
vorgidnge des mikrobiellen Metabolismus stoppt. Allgemein hat sich hier eine Losung aus
Methanol — Wasser (60/40 v/v) bei einer Temperatur von —40 C als Standard etabliert.
Die minimalen Umsatzzeiten der Pools intrazellularer Metaboliten liegen im Bereich weni-
ger Sekunden, vor allem fiir Stoffwechselzwischenprodukte des Zitronensiurezyklus [107].
Der Vorteil dieser Methode ist daher die minimale Verzégerung zwischen der Entnahme
aus dem Fermenter und dem Stoppen aller Stoffwechselvorginge, sodass der aktuelle Ist
— Zustand der Kultur intrazelluldr festgehalten werden kann. Nachteilig wirkt sich hierbei
allerdings das Verlustverhalten (cell leakage) der Organismen aus, bei dem Stoffwechsel-
produkte in undefinierter Menge aus dem Zellinneren in die Umgebung abgegeben werden
[46, 119]. Erkldrungen hierfiir finden sich wahrscheinlich in strukturellen Verdnderungen
innerhalb der Membran [77, 109, 113], iberexprimierten Proteinen [20], in diffusiven Effek-
ten [53| und auch im Wachstumsstadium der Zellen [20]. Eine ausfiihrliche Behandlung der
Hintergriinde ist bei Schidel et al. [97] zu finden. Hauptursachen fiir das cell leakage sind
thermischer und osmotischer Stress oder die Verwendung von organischen Losungen [69],
wobei sich die physikalisch — chemischen Eigenschaften der Phospholipide innerhalb der
Zellmembran und somit deren Stabilitdt &ndern. Dies kann wiederum zu einer Schiadigung
oder Zerstorung der Membran fiithren, was das Gleichgewicht von intra- und extrazellula-

ren lonen stort und zu unspezifischem Diffusionsverhalten fiithren kann [119].

Um zu verhindern, dass der festgestellte Verlust an Metaboliten einen Einfluss auf die
Bestimmung der Stoffkonzentrationen hat, tritt die Filtration in den Fokus [35, 58, 119].
Dabei werden Biomasse und Medium getrennt, der Filter gespiilt, um das noch vorhandene

Restmedium zu entfernen und der Stoffwechsel im Anschluss durch Quenchen gestoppt.
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Um einen Verlust an intrazellularen Stoffen wihrend des Waschvorganges zu unterbinden,
wird die Waschlosung angepasst. Der ausschlaggebende Parameter ist hier die Ionenstérke
(I) und beschreibt ausgehend vom Grundgeriist des osmotischen Druckes zusétzlich den
Einfluss der Dissoziation auf die Eigenschaften der Losung [11, 125]. Fiir das Stoppen des
Stoffwechsels, also den Schritt des Quenchens, hat sich fliissiger Stickstoff als Mittel der
Wahl etabliert.

Der beschriebene Verfahrensablauf zeigt auf, dass diese Methode limitiert ist, wenn es
darum geht die Dauer des Ablaufes grofktmoglichst zu minimieren. Bisherige manuelle
Handhabungen bedeuten eine deutlich verlingerte Prozesszeit im Vergleich zur Metho-
de des Quenchens [115]. Mit Hilfe einer Automatisierung ist es da Luz et al. [30] aber
dennoch gelungen die minimale Prozesszeit auf 6 Sekunden zu reduzieren. Die darin ent-
wickelte Anlage (RSU) dient der vorliegenden Arbeit als Ausgangspunkt. In Abbildung 1
ist das Schema der Anlage dargestellt. Das Prinzip basiert auf einer zeitgleichen Entnah-
me der Probe aus dem Reaktor und der Waschfliissigkeit aus dem zugehorigen Behéltnis.
Mittels einer integrierten automatisierten Ventilschaltung werden Probe und Waschlésung
zeitlich leicht versetzt auf den Filter aufgebracht und bei einer Gesamtdauer von 5 Se-
kunden die Filtration und die anschliefsende Waschung durchgefiihrt. Im weiteren Verlauf
wird das Magazin in der Anlage um eine Position bewegt und die verwendeten Ventile
und das Schlauchsystem werden mit einer entsprechenden Waschlosung gespiilt. So wird
verhindert, dass sich verbleibende Reste der Proben auf die folgende Filtration auswirken.
Zeitgleich zu diesem Schritt erfolgt die manuelle Zugabe von fliissigem Stickstoff auf den

Filter, sodass der mikrobielle Stoffwechsel gestoppt wird.

Fiir eine detailliertere Ubersicht und Zusammenfassung verschiedener Quenchinglésungen,
Extraktionsprotokollen und Filtrationstechniken und deren Entwicklung hin zu einer au-
tomatisierten Anwendung soll hier auf die Arbeiten von da Luz et al. [28, 30] verwiesen

werden.

5.1.2 Filtration mikrobieller Suspensionen

Bei der Filtration von Mikroorganismen wird ein Grofenausschluss im Bereich einer mittle-
ren Porengrofenverteilung von 0,1 ym bis 10 ym [71| vorgenommen, definiert als Mikrofil-
tration. Bei der Mikrofiltration handelt es sich um ein druckgetriebenes Membranverfahren,
bei dem aufgrund eines angelegten Uber- oder Unterdruckes iiber der Membran ein trans-

membraner Fluss initiiert wird.
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Bioreaktor

Probenvolumen (0,75 mL)
Abflillsystem

Flussigstickstoff (-196 °C)

L

Waschvolumen

(2,2 mL) Filtermodul

Luft/N,

Waschlosung Abfallbehalter | Motorbewegung

Abbildung 1: Schema der von da Luz et al. weiterentwickelten automatisierten Schnell-
filtration mit einer Probennahmezeit von sechs Sekunden [28]

Bei der statischen Mikrofiltration (dead — end Mikrofiltration) erfolgt eine direkte Anstro-
mung der Membran, wodurch die in der Suspension enthaltenen Partikel an der Trenn-
grenze des Filters zuriickgehalten werden. Mit zeitlich fortschreitender Filtrationsdauer
bildet sich aufgrund dessen an der Trenngrenze ein Filterkuchen. Dieser resultiert in einem
hoéheren Filtrationswiderstand, sodass die transmembrane Stromung bei gleichbleibender
Druckdifferenz abnimmt [40].

Eine Unterteilung der statischen Mikrofiltration kann in Oberflichen- und Tiefenfiltrati-
on erfolgen. Die Unterscheidung erfolgt anhand des Aufbaus, der Porenstruktur und der
daraus resultierenden Trenngrenze und Filtrationskapazitit. Bei der Oberflichenfiltration
werden groktenteils Porenmembranen verwendet, deren relativ gut definierte Porenstruk-
tur und enge Porengrofenverteilung eine vollstindige Abtrennung von Partikeln oberhalb
der mittleren Porengrofe [66] und deren Ablagerung an der Oberfliche des Filters garan-
tieren. Aufgrund des entstehenden Filterkuchens und des oben angesprochenen steigenden
Widerstandes kommt es schlussendlich zu einem Erliegen des Flusses, sodass diese Form
der Filtration nur bei Suspensionen mit geringeren Partikelbeladungen geeignet ist [71].
Synthetische Tiefenfilter bestehen aus mehreren Schichten iibereinandergelegter Fasern,
die in den meisten Fillen eine unstrukturiertere Form als Porenmembranen aufweisen und
in Folge dessen eine grofere Zufallsverteilung der Porengrofe [66] besitzen. Der Riickhalt
basiert auf Haftkriften zwischen den suspendierten Partikeln und der Oberfliche inner-
halb der Filterstruktur, sodass eine Auftrennung der Partikel nach Grofe erfolgt. Die
Bildung eines Filterkuchens fillt im Vergleich zur Oberflachenfiltration geringer aus, was

die notwendige Druckdifferenz fiir einen transmembranen Fluss iiber den Filter verringert
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Abbildung 2: Oberflichen- und Tiefenfiltration im Vergleich

[96]. Neben dem geringeren Druck ist auch eine wesentlich hohere Beladung mit Partikeln
moglich, was Tiefenfilter fiir eine Verwendung als Vorfilter pradestiniert [66]. Die Trenn-
grenze von Tiefenfiltern ist jedoch aufgrund der grofseren Zufallsverteilung der Porengrofe
unschérfer, was sich nachteilig auf eine komplette Retention definierter Partikelgrofen aus-
wirkt. Die Sattigung beschreibt den Zustand, bei dem jede weitere Beladung des Filters

mit Partikeln zu einem Durchbruch der bereits zuriickgehaltenen fiihrt [71].

Den Ausgangspunkt fiir die mathematische Beschreibung des Filtrationsvorganges bildet
das Gesetz von Hagen — Poiseuille fiir lange zylindrische gerade Kapillaren [118|. Hierbei
wird der Volumenstrom des strémenden Fluides (V') durch das Verhiltnis von Druckdiffe-
renz (Ap) und Radius der Kapillare (r) zur Liange der Kapillare (1) und den Eigenschaften

des Fluides in Form der dynamischen Viskositit () beschrieben, siehe Gleichung 1.

o dV rtom-Ap

VS w T s o)
Das darauf aufsetzende Gesetz von Darcy fiir die Durchstréomung von Haufwerken beriick-
sichtigt den Filtrationswiderstand iiber die Fliche (A), hier in Form des Filterkuchenwi-
derstandes («) und der Dicke der Schiittung (s) und ist das allgemein benutzte Modell bei
der Betrachtung von mikrobiellen Filtrationen [40, 118], siehe Gleichung 2.

d :
V:_V:ApA
dt n-a-s

(2)

In den erweiterten Modifikationen dieser Gleichung wird zudem der Membranwiderstand
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(R,,) als minimierende Grofle mit einbezogen. Die Dicke der Schiittung (s) wird durch die
Masse des nassen Filterkuchens pro Einheit Filtrationsfliche (m) ersetzt und bei Kenntnis
der Porositit des Filterkuchens die Kozeny — Konstante (K) mit eingebracht [86].
14 A
J=—= P 3)
A n-(Rn+a-m)

Der bei Darcy eingefiihrte Filterkuchenwiderstand («) kann ebenfalls mathematisch nach-
gebildet werden. Dabei ergibt die Verwendung nichtlinearer Ansitze der Carman — Kozeny
— Gleichung (4) die geeignetsten Korrelationen zwischen spezifischem Filterkuchenwider-
stand und Druck [78]. Hier gilt zu beachten, dass mikrobielle Filterkuchen ein kompressibles
Verhalten zeigen und somit die Porositét (e) mit der Position im Filterkuchen variiert, was
eine Einschrankung von Gleichung 4 bedeutet [40]. Weitere Einflussfaktoren in Gleichung
4 sind die Nasszelldichte (p.) und die spezifische Oberfliche der Partikel (S,) [86].
2
azK%;;?& (4)

Zur nahezu vollstdndigen Entfernung von verbliebenem Medium, dem sogenannten Rest-

medium, auf dem Filter oder innerhalb des Filterkuchens wird beides mit einer Waschlo-
sung gespiilt. In dieser Arbeit wird die Durchstromungswische verwendet, bei der Filter
und Filterkuchen von der Waschlosung durchstromt werden.

Allgemein wird das zu entfernende Medium als Mutterfliissigkeit bezeichnet [71, 118]. Mit
Hilfe der Waschkurve (Abbildung 3) werden drei Abschnitte beschrieben. Im Ersten ver-
dringt die Waschlosung die Mutterfliissigkeit, sodass das austretende Filtrat nur aus Mut-
terfliissigkeit besteht. Anschliefend verldsst ein Gemisch aus beiden, Waschlésung und
Mutterfliissigkeit, die Poren. Im dritten Schritt erfolgt die Diffusionswische. Dabei wird
Restmedium aus den Bereichen entfernt, aus denen es in den vorangegangenen Schritten
aufgrund zu hoher Kapillarkrifte nicht entfernt werden konnte. Diffusion bedeutet hierbei
aber auch, dass das Entfernen von Mutterfliissigkeit von einer Funktion des Waschvolu-
mens in eine Funktion der Zeit iibergeht. Bei den minimalen Filtrationszeiten, welche fiir
metabolische Stoffwechseluntersuchungen angestrebt werden, bedeutet dies daher immer
eine Restmenge an Mutterfliissigkeit in Kuchen und Filter, deren Quantifizierung durch die
Verwendung interner Standards innerhalb der Fermentationsbriihe erfolgen kann. Hierbei
muss sichergestellt werden, dass dieser keinen Einfluss auf die Organismen hat. Gleichfalls
sollte der Organismus den verwendeten Standard weder aufnehmen noch verstoffwechseln
konnen. Es hat sich gezeigt, dass bei Verhiltnissen von Probenvolumen zu Waschlésung
von bis zu 1 : 3 zwischen 2 — 3 % Restmedium auf dem Filter verbleiben, also nicht

ausgewaschen werden |28, 58].
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Abbildung 3: Waschkurve fiir die Durchstréomungswésche mit den drei Phasen der Wa-
schung: Verdrangungswische (I), Ubergangsbereich (IT) und Diffusionswi-
sche (IIT) [94, 118]

Weitere Einschrankungen der Filterkuchenwaschung kénnen sich aufgrund verschiedener
Viskositdten von Kulturbriithe und Waschlosung ergeben. Dabei kommt es zu unterschied-
lichen Stromungsgeschwindigkeiten widhrend des Waschvorganges. Dieses als Fingerstro-
mung bezeichnete Phanomen kann zur Physiosorption zwischen Partikeln und Mutterfliis-
sigkeit fiihren und eine Entfernung des Mediums erschweren.

Ein grofer Einflussfaktor beim Eindringen der Waschfliissigkeit in die Poren von Kuchen
und Filter und die daraus resultierende Entfernung der Mutterfliissigkeit sind die Kapillar-
krafte. Hauptsédchlich bestimmt werden diese durch die Sattigung von Kuchen und Filter.
Je ungesittigter die Pore, desto weniger Mutterfliissigkeit muss entfernt werden. Jedoch
wird aufgrund des hoheren Kapillardrucks ein Eindringen der Waschlésung in die Pore und
ein Verdrdangen der Mutterfliissigkeit erschwert.

Vor dem Hintergrund metabolischer Stoffwechseluntersuchungen, bei dem die Quantifizie-
rung intrazelluldrer Metaboliten eine grofte Rolle spielt, tritt eine Eigenschaft der Wasch-
16sung in den Vordergrund. Hierbei handelt es sich um die Ionenstérke (I) aus Gleichung
5, also die Erweiterung des osmotischen Druckes um die Aktivitat in Form der Beriicksich-
tigung der Dissoziation [63], beschrieben durch das Produkt der Molalitét der Ionensorte

(c) und der Ladungszahl der Ionensorte (z).

1=5- 3 () (5)
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Eine ausfiihrliche Untersuchung zur Filterkuchenwaschung mit verschiedenen Ionenstér-
ken findet sich bei Bolten et al. [11]. Vor allem gramnegative Bakterien (E. coli) konnen
demzufolge bis zu 80% an intrazellularen Stoffen verlieren, was durch eine Anpassung
der Waschlosung nahezu komplett unterbunden werden kann. Im Gegensatz dazu, schei-
nen grampositive Bakterien (z. Bsp. Corynebacterium glutamicum) davon unbeeinflusst zu
sein, da diese eine anstelle von zwei Membranschichten besitzen [109].

Eine Anpassung von Waschlésung und Fermentationsmedium hinsichtlich der Tonenstéarke
erfolgt allgemein auf Basis der Zusammensetzung des Mediums vor Kultivierungsbeginn

und wird im Laufe einer Fermentation nicht angepasst.

5.1.3 Schaumbildung in Fermentationsprozessen

Das Phinomen der Schaumentwicklung in Fermentationen stellt eines der Hauptprobleme
dar, wenn es um Einschrinkungen innerhalb des industriellen Produktionsprozesses geht
[92]. Definiert wird Schaum dabei gleich dem Gasgehalt als eine Dispersion von Gas in ei-
ner fliissigen Phase. Eine Unterscheidung erfolgt hinsichtlich des Verhéltnisses von Gas- zu
Fliissigvolumen, welches bei Schaum oberhalb von 3 und beim Gasgehalt unterhalb von 1
definiert ist [13, 54, 92]. Weitere Definitionen unterscheiden bei einem Gasgehalt zwischen
60-90 % oder > 90 % [54], und der Tatsache, dass sich bei Schaum die Luftblasen auf und
beim Gasgehalt in der Fermentationsbriihe befinden [92].

Eine weitere Unterteilung in zwei Schaumtypen erfolgt anhand der Blasenform. [54].

1. bubble bath-Schaum: kurzweilig auftretender, unbesténdiger Schaum mit einem wei-
ten Spektrum an Blasengrofen. Diese sind polyhedral angeordnet und bilden soge-
nannte Honigwaben-Strukturen. Sie weisen einen hohen Gehalt an eingeschlossener

Fliissigkeit auf, was zu einem niedrigen Gas-zu-Fliissigvolumenverhéaltnis fiihrt.

2. beer head: dauerhafter, einheitlicher, steifer Schaum (stabil). Die gebildeten Blasen
sind leicht ellipsoid mit Durchmessern von weniger als 2 — 3 mm. Sie weisen einen
geringen Fliissigkeitsanteil auf, woraus ein hohes Gas-zu-Fliissigvolumenverhéltnis

resultiert.

Die Ursachen fiir die Bildung von Schaum wéhrend einer Fermentation sind vielfiltig:
Angefangen bei Bestandteilen des Mediums wie Salzen, Zuckern und Alkoholen iiber das
Zellwachstum an sich und die dabei exprimierten grenzflichenaktiven Stoffe, Limitierungs-
situationen und sich dadurch verédndernde Stoffwechsel sowie Zelllyse, bis schliefslich zum

Lufteintrag bei der Begasung der Fermentationsbriihe [54, 111].

10
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Eine weitere Ursache fiir die Schaumbildung ist die Konzentration von Proteinen im Medi-
um. Diese adsorbieren bei einer Konzentration von 1 mg/L an der Gas-Fliissig-Grenzflache
und stabilisieren somit den Schaum, wobei die hydrophoben Teile der Proteine an der
Grenzfliche binden und die hydrophilen Teile sich zur wissrigen Phase ausrichten [83].
Aufgrund hydrophober Zelloberflichen einiger Organismen (z. Bsp. C. Glutamicum) wird
die Schaumbildung noch beférdert, was ebenfalls dazu fiihren kann, dass sich die Organis-
men innerhalb der Fliissigphase des Schaumes befinden kénnen und somit die entstehenden
Probleme aufzeigt, die eine Fermentation zur Exprimierung von Proteinen mit sich bringt
[92]. Zudem kann es zur Bildung diinner fliissiger Schichten zwischen den Blasen kommen,
wodurch eine Koaleszenz, also ein Ineinanderfliefen einzelner Blasen, verhindert und die
Stabilitdt des Schaumes erhéht wird. Unterstiitzt wird diese Stabilisierung des Schaumes

durch eine abnehmende Oberflichenspannung der Gas-Fliissig-Dispersion.

Mit Hilfe mechanischer und chemischer Verfahren kann der Schaumbildung entgegen ge-
wirkt werden. Bei mikrobiellen Kultivierungen haben sich chemische Verfahren in Form
von Antischaummitteln durchgesetzt. Diese konnen neben der Einwirkung auf gebildeten
Schaum auch priventiv eingesetzt werden. Bei diesen grenzflichenaktiven Stoffen handelt
es sich hauptsichlich um Gemische hergestellt aus Olen, Siuren, Estern, Polyglycolen, Al-
koholen und Sulfiten [111]. Den Einfluss auf die Mikrofiltration haben Liew et al. untersucht
und vor allem fiir silikondlhaltige Mittel eine signifikante Minderung des transmembranen
Flusses feststellen kénnen [67], wobei die Griinde vor allem in einem héheren Widerstand

liegen, der aus dem Eindringen in die Membran resultiert.

5.2 Corynebacterium glutamicum

Das grampositive, nicht sporulierende C. glutamicum wurde erstmals 1957 wahrend ei-
nes Screening Programms fiir Glutamat produzierende Mikroorganismen isoliert [59]. Es
weist eine Stdbchenform auf, welche nach der Zellteilung oft v-féormig auftritt und in ei-
ner asymmetrisch ablaufenden Zellteilung begriindet ist, der sogenannten schnappenden
Zellteilung [64]. C. glutamicum gilt heute als eines der wichtigsten Mikroorganismen in
der industriellen Herstellung biotechnologischer Produkte, allen voran der Herstellung von
Aminosduren. Unter diesen wiederum stehen L-Glutamat und L-Lysin an vorderster Stelle.
L-Glutamat wird mit einem jahrlichen Produktionsvolumen von mehr als zwei Millionen
Tonnen hauptsachlich als Geschmacksverstirker in der Lebensmittelindustrie eingesetzt
[6]. L-Lysin wird mit 2,2 Millionen Tonnen vorwiegend als Futtermittel in der Tiermast
eingesetzt |5, 36]. Weitere mit C. glutamicum produzierte Stoffe mit wirtschaftlicher Be-

deutung sind die Aminosduren L-Valin , L-Threonin L-Trypthophan und D,L-Methionin

11
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[13, 36] sowie organische Sduren wie zum Beispiel Pyruvat und Bernsteinsaure {60, 117].

In der vorliegenden Arbeit soll der Fokus auf L- Lysin liegen.

5.2.1 Lysinsynthese in C. glutamicum

Der zentrale Stoffwechsel von C. glutamicum (Abb. 4) umfasst die Synthesewege der Gly-
kolyse, des Pentosephosphatweges (PPW), des Zitronenséure-Zyklus (TCA-Zyklus) und
des sogenannten Glyoxylat Shunts. [44] Glukose wird dabei zunéchst iiber das Glukose-
Phosphotransferase-System aufgenommen und anschliefend durch Phosphoenolpyruvat
(PEP) und Pyruvat als Acetyl - CoA in den TCA - Zyklus eingebracht [89]. Zudem kon-
nen die Zwischenprodukte PEP und Pyruvat, wie in Abbildung 4 zu erkennen, iiber die
jeweiligen Carboxylasen auch in Oxalacetat als Metabolit des Zitronensaurezyklus umge-
wandelt werden. Oxalacetat wird durch die Aspartat - Aminotransferase (aspC) in Aspar-
tat katalysiert. Im weiteren Syntheseweg sorgt das Enzym Aspartokinase (lysC) fiir eine
Phosphorylierung der S-Carboxyl-Gruppe des Aspartats,um iiber den Zwischenschritt von
L - Aspartylphosphat neben weiteren auch die Aminosaure Lysin zu synthetisieren. Dies
geschieht iiber das Zwischenprodukt des meso - Diaminopimelat (D,L - Diaminopimelat).
Der standardméfig benutzte und fiir die meisten Bakterien beschriebene Stoffwechselweg
ist dabei der Succynilaseweg iiber das Zwischenprodukt L,I - Diaminopimelat. Neben wei-
teren Stoffwechselzweigen hin zum meso - Diaminopimelat, gibt es fiir einige grampositive
Organismen, zu denen auch C. glutamicum gehort, einen weiteren, den Dehydrogenaseweg
[79]. Der Dehydrogenaseweg erlaubt es dem Organismus auf wechselnde Ammoniumlevel
in der Umgebung zu reagieren, da Ammonium nur fiir den Succynilaseweg bendtigt wird
[12, 95]. Abschliefiend wird das so intrazelluldr synthetisierte Lysin iiber Lysinefflux Trans-
porter in das umgebende Medium sekretiert [15]. Neben Lysin werden iiber den Stoffwech-
selweg ausgehend von L - Aspartat noch die Aminosduren L - Asparagin, L. - Methionin,
L- Homoserin, L - Threonin, L - Glycin und L - Isoleucin synthetisiert, wie in Abbildung
4 dargestellt. Wie weiter oben schon angesprochen, werden mittels mikrobieller Kultivie-
rung eine Reihe wichtiger Aminosduren industriell hergestellt. Da liegt es auf der Hand, die
vorab beschriebenen Stoffwechselwege zu optimieren und gezielt auf einzelne Stoffe aus-
zurichten. Auf dem klassischen Weg funktioniert dies iiber initiierte zufillige Mutationen
(Random Mutations), welche im Hinblick auf eine erhdhte Lysinproduktion mit weitestge-
hend guten Resultaten beziiglich der Lysinkonzentration blicken kénnen, gleichzeitig aber
mit einer niedrigeren Substrataufnahme, geringerem Wachstum und ungewollten und sich
akkumulierenden Nebenmutationen im Hintergrund [88] sowie einer geringeren Robustheit
des modifizierten Stammes einhergehen [49].

An diesem Punkt setzt das sogenannte System metabolic engineering an, dessen Strategie

12
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D-Glucose
Glucose-6-P
- __Pentose phosphate A
L-Histidine < pathway < Fructose-6-P
Fructose-1,6-P
L-Tryptophan Dihydroxyacetone-P <4—» Glyceraldehyd-3-P
L-Thyrosine €4 Prephanate < Chorismate Glycerate-3-P
L-Phenylalanine Shikimate < Phosphoenolpyruvate
L-Valine
L-Leucine 4 L-Alanine Pyruvate

|
P

L-Asparagine <€— L-Aspartate ¢«———» Oxalacetate

Citrate
Malate
L-Aspartyl-P '
Fumarate Isocitrate
L-Methionine €— L-Homoserine €4— L-Aspartyl-semialdehyde SuCCQite

Oxoglutarate

L-Threonine DL-Diaminopimelate
/ \ l L-Glutamine o L-Glutamate < L-Proline
L-Isoleucine Glycine L-Lysine I

L-Arginine

Abbildung 4: Zentral- und Aminosaurestoffwechsel von C. glutamicum (vereinfachte

Darstellung entnommen aus [45]

auf einem genombasierten Ansatz fuft und zu minimal mutierten Stdmmen fiihrt |23, 88|.

Dabei wurden neben der Uberexpression aller Gene im Zielstoffwechselweg oder von Schliis-

selenzymen in den Stoffwechselwegen (Aspartokinase, Pyruvat carboxylase Phosphoenol-

pyruvat carboxylase) [50| die NADPH Versorgung [12] oder auch die Sekretion des Lysins

durch verstirkte Genexpression des Lysin Carriers (LysE) erhoht [8]. Im Falle der Lysin-

produktion zeigt die Modifikation der Aspartokinase (LysC) die beste Erfolgsquote und

gilt somit als Schliisselenzym fiir diesen Stoffwechselweg [57]. Im Folgenden soll diese Mo-

difikation naher beschrieben werden.

13
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5.2.2 Modifikation des Stoffwechselweges zur Lysinsynthese

Die Aspartokinase bewerkstelligt den Schritt der Phosphorylierung des Aspartats zu L-
[B-Aspartylphosphat, von welchem aus die Synthesewege iiber Di—aminopimelat zu Lysin
und iiber Homoserin zu Threonin beginnen. Uber den Zwischenschritt Homoserin werden
auch Methionin, Glycin und Isoleucin synthetisiert. Aber nur Threonin und Lysin haben
eine hemmende Wirkung auf das Enzym Aspartokinase [24|. Bei dieser Art von Hemmung
liegt eine sogenannte Feedback — Inhibierung vor. Endprodukte eines Synthesweges redu-
zieren bei Anwesenheit ihre weitere Bildung. Ein Ansatz zur Modifikation fiir einen Lysin
produzierenden Stamm ist somit die Aufhebung dieser Produktinhibierung der Asparto-
kinase. C. glutamicum hat den Vorteil, dass es nur eine Aspartokinase gibt (im Gegensatz
zu anderen industriell genutzten Organismen wie zum Beispiel E. coli, welches 3 jener
Enzyme besitzt) |87]. Die angesprochene Produkthemmung bei der Aminosduresynthese
ist eine allosterische Regulierung des Zellmetabolismus, welche als elementarer Mechanis-
mus den zellularen Metabolismus und die Genregulierung kontrolliert [108]. Als Allosterie
wird die Verdnderung der Konformitét von Proteinen mit Quartarstruktur (zum Beispiel
Enzyme) durch Anlagerung niedermolekularer Verbindungen bezeichnet. Diese binden in
den sogenannten ACT Regionen der 5 - Untereinheit, welche als regulatorische der beiden
Untereinheiten bezeichnet wird, aus denen die Aspartokinase besteht.

Darin besitzt das Enzym Aspartokinase (AK) zwei regulatorische Bereiche fiir Lysin und
Threonin, wobei Threonin einen geringeren inhibitorischen Einfluss besitzt als Lysin, wie
Chen et al. [22] gezeigt haben. Lysin bewirkt hingegen bei einer maximalen Konzentra-
tion von 10 mM eine Reduzierung der relativen Aktivitdt um ca. 30 %, betrachtet man
die Ergebnisse aufgereinigter Enzyme. Werden beide Inhibitoren d&quimolar vorgelegt, liegt
der Einfluss bei einer 90 -prozentigen Reduzierung der relativen Aktivitdt schon bei einer
Konzentration von 2 mM. Aufgrund dieser allosterischen Interaktion von korrelierenden
Positionen an der Aspartokinase mit den Effektoren Lysin und Threonin wird eine Uber-
produktion von Lysin verhindert [25].

An der TUHH im Institut Bioprozess- und Biosystemtechnik wurde im Rahmen einer proof
of concept Studie fiir das Prinzip der method based coevolutionary analysis im Stamm C.
glutamicum ATCC 13032 eine Reihe genetischer Mutationen am oben beschriebenen En-
zym vorgenommen. Das Konzept sollte die Mdéglichkeit aufzeigen einen Lysin produzie-
renden Stamm mit minimalen Mutationen zu designen. Dabei wurde unter anderem der
Stamm mit der Bezeichnung LC 298 entwickelt, bei dem das Ziel darin bestand, die al-
losterische Regulierung der Aspartokinase mittels Punktmutation zu modifizieren und die
oben angesprochene Inhibierung zu unterbinden. Die Punktmutation mit der Bezeichnung

Q298G erfolgte im fiir die Aspartokinase verantwortlichen Abschnitt des genetischen Co-
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des (LysC) des Wildtyps ATCC 13032 und resultierte in dem oben genannten Mutant.
Der Einbau der Punktmutation (Q298G) veridnderte die quartdre Struktur hinsichtlich der
Bindungsstellen fiir Lysin und Threonin, sodass eine Zunahme der Insensivitat hinsichtlich
der dquimolaren Zugabe der beiden Aminosiuren erzielt wurde [24].

Dieser Stamm zeigte ein dhnliches Wachstumsprofil wie der Wildstamm und hatte unter
Fed-Batch Bedingungen eine Produktivitdt von P = 1,9 g/(L h) Lysin und eine Ausbeute

von YP/S = 0,17 gLysm/gGlukose-
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5.3 Kontinuierliche Probennahme mit Hilfe der Mikrosystemtechnik
5.3.1 Warum Mikrosysteme?

Die Implementierung der Mikrosystemtechnik in biotechnologische und bioverfahrenstech-
nische Aufgabenstellungen erhélt in den letzten Jahren verstirkt Aufmerksamkeit [14].
Dabei sind die eingesetzten Methoden [39] genauso vielfiltig wie die Einsatzgebiete. Unter
dem Begriff der Lab on Chip Technologie [7, 9, 70] riicken Anwendungsmoglichkeiten fiir
metabolische Stoffwechseluntersuchungen [1, 121, 122] und optische Analysetools [91, 124]
immer weiter in den Vordergrund. Somit konnte dieser Gegenentwurf zur Schnellfiltration
aus dem vorangegangenen Abschnitt, ein mogliches weiterfiihrendes Konzept der automa-

tisierten schnellen Probennahme aus dem Bioreaktor darstellen.

Vor diesem Hintergrund folgt eine kurze Ubersicht iiber den Stand der Technik zur Fluid-
manipulation sowie zur Partikelfokussierung in Mikrostrukturen, allen voran Strukturen

mit einem spiralférmigen Stromungsverlauf.

5.3.2 Stand der Technik

Mikrosystemtechnik bedeutet, wie der Name schon vermuten lisst, dass die angewende-
ten Geometrien im Mikrometerbereich zu finden sind. So auch die in solchen Systemen
verwendeten Kanaldurchmesser, die sich im Allgemeinen unterhalb 500 ym bewegen. In
allen durchstromten Rohren ist der Volumenstrom (V) iiber den Radius (r) der Geome-
trie mit dem aufzubringenden Druck Ap iiber die Kanal- oder Rohrldnge (L) in der von

Hagen-Pouseuille aufgestellten Gleichung verbunden, siehe Gleichung 6 [85].

V_dV_ﬂ-r4Ap
S dt 8- L

(6)

In der Mikrosystemtechnik sind die horizontalen Kanile aufgrund des verwendeten Atz-
verfahrens groftenteils rechteckig. Dadurch verdndert sich der hydraulische Widerstand,
sieche Gleichung 7. Aus dem Parameter Radius werden die Einflussgrofen Hohe (H) und
Breite (B) eines Rechteckes. Dabei hat die Hohe des Kanals mit der dritten Potenz einen
anderen Einfluss als die Kanalbreite. Der Faktor K stellt zudem das Verhéltnis der beiden
Seitenldngen in Korrelation zum Volumenstrom durch den Kanal mit K =1 — 0,630 - %.
Also je breiter der Kanal im Verhéltnis zur Kanalhohe ist, desto geringer der Widerstand
des Kanals [16].

K-(H)’-(B)-Ap

V=
12-n-L

(7)
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In der Fertigung von Mikrostrukturen werden die verschiedenen Materiallagen durch ein so-
genanntes Bonden miteinander verbunden. Diese Verbindungschichten und auch die meist
verwendeten Materialien Polydimethylsiloxan (PDMS) und Glas begrenzen die Druckbe-
lastbarkeit der Mikrostrukturen, wodurch die Stréomungsgeschwindigkeiten innerhalb von
Mikrostrukturen im laminaren Stromungsbereich zu finden sind. Auf eine detailliertere
Darstellung der Fertigungsprozesse und Stabilitdten von Mikrosystemstrukturen soll im

Rahmen dieser Arbeit nicht weiter eingegangen werden.

Durch das erwédhnte laminare Stromungsbild ergeben sich in Mikrokandlen im Vergleich
zu Makrostrukturen Unterschiede bei stromungsdynamischen Anwendungen. So kann auf-
grund der fehlenden Turbulenzen eine Vermischung zweier parallel laufender Fluide rein
diffusiv erfolgen. Die weiter oben angesprochenen breiten Anwendungsgebiete innerhalb
der Biotechnologie lassen vermuten, dass die Mischung von Fliissigkeiten innerhalb von
Mikrostrukturen unabdingbar ist, weshalb ein grofes Augenmerk auf eben dieser Aufga-
benstellung lag [4, 39, 121]. Im Rahmen dieser Arbeiten wurden geometrische Verdnderun-
gen untersucht, um diese Limitierung, die rein diffusive Vermischung, zu beeinflussen. Sei
es durch die wiederholte Teilung und das Zusammenfiihren des Strémungsverlaufes [102]
oder das Erzwingen von Wirbelstrukturen durch Hindernisse innerhalb des Kanals [121].
All diese Untersuchungen haben eins gemeinsam, sie erzeugen passiv Turbulenzen in der
Stromung. Aktive Einflussnahme auf die Stromungsdynamik mit Hilfe von zum Beispiel
angelegten elektrischen Feldern liegt nicht im Fokus dieser Arbeit und werden hier deshalb
nicht weiter ausgefiihrt.

Untersuchungen zu einer weiteren passiven Moglichkeit, Fliissigkeiten in einer spiralférmi-
gen Mikrostruktur zu vermischen, haben gezeigt, dass vor einer Vermischung der Fluide
ein kompletter Seitenwechsel derselben provoziert werden kann [48, 103]. Dies bietet die
Moéglichkeit, Mikroorganismen aus ihrem Kultivierungsmedium in eine Tragerfliissigkeit zu
tiberfithren. Mit Hilfe der sich bestindig weiterentwickelnden optischen Analysemdoglich-
keiten [55] - wie schon in Abschnitt 5.1 angesprochen - kénnte somit eine Quantifizierung

intrazelluliarer oder auch extrazellularer mikrobieller Metaboliten realisiert werden.

Um sicher zu gehen, dass sdamtliche Mikroorganismen auch in die angesprochene Trager-
fliissigkeit iiberfiihrt werden, muss deren Stromungsverhalten bekannt und idealerweise
kontrollierbar sein. Fiir sphérische Partikel, also grofitenteils kreisrunde, wurden die Be-
wegungsmuster in laminaren Stromungen in Mikrokanélen mit verschiedenen Zielsetzun-
gen vielfach untersucht [9, 56, 120, 123]. Dabei lagen die entsprechenden Durchmesser
der Partikel im Bereich von Tumorzellen (HELA 13 pm), Lymphozyten (7 — 10 pm) oder

tierischen Zellen (CHO 15 pm). Also meist iiber dem dreifachen Durchmesser von Mi-
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kroorganismen wie zum Beispiel C. glutamicum. Der Fokus war hierbei vor allem auf die
medizinisch relevante Separation und Anreicherung der oben genannten Zellen gelegt [56].
Sollten grundlegende Gesetzméibigkeiten des Stromungsverhaltens untersucht werden, wie
die Bilanzierung der involvierten Krafte, die verschiedenen Abhéngigkeiten oder der Ein-
fluss einzelner Geometrieparameter, kamen sphérische Partikel in gleicher Grofsenordnung
wie die oben genannten Zellen zum Einsatz (vgl. 5.3.4). Gleiches galt fiir Untersuchungen
zur Separation von Partikeln verschiedener Durchmesser in der gleichen Geometrie [62].
Untersucht wurden Geometrien von geraden Kanalstrukturen mit oder ohne eingebauten
Hindernissen [26, 47] und Kanélen in serpentin dhnlicher Form [32, 127, 128|. Weiterhin
wurde mit Hilfe externer Kréfte [65, 101, 123| oder Fluidstrémen [72] versucht eine Fo-
kussierung zu erreichen. Fokussierung ist hierbei die entsprechende Weiterfiihrung einer
Aufkonzentration mit dem Ziel einer gezielten Anordnung der Partikel auf einer Stromlini-
enbahn, bei der die Breite des Bandes der angeordneten Partikel unterhalb des vierfachen
Partikeldurchmessers liegt. Das weitere Maximum liegt dann bei einem sogenannten single

stream focussing, einer weiteren Verringerung auf den zweifachen Partikeldurchmesser.

Aufbauend auf den Ergebnissen der beschriebenen Untersuchungen wurde versucht eine
Losung fiir die Trennung von sphérischen Partikeln im Groéfenbereich von Bakterien, also
unterhalb von 3 pm, zu entwickeln. Dabei konnte bis zu einer Partikelgrofe von 2 pum
fokussiert werden, {iber eine Kanallinge von 82 mm, ohne Beriicksichtigung des mdoglichen
Transferierens in eine zweite Fliissigkeit [52].

Dass neben der Fokussierung ein Austausch des umgebenden Mediums technisch realisier-
bar ist, konnte im Grokenbereich der Partikel- oder Zelldurchmesser von jeweils 10 pm
und 15 pm in geraden Kanélen zu 50 % [3] und in spiralférmigen Kanélen zu 90 % [18, 84]

gezeigt beziehungsweise simuliert [99] werden.

5.3.3 Mikrofluidik in Spiralstrukturen

Aus der Bandbreite der verschiedenen oben genannten Geometrien, zeigt die Spiralform
das grofste Potential fiir eine passive Fokussierung von Mikroorganismen bei gleichzeiti-
gem Wechsel der Trigerfliissigkeit. Aus diesem Grund soll sie im Rahmen dieser Arbeit
weiterfilhrend fiir die kontinuierliche Probennahme aus mikrobieller Fermentation unter-
sucht werden. In der vorliegenden Arbeit ist der Abschnitt der theoretischen Grundlagen

dementsprechend auf eben jene Geometrie zugeschnitten.
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Abbildung 5: Prinzip der Sekundirstromung, Dean - Wirbel, hervorgerufen durch einer
rechteckigen Kanalgeometrie hinzugefiigten Kriimmung

e Dean Wirbel

Wird einer laminaren Kanalstromung in axialer Richtung eine Kriimmung hinzugefiigt, wie
das bei einer Spiralform der Fall ist, entwickelt sich in radialer Richtung eine sogenannte
Sekundarstromung. Basierend auf der hoheren Stromungsgeschwindigkeit an der Innen-
seite des Kanals bewirkt die Zentrifugalkraft in der Stromung eine Fliissigkeitsbewegung
zur Aufenseite. Aus Erhaltungssicht muss die dabei verdrangte Fliissigkeit ebenfalls in
einer Stromung zuriick zur Innenseite des Kanals stromen. Die zentrifugale Bewegung fin-
det dabei mittig des Kanalquerschnittes oder Rohrdurchmessers statt, die Riickstromung
dementsprechend an Ober- und Unterseite, also in 2 Wirbelstrukturen an der Ober- und
Unterseite des Kanals. Die Zentren der Wirbel befinden sich jeweils bei 0,27 und 0,72 der
normierten z-Achse [126], dargestellt in Abbildung 5.

Diese Wirbelstrukturen werden auch als Sekundirstromung oder Dean Wirbel bezeich-
net und entsprechend letzterem in der Dean - Zahl (De) zusammengefasst und formell
beschrieben. Je grofer der Wert, desto stiarker die Wirbel.

Dy,
De = Re -
e = Re SR (8)
v-D
Re—= PV “h 9)
n
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Anhand der Dean - Zahl (Gleichung 8) sind die hauptséchlichen Einflussfaktoren fiir die
Sekundéarstromungen erkennbar. Das sind zum einen die Stromungsgeschwindigkeit (v)
und die Fluideigenschaften Dichte (p) und dynamische Viskositédt (1), abgebildet durch
die dimensionslose Reynoldskennzahl (Re) in Gleichung 9. Zum anderen sind das die geo-
metrischen Eigenschaften des Kanals und der Spirale, zusammengefasst im Radius (R)
und dem hydrodynamischen Radius. Der hydraulische Durchmesser des Kanals (Dj,) be-
schreibt iiber die Hohe des Kanals (H) und die Breite (W) die Grofe des Kanals und so
die durchstromte Flache. Mit grofer werdendem Kanalquerschnitt steigt somit auch das
Ausmaf der Wirbelstrukturen. Dem Verhiltnis von Hohe zu Breite (H/W) kommt dabei
noch eine besondere Aufmerksamkeit zu, denn je grofer das Verhéltnis H/W desto starker
die Auspriagung der Sekundérstromung [126]. Da sich dies sehr stark auf die Auslegung
einer zu konstruierenden Kanalgeometrie fiir Fluidmanipulation und Partikelfokussierung
auswirkt, werden auf diesen Einfluss und die damit verbundenen Herausforderungen bei
der Auslegung gesondert eingegangen, siehe dazu Abschnitt 7.3.2.

Zusitzlich zu den erwidhnten priméren Dean Wirbeln iiber die gesamte Breite entwickeln
sich an der Aufenseite einer rechteckigen Kanalgeometrie lokale kleinere Wirbel [81], wel-
che ebenfalls einen Einfluss auf die Bewegung des stromenden Fluids haben (vgl. Abb. 5).

Das Ausmaf dieser weiteren Wirbel ist gleichfalls von der Kanalgeometrie abhéngig.
e Fluidbewegung

Wie oben dargelegt, bewirken die Sekundarstromungen die Bewegung der Fliissigkeit von
einer Seite des Kanals zur gegeniiberliegend und zuriick. Bei der Zielstellung eines Sei-
tenwechsels zweier parallel laufender Fliissigkeiten ist fiir die Auslegung einer geeigneten
Geometrie die notwendige Linge des Kanals ein wichtiger Parameter. Mit dem Definie-
ren eines dreidimensionalen Fluidelements kann nach der von Sudarsan et al. [103] auf-
gestellten Gleichung (siehe Gleichung 10) die Bewegung der Fliissigkeiten in axialer und
radialer Richtung der Kanalgeometrie beschrieben werden. Der axiale Transport wird da-
bei unter Benutzung der Maximalgeschwindigkeit entlang der Mittellinie des Kanals als
laminare Poiseuille Stromung behandelt und der radiale Transport iiber die Breite des
Kanals mit Hilfe der Dean Stromung, unter der Definition der Dean Geschwindigkeit als
up =~ Re - (d/R) - Uy , mit d als hydraulischen Durchmesser [103].

L
Ta — L,
Lt =2 R 10
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Dabei stellen 7, und 7p jeweils die Zeitspanne fiir den Weg eines Fluidelements iiber die
Kanalldnge bzw. die Kanalbreite dar. Ein Quotient von eins bedeutet demnach, dass die
Bewegung des Volumenelements entlang der gegebenen Kanalldnge (L, ) iiber die geforderte
Kanalbreite (Lp) abgeschlossen ist. Der sich daraus ergebende lineare Zusammenhang aus
Reynoldszahl (Re) und dem Quotienten aus dem Radius Kurve (R) und der Lénge (L,)
bedeutet, dass eine Anderung des Radius um den Faktor q eine Abnahme der sekundéiren
Stromungsgeschwindigkeit um 1/¢ bewirkt und somit in einer Anderung der benétigten
Kanalldnge um den Faktor q resultiert [48]. Zusammenfassend heifit ein kleinerer Radius

eine Verkiirzung der benétigten Linge fiir den Seitenwechsel.

5.3.4 Partikelfokussierung in einer Spiralstruktur

Aufgrund des parabolischen Stromungsprofils einer laminaren Stromung entsteht ein Ge-
schwindigkeitsgradient vom Kern der Stromung nach aufien. Die daraus resultierende Kraft,
die Scherkraft, vom Zentrum der Strémung zur Kanalwand, wirkt auf uniform verteilte Par-
tikel innerhalb der Fliissigkeit und bewegt sie in Richtung Wand. In Wandnéihe wirkt eine
weitere Kraft auf die Partikel in entgegengesetzter Richtung, die Wandhubkraft, woraus
ein Kriftegleichgewicht entsteht. Partikel ordnen sich also an diesen Gleichgewichtsposi-
tionen an, wie Segre und Silberberg [100] als erste fiir Rohrgeometrien festgestellt haben.
Die Wandhubkraft resultiert hierbei aus der Rotation der Partikel und dem entstehenden
Druck zwischen Partikel und Wand [76]. Mit zunehmender Geschwindigkeit und abneh-
mendem Partikeldurchmesser verlagert sich dieses Gleichgewicht in radialer Richtung nach
aufen [42]. Der Einfluss der Geschwindigkeit (u) resultiert aus der zunehmenden Scherkraft
Fy, (siehe Gleichung 11). Neben der quadratischen Beriicksichtigung der Geschwindigkeit
u hingt die Position der Partikel zudem vom dimensionslosen Liftkoeffizienten C7, ab, wel-
cher selbst wiederum vom Partikelabstand zur Wand und der dimensionslosen Reynolds-
zahl des Kanalstromung beeinflusst wird [56]. Die Verlagerung der kleineren Partikel néher
zur Wand resultiert aus der hoheren Trégheit groferer Partikel, formell beschrieben durch
die Stokes Zahl (St) [2| und der Eigenrotation der Partikel innerhalb der Stromung [3].

_CpL-p-ut-a®

Fr, 7

(11)

Einen ersten geometrischen Einfluss fiir die Positionierung der Partikel in Rohrstrémungen
fanden Tachibana et al. [105] mit dem Verhéltnis von Partikeldurchmesser zu Rohrdurch-

messer.

Wiéhrend die Anzahl der Gleichgewichtspositionen bei der Betrachtung der Querschnitts-

fliche eines Rohres noch sehr grof ist, reduziert sie sich in den typischerweise quadratischen
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Querschnitten mikrofluidischer Systeme auf 4 [32]. Wird die Geometrie zu einem Rechteck
mit einem sehr kleinen Verhéltnis von H/W (low aspect ratio), dann reduziert es sich auf
2 stabile Gleichgewichtspositionen [81]. Auch hier findet sich ein Verhiltnis von Partikel-
durchmesser zu hydraulischem Durchmesser des Kanals. Bei einem Wert > 0,07 [34] stellt
dies ein entscheidendes Limit dar, um eine Fokussierung von Partikeln zu realisieren, sodass
bei einer polydispersen Verteilung von Partikelgrofsen der kleinste Durchmesser als Aus-
gangspunkt fiir eine Kanalgeometrie in Betracht gezogen werden muss. Die Kanallange fiir
die Fokussierung, die sogenannte downstream Ldnge, und der notwendige Volumenstrom
lassen sich dann durch die Balance von Scherkréften und Reibungskréften (Stokes Reibung)
abschétzen [34], siehe Gleichungen 12 und 13. Dabei hat sich als qualitative Fokussierung

eine Bandbreite von 3,8 Partikeldurchmessern in der Literatur allgemein etabliert.

T-n- H?
L= — " 12
d p'Um'az'fL ( )
2-7-n-W-H3
~ 13
R 1)

Erfahrt die Kanalstruktur zusétzlich eine Kriimmung in tangentialer Richtung, verringert
sich die Anzahl nochmals auf nur eine Gleichgewichtsposition. Wie schon bei der oben
dargestellten Bewegung von Fliissigkeiten in Spiralstrukturen, ergibt sich aufgrund der
Kriimmung eine Sekundérstromung iiber die Kanalbreite. Diese Stromung bringt eine wei-
tere Kraft kongruent zu den Wirbeln, Dean Kraft (Fp) genannt, in das Kréftegleichgewicht
mit ein, welches an den Partikeln angreift. Die Ausbildung der Wirbel ist von der Dean -
Kraft (Gleichung 14) und genauso wie die Scherkraft auch von der Partikelgrofe abhéngig,
in diesem Fall aber nur einfach und nicht wie bei der Scherkraft mit der dritten Potenz
(Gleichung. 11), was den grofseren Einfluss der Scherkraft auf die Partikel widerspiegelt.
Beide Krifte wirken an der Kanalinnenseite gegensétzlich zueinander. Dies fiihrt fiir die
dort befindlichen Partikel zu einer neuen Gleichgewichtsposition. Partikel an der &duferen
Kanalwand erfahren eine Superposition beider Kréfte und werden durch die Sekundéarstro-
mung iiber die Ober- und Unterseite in Richtung Innenseite bewegt. Die Positionen an der
Ober-und Unterseite sind aufgrund der Wirbelstrukturen instabil, was in einer Fokussie-
rung der Partikel an der Innenseite resultiert 6. Mit steigender Stromungsgeschwindigkeit
und daraus resultierenden héheren Reynoldszahlen und Dean - Zahlen ergibt sich fiir die
Positionierung der Partikel eine Situation der Bewegung an die Kanalaufkenseite, auf wel-

che in Abschnitt 7.3.2 ndher eingegangen werden soll.

22



5 THEORETISCHE GRUNDLAGEN

Fpean = 5,4 - 10_4 ST Del%3. ap (14)

N N N

~NL Dl ®

W . .
I:Li't > FDean I:Li't + FDean FDean

Abbildung 6: Krifteverhéltnisse von Scherkréften Fr, 5 und Fpe,y, Deankriften an Parti-
keln in der Sekundérstromung und die resultierende Gleichgewichtsposition

F C SU2 - a?
SG _ ZSGp Jmar '8 4 (15)
FD 6'7T'Dh'UDean

Ry =

Die Gleichung 12 fiir die Lingenbestimmung des Kanals ist hierbei nur noch fiir eine
Abschétzung der Liange ausreichend [76], weshalb der Parameter R, in Gleichung 15 fiir
Kurven und Spiralgeometrien von Di Carlo [34] eingefiihrt und im Folgenden auf das
Verhéltnis von Scherkriiften und der Dean - Kraft (Gleichung 15) erweitert wurde [42,
75| - unter der Einschrankung, dass sich eine Fokussierung mit Hilfe dieser Gleichung
voraussagen lasst, aber hinsichtlich der genauen Position und der Fokussierungsqualitéit,
also der Bandbreite, keine Vergleichbarkeit zwischen verschiedenen Geometrien mdéglich ist
[75].

Diesem Ansatz steht in der Literatur ein erweiterter Ansatz fiir rechteckige Kanéle gegen-
iiber, bei dem eine nochmalige Unterscheidung des Scherkraftkoeffizienten SGp in einen
positiven und einen negativen Teil vorgenommen wird [81, 129]. Dabei wird neben den
Einfliissen des Wandabstands der Partikel und der Reynoldszahl noch die unterschiedli-
che Auspriagung des Koeffizienten in den verschiedenen Achsen (horizontal und vertikal)
betrachtet.
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5.3.5 Ausgangsdilemma

Eine Herausforderung, welche sich bei der passiven hydrodynamischen Trennung von Par-
tikeln oder Mikroorganismen und dem umgebenden Fluid stellt, ist, dass sowohl die Fluid-
manipulation als auch die Partikelfokussierung durch die Stromungsverhéltnisse und die
Geometrie des Kanals beeinflusst werden. Das bedeutet, dass beide auch miteinander kon-
kurrieren und eine prézise Auslegung des Prozesses einer genauen Vorbetrachtung bedarf,

wie sich im néchsten Abschnitt zeigen wird (Abschnitt 7.3).

Eine weitere Herausforderung ergibt sich bei der praktischen Einbettung in mikrobielle
Kultivierungen. Kanalparameter wie Breite und Hohe liegen in der Mikrosystemtechnik
im Mikrometerbereich. Der erwdhnte Zusammenhang von Rohrdurchmesser und Partikel-
durchmesser, genauso wie der aufgezeigte Einfluss der Geschwindigkeit auf die Sekundar-
stromungen, filhren zu einem weiteren Aspekt der passiven hydrodynamischen Trennung,
dem Druckabfall iiber die Kanallinge. Trotz einer laminaren Strémung und der damit ein-
hergehenden geringen Reynoldszahlen ist der aufzubringende Druck fiir einen bendtigten
Volumenstrom bei Rohrstromungen vom Radius und bei eckigen Kanalgeometrien von der
Kanalhohe abhingig, siehe Gleichung 7.

Somit sorgt schon eine kleine Anderung in der Geometrie fiir einen starken Druckanstieg.
Dies kann nicht nur zur Zerstérung der Strukturen fiithren, sondern stellt auch fiir die Pro-
bennahme aus einer laufenden Kultivierung eine erhebliche Einschrinkung dar. Auch wenn
ein Grofteil der Mikroorganismen einem hoéheren Druck im Bioreaktor unproblematisch
gegeniiber steht, stellt dies eine Verinderung der Fermentationsbedingungen dar, insheson-
dere im Bezug auf die Gassittigung im Medium. Das bedeutet, dass neben dem generellen
Ziel einer kontinuierlichen Trennung von Organismen und Medium ein grofses Augenmerk
darauf liegen sollte, den Druckverlust iiber die Geometrie so gering wie moglich zu hal-
ten, sodass eine Integration in die mit Unterdruck betriebene Schnellprobennahmeanlage
(RSU) realisierbar ist.
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6 Material und Methoden

6.1 Chemikalien

Soweit nicht anderweitig benannt, wurden alle verwendeten Chemikalien von Sigma - Ald-
rich (Deutschland), Carl Roth (Deutschland) oder Merck (Deutschland) bezogen. Die Rein-
heit der Chemikalien war stets von Analysegrad. Metabolitenstandards fiir die Analytik
wurden ausschlieflich von Sigma-Aldrich bezogen. Es wurde ausschliefslich Reinstwasser
mit 18,2 M2(cm) ™! verwendet.

6.2 Corynebacterium glutamicum ATCC 13032 und LC 298

Der Wildstamm C. glutamicum ATCC 13032 stamt von der DSMZ (Deutsche Samm-
lung von Mikroorganismen und Zellkulturen, Braunschweig, Deutschland). Durch die ge-
netische Modifikation dieses Wildstammes wurde der Lysin produzierende Stamm mit der
Bezeichnung C. glutamicum LC 298 erzeugt 23, 24]. Die Modifikation beruht auf einer
Punktmutation des Enzyms Aspartatkinase, welches im Wildstamm fiir die katalytische
Umsetzung von Aspartat zu Aspartyl-Phosphat verantwortlich ist. Als Folge der Mutation
wird die allosterische Inhibierung des Enzyms durch Lysin und Threonin unterbunden und

begiinstigt eine erhohte Lysinproduktion.

6.3 Kultivierung
6.3.1 Medium

Das verwendete Fermentationsmedium und das Vorkulturmedium wurden von Frau Doini-
ta Frank am Institut fiir Bioprozess- und Biosystemtechnik (TU Hamburg-Harburg) ent-
wickelt. Das fiir die Vorkulturen verwendete Medium unterschied sich von dem in Tabelle
1 dargestellten Fermentationsmedium bei den Konzentrationen folgender Komponenten:
KH,PO4 3,0 g/L, KoHPO4 13,5 g/L, Glukose 50,0 g/L und den zusétzlich enthaltenen
Urea 2,0 g/L und CaCO3 0,5 g/L.

Das fiir die Fiitterungsphase verwendete Medium unterschied sich von dem in Tabelle 1
dargestellten Medium in der Glukosekonzentration von 500 g/L, der fehlenden Salzlosung
und der Zugabe von 45 g/L (NH,),HPO,.

6.3.2 Bioreaktor

In die Anlage zur automatisierten Schnellprobennahme ist ein Bioreaktor der Firma Bioen-

gineering (Schweiz) integriert. Bei diesem Glasreaktor handelt es sich um den Typ KLF
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Tabelle 1: Batch - Fermentationsmedium fiir C. glutamicum ATCC 13032 und LC 298,
1Gelost in 0,1 M HCI, 2 sterilfiltriert

Komponente Stammlésung Endkonzentration
|g/L] |g/L]
(NH4)2S04 15.0
NH,4C1 15.0
Zitronensdure - Hy O 1.1
Salzlosung MgSO, - 7 Hy O 0.5
NaCl 2.0
KHyPOy4 2.0
KyHPO, 2.0
Glukoselosung ~ D-Glukose 500.0 30.0
FeCl; - 6 Hy O 0.2 2.0 -1073
MnSO, - Hy O 0.2 2.0 -1073
Spurenelemente’ ZnSO, - 7 Hy O 50.0 -1073 0.5 -1073
CuCly - 2 Hy, O 20.0 -1073 0.2 -1073
NayB4O7 - 10 Hy O 20.0 -1073 0.2 -1073
(NH4)6Mo37094 - 4 Hy O 10.0 -1073 0.1 -1073
Nikotinséure 150.0 -1073 3.0 -1073
Vitarmine? Thiamin HCI 80.0 -1073 1.6 -1073
Biotin 25.0 1073 0.5 -1073

3700 mit einem Gesamtvolumen von 3,7 L und einem Arbeitsvolumen von 2,5 L. Der Biore-
aktor ist ausgehend von der Bodenplatte steril mit der Schnellprobenahme verbunden. Die
Peripherie der Mess-, Steuer-, und Regeltechnik besteht aus Einheiten fiir pH-Wert, pOs,
Temperatur, Rithrerdrehzahl, Begasungsrate, Gasmessung fiir O, und CO5 im Abgas, und
Waagen zur Bestimmung des Lauge- und Saureverbrauchs. Die so erhobenen Messdaten
wurden durch das Prozessleitsystem und die gekoppelte Visualisierungssoftware der Firma

Phoenix Contact (Deutschland) ausgelesen und aufgezeichnet.

6.3.3 Fed - Batch Kultivierung

Die Vorkulturen wurden mit dem in Abschnitt 6.3.1 beschriebenen Vorkulturmedium in
300 mL Schiittelkolben mit einem Arbeitsvolumen von 30 mL kultiviert. Ausgehend von
einer Cryo -Kultur wurde bei 30 °C und 250 UPM fiir 16 Stunden auf einem Schiittler

inkubiert, um nach einem Wechsel des Mediums fiir weitere 8 Stunden zu inkubieren. Die
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Fed -Batch Fermentation startete als Batch - Verfahren mit einem Arbeitsvolumen von 1,5
L und einem variablen Inokulationsvolumen, das variabel angepasst wurde, um eine opti-
sche Dichte von 0,3 beim Start der Fermentation vorzulegen. Die Salzlosung des in Tabelle
1 dargestellten Fermentationsmediums wurde im Bioreaktor autoklaviert, wohingegen die
iibrigen Losungen separat sterilisiert und anschlieffend steril in den Reaktor gegeben wur-
den. Die Temperatur der Kultivierung betrug 30 °C. Die Anfangswerte der Riithrerdrehzahl
von 800 UPM und der Begasungsrate von 0,5 v/v wurden fortlaufend angepasst, um einen
Sauerstoffpartialdruck (pOs - Wert) von mindestens 40 % zu gewéhrleisten. Wahrend der
Phase der Fiitterung wurde das in Abschnitt 6.3.1 aufgefithrte Medium eingesetzt. Durch
regelmifige Kontrolle der Glukosekonzentration im Verlauf der Fiitterung wurde diese un-
ter 20 g/L gehalten. Die externe Messung der Glukosekonzentration wurde durch das Glu-
koseanalysegerit YSI der Firma Xylem (USA) sichergestellt. Die Kontrolle des pH-Wertes
von 7,2 erfolgte mittels Titration von 2 M Phosphorsaure und 25 % Ammoniakwasser. Zur
Minderung des Schaumvorkommens im Biorekator wurde als oberflichenaktives Polymer
Struktol® J673 A eingesetzt.

6.4 Schnellfiltration

Die Schnellfiltration in Abschnitt 7.1 wurde nach der von da Luz et al. [29] entwickel-
ten automatisierten Schnellfiltration durchgefiihrt. Es wurde keine Verdnderung der dabei
verwendeten Filterkombination, des Ablaufs sowie der Berechnung der Ionenstirke der
Waschlésung vorgenommen. Fiir die darauf aufbauende Filtration, beschrieben in Ab-
schnitt 7.1, wurde der in der Mischlésung verwendete interne Standard L-Arabinose in

einer Konzentration von 2 g/L bei der Berechnung der lonenstérke berticksichtigt.

Bioreaktor

Probenvolumen (0,75 mL)
Abfiillsystem

Flussigstickstoff (-196 °C)

Waschvolumen
(2,2 mL)

Luft/N2

Waschlésung Abfallbehalter | Motorbewegung

Abbildung 7: Schema der automatisierten Schnellfiltration (zur Verfiigung gestellt von
Julian da Luz [29])

Bei der automatisierten Schnellfiltration wird mittels Unterdruck Fermentationsbriithe aus

einem Bioreaktor entnommen. Diese wird durch ein Schlauchsystem in Richtung Abfall-
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behélter transportiert, wobei ein Teil des Schlauchsystems als Probenvolumen definiert
ist. Zeitgleich wird in einem weiteren Schlauchsystem ein als Waschvolumen definierter
Abschnitt mit der Waschlosung gefiillt. Ist das Probenvolumen mit einer aktuellen Probe
aus der Kultivierung gefiillt, werden per Ventilumschaltung die Probe und die Waschlo-
sung hintereinander mit Druckluft in Richtung des Abfiillsystems transportiert. Im dort
befindlichen Filtermodul findet die Filtration statt und in einem Folgeschritt die Inakti-
vierung des Metabolismus der auf dem Filter befindlichen Mikroorganismen mit fliissigem
Stickstoff. Diese gesamte Sequenz wird wiederholt bis alle Proben filtriert und gequencht
wurden. Im Anschluss werden die mit Mikroorganismen belegten Filterkombinationen bei
—20 °C bis zur Analytik gelagert.

6.5 Metabolitenextraktion

Fir die Extraktion intrazelluldrer Metabolite wurde die von Luz et al. [30] entwickelte
Methode mit geringen Anpassungen als Protokoll benutzt. Als Extraktionsmittel wur-
de eine Ethanollosung (75 % v/v) verwendet. Die nach der Schnellfiltration bereits in
5 mL Extraktionslosung vorgelagerten Filter wurden demzufolge nach 30 Sekunden Vor-
texen in einem Wasserbad bei 90 °C zum Sieden gebracht und im Anschluss 3 Minuten
inkubiert. Nach anschliefsender Kiihlung auf Eis fiir mindestens 3 Minuten erfolgte eine
Zentrifugation bei —19 °C und 10.000 g fiir 10 Minuten. Die Uberstinde wurden filtriert
(0,22 pm PVDF Filter, Carl Roth, Deutschland) und das Protokoll durch erneute Zugabe
von Extraktionsmittel noch 2 - mal wiederholt. Simtliche Extraktionsiiberstinde wurden
im Anschluss mittels Vakuumkonzentration (Speed-Vac RVC 2 — 25 CD, Martin Christ
Gefriertrocknungsanlagen, Deutschland) bei 25 °C fiir 15 Stunden getrocknet. Nach der
Resuspendierung der getrockneten Extrakte in 3 mL wurden diese bis zur Analyse bei
—20 °C gelagert.

6.6 Analytik
6.6.1 Biomassekonzentration

Die Biomassekonzentrationen wurden durch die Messung der optischen Dichte bei einer
Wellenlédnge von 660 nm mit dem Spektrophotometer V -1200 der Firma VWR, (Deutsch-
land) bestimmt. Dabei war die Korrelation von Biomassenkonzentration und Lichtabsorp-
tion bis zu optischen Dichten von 0,6 linear. Bei hoheren Zelldichten wurden die Proben
mit 0,1 M HCL bis in den linearen Bereich verdiinnt. Es wurde weiterhin eine Korrela-
tion zwischen optischer Dichte und Biotrockenmasse ermittelt. Dafiir wurden 2 mL der

Fermentationsbriihe in vorab getrockneten und gewogenen Reaktionsgefifen der Firma

28



6 MATERIAL UND METHODEN

Eppendorf (Volumen 2 mL) bei 13.000 UPM 10 Minuten zentrifugiert. Nach Entnahme
des Uberstandes wurde die Probe in physiologischer Kochsalzlésung resuspendiert und
wiederholt zentrifugiert. Im Gesamten wurde so 3 - mal zentrifugiert und 2 - mal resus-
pendiert. Nach abschlieRender Entnahme des Uberstandes lagerten die Reaktionsgefife fiir
mindestens 48 h bei 60 °C im Trockenschrank. Aus der anschlieffenden Differenz der Ge-
wichte der Reaktionsgefifie mit und ohne Biomasse konnte die Biotrockenmasse ermittelt
werden und die Korrelation zwischen optischer Dichte (OD) und Biotrockenmasse (BTM)

aufgestellt werden.
Fir C. glutamicum ATTC 13032

BTM =0,343-0D - g/L (16)

Fir C. glutamicum LC 298
BTM =0,361-0D -g/L (17)

6.6.2 Bestimmung des Zellvolumens

Fiir die Volumenbestimmung wurden die Zellen von C. glutamicum LC 298 in der expo-
nentiellen Wachstumsphase unter dem Mikroskop mit 50 -facher Vergroferung fotografiert.
100 Zellen wurden in Lange und Durchmesser mit der Software NIS — Elements AR der
Firma Nikon (USA) anschliefend vermessen, wodurch sich ein mittleres Volumen von 1,29
pum? pro Zelle ergab.

Durch die per Zellzéhlung ermittelte Korrelation von Zellzahl (Nz) zu Biotrockenmasse
(BTM),

Ny =89-10" - BTM (18)

ergab sich ein intrazelluldres Zellvolumen von 1,15 uL pro mg Biotrockenmasse, was etwas

geringer ist als die anderswo bestimmten 1,4 — 1,44 ul, pro mg Biotrockenmasse [29, 93|.

6.6.3 Bestimmung von Alkoholen, organischen Sauren, Zuckern und Glycerin
mittels HPLC

Die Bestimmung und Quantifizierung von Alkoholen, organischen Saduren, Zuckern und
Glycerin wurde mit einer HPLC Analyse durchgefiihrt. Diese erfolgte mit einer HPLC
(Kontron, Deutschland) und einer Aminex HPX-87H Séule (300 x 7,8 mm, Bio-Rad La-
boratories GmbH, Deutschland) bei 60 °C. Die Detektion erfolgte durch UV-Detektion
bei 210 nm und Refraktionsindexdetektion. Als mobile Phase wurde 0,005 M HySO4 bei
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einer Flussrate von 600 uL min~! verwendet. Das Injektionsvolumen betrug 20 ul, aus ei-
ner zuvor steril filtrierten Probe. Waren Konzentrationen einzelner Bestandteile grofier als
5 g/L in der Probe zu erwarten, wurde eine Verdiinnung mit Reinstwasser durchgefiihrt.

Die Elution der oben genannten Stoffe bendtigte 30 Minuten.

6.6.4 Bestimmung von Aminosauren mittels HPLC

Zur Bestimmung von intrazelluliren Aminosduren der Filterextrakte mittels HPLC wur-
de eine Derivatisierung der Aminogruppen mit der AccQ-Tag Methode der Firma Waters
(USA) durchgefiihrt. Das Handling der Proben zur Derivatisierung erfolgte dabei nach den
Vorgaben des Herstellers. Als HPLC System diente eine Dionex Ultimate-3000 der Firma
Thermo Scientific (Deutschland). Im Autosampler des Systems wurden die derivatisierten
Proben 4 C bis zur Analyse gelagert, wobei das Injektionsvolumen pro Analysedurch-
gang 10 pL betrug. Die derivatisierten Proben wurden mittels UV-Detektion bei einer
Wellenldnge von 254 nm analysiert, bei Konzentrationen iiber 50 yM. Eine Detektion im
Konzentrationsbereich von 0,01 uM - 50 uM erfolgte mittels Fluoreszenz (Ex: 250 nm,
Em: 395 nm). Als interner Standard zur Kontrolle der Effizienz der Derivatisierung diente
a-Aminobutyrat. Bei der Trennung wurde eine Kinetex RP Saule (2,6 um, C18, 100 x 4,6
mm) der Firma Phenomenex (USA) verwendet. Die Temperatur und die Gesamtflussrate
des bindren Gradienten betrugen 45 °C und 1000 L min~!. Die Anderung des Gradienten
verlief linear und ist in Tabelle 2 dargestellt. Als Eluent A wurden 140 mM Natriumacetat
mit 0,1 % v/v Acetonitril und als Eluent B 60 % v/v Acetonitril verwendet. Fiir die Analyse
der Aminosduren im Fermentationsiiberstand wurde, im Gegensatz zu den Filterextrak-
ten, vor der Derivatisierung eine Proteinfillung durchgefiihrt. Dadurch sollte verhindert
werden, dass die darin enthaltenen Proteine derivatisiert werden und zu fehlerhaften Er-
gebnissen bei der Messung der freien Aminosauren fithren. Fiir die Proteinfillung wurden
die Proben im Verhéltnis 1 : 1 mit 20 % Trichloressigsaure vermischt und fiir 10 Minuten
auf Fis inkubiert. Nach der anschliefenden Zentrifugation fiir 10 Minuten bei 13.000 UPM
und 4 °C zur Abtrennung des Proteinprizipitats, erfolgte die Anpassung des pH-Wertes im
Uberstand mit Natronlauge auf pH 7 — 8, sowie eine Filtration (0,2 um, Zelluloseacetat,
Carl Roth, Deutschand) zur Abtrennung verbliebener Partikel. Die Proben wurden nach

der Proteinfillung ebenfalls derivatisiert.

6.6.5 Bestimmung von Glycerin mittels HPIC

Zur Messung von Glycerin im Konzentrationsbereich von 0,01 g/ - 0,1 g/L, also unterhalb
der Sensitivitdt der HPLC - Methode in Abschnitt 6.6.3, wurde eine amperometrische
Detektion mittels Ionenchromatographie herangezogen. Als HPIC - System diente ein 1CS-
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Tabelle 2: Gradient fiir die Bestimmung von Aminosaduren mittels HPLC

Zeit  Eluent B

[min] — [%]
0.0 0.0
1.0 5.0

40.0 6.6

40.5 9.2

46.0 120

470 170

540 27.0

575 294

62.0 315

65.0  100.0

80.0  100.0

82.0 0.0

90.0 0.0

3000 Ionenchromatographie System (Dionex, Thermo Scientific, Deutschland) mit einer
CarboPac PA 100 Séule (Dionex, Thermo Scientific, Deutschland). Die Trennung erfolgte

1 einer Temperatur

iiber einen bindren Gradienten bei einer Flussrate von 250 pL min~
von 30 °C bei einem Injektionsvolumen von 10 pL. Die Anderungen des Gradienten verlief
linear und ist in Tabelle 3 dargestellt. Als Eluent A wurden 75 mM Natronlauge und als

Eluent B 75 mM Natronlauge mit 500 mM Natriumacetat verwendet.

Tabelle 3: Gradient fiir die Bestimmung von Glycerin mittels HPIC

Zeit  Eluent B

[min] — {%]

0.0 0.0
23.0 7.0
28.0  100.0
33.0  100.0
35.0 0.0
40.0 0.0
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6.6.6 Simulation des Gasverhalten im Entnahmesystem

Die Simulationen zum Verhalten der Fluide Luft und Wasser im Verbindungsstiick des
Schlauchsystems der Anlage zur Schnellprobennahme wurden mit der Toolbox Mehrpha-

senstromung der Software Comsol Multiphysics durchgefiihrt.
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6.7 Herstellung des Spiralseparators
6.7.1 Design

Den Designiiberlegungen lagen stromungsdynamische Simulationen zur Fluidbewegung
und in der Literatur etablierte Parameter zur Partikelbewegung zugrunde. Diese miindeten
in einem Spiralseparator basierend auf einer archimedischen Spirale mit einem Innenradi-
us von 440 pum, einer Kanalhche von 20 pym und einer Kanalbreite von 60 um, bei den
Kanallingen von 3,14 und 7,14 mm. Bei der Dimensionierung wurden Druckunterschiede

zwischen den Eingdngen vermieden.

Abbildung 8: Komplettes Design der Spirale fiir eine Kanallinge von 7,14 mm. Dar-
gestellt sind neben der Spirale auch die vertikal durch das Silizium und
das Borosilikatglass verlaufenden Zu- und Abgénge (in blau) mit den ent-
sprechenden Vertiefungsstrukturen (gelb und griin) fiir die Fixierung der
Aderendhiilsen zum Anschluss der PEEK - Schlduche. (zur Verfiigung ge-
stellt von Sven Bohne, Institut fiir Mikrosystemtechnik der TUHH)

6.7.2 Photolithografische Masken und Mikrosystemfertigung

Das Layout der photolithographischen Masken wurde mit Hilfe der Autodesk AutoCAD
Software Version 2011 entworfen. Nach dem Entwurf der kompletten Geometrie wurden
die einzelnen Komponenten separat in ein Masterlayout tibertragen. Ausrichtungsmarken
innerhalb des Masterlayouts dienten zur exakten Ausrichtung der einzelnen Ebenen bei
Atz- und Bondingverfahren withrend der Herstellung des Spiralseparators. Die Filmmasken
wurden von der Firma JD Phototools (UK) hergestellt.
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20x60 Spirallinge 3

w'%"";u“';l LS

Abbildung 9: Masken checkplot mit einer Detaildarstellung der 3 mm Spirale. Die 6 Ein-
zelmasken stellen die verschiedenen Layer der gedtzten Geometrie dar, also
neben der im Detailausschnitt herausgestellten Spirale auch die vertikalen
und horizontalen Kanéle der Zu- und Abgénge. (zur Verfiigung gestellt von
Sven Bohne, Institut fiir Mikrosystemtechnik der TUHH)

Die Herstellung der Separatoren erfolgte durch Mitarbeiter im Institut fiir Mikrosystem-
technik der TU Hamburg - Harburg. Dabei wurden die Strukturen in Borosilikatglass und
Silizium mittels Nassédtzverfahren eingearbeitet. Die Verbindung (Waferbonding) der bei-

den Materialien erfolgte iiber das Prinzip des anionischen Bondings.

6.7.3 Anschluss des Spiralseparators

An den Ein- und Ausgingen wurden an den vorgesehenen Vertiefungen Aderendhiilsen
(AEH) aufgesetzt und mit 2 Komponenten Epoxidleim befestigt. In den AEH der Eingén-
ge wurden PEEK Schliduche ebenfalls mit Epoxidleim befestigt und mit 3 ml. Spritzen
verbunden. Die Volumenstréome von 10 pL/min bis 200 gL /min wurden mit den Spritzen-
pumpen ALLADIN Z 220 der Firma WPI Systems ermdglicht.

Wiéhrend der Vorbereitung des Systems auf die folgenden Versuche wurde das System
fiir jeweils 5 Minuten mit einer Acetonldsung, Wasser mit Tween® 80 (0,01 %v/v) und
anschliefsend mit Wasser gespiilt. So wurden Einfliisse durch eventuelle Verunreinigungen

innerhalb der Mikrostruktur minimiert.
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(a) (b)

Abbildung 10: Spiralstruktur nach dem Atzen und Bonden (zur Verfiigung gestellt von
Sven Bohne, Institut fiir Mikrosystemtechnik der TUHH)

6.8 Charakterisierung der Stromungs- und Partikelbewegung
6.8.1 Fluorophor und Mikropartikel

Zur Visualisierung der Fluidbewegung wurde eine Calceinlosung 50 uM benutzt. Das Ab-
sorptionsmaximum von Calcein liegt bei 494 nm und das Emissionsmaximum bei 517 nm.
Der Diffusionskoeffizient von Calcein bei 20 °C betrigt 3,1 - 107% ¢cm?/s. Bei einer minima-
len Geschwindigkeit innerhalb des Spiralseparators von 0,3 m/s war somit sichergestellt,
dass diffusive Vorginge wihrend der Kontaktzeit im Kanal keinerlei Einfluss hatten. Auf-
grund der maximalen Reynoldszahl von 125 war jederzeit von einer laminaren Stromung
auszugehen. Die eingesetzten fluoreszierenden Mikropartikel der Grofen 1 um (blau), 2 um
(griin) und 3,2 pum (rot) wurden als 10 mL Suspensionen mit 1 % Feststoff von Distrilab
(Niederlanden) bezogen und gemif den Vorgaben des Herstellers auf die jeweils verwen-
deten Partikelkonzentrationen mit Wasser verdiinnt. Die Konzentrationen wurden unter

Verwendung des A - Parameters von Di Carlo et al. [33] (Gleichung 19) hergestellt.

_6-W-H-V;

T a?

A (19)

Die verwendeten A von 0,1 , 0,5 und 1 und den dquivalenten Partikelkonzentrationen sind
in Tabelle 4 aufgefiihrt. Zur Unterbindung von Agglomeration der Partikel aufgrund der
Verdiinnung wurde das Polysorbat Tween® 80 zugegeben (0,01 %v/v).
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Tabelle 4: Partikelkonzentrationen

Partikeldurchmesser A Konzentration

[em] [-]  [Partikel/mL)|
0.1 2.6 -107

3,2 0.5 1.3 -108
1.0 2.6 -108

0.1 1.1 -10%

2 0.5 5.3 -10°

1.0 1.1 -10°

6.8.2 Mikroskop

Das verwendete Nikon C1 Konfokal Fluoreszenz Mikroskop besitzt eine motorisierte und

dreidimensional bewegliche Tischplatte, an welcher der Spiralseparator befestigt wurde.

Tabelle 5: Filterblocke und Wellenldngen fiir die Fluoreszenzmessungen

Filterblock Absorption Emission

[nm)| [nm]|
DAPI 340-380 435-485
B-2A 450-490 520
G-2A 510-560 590

Das fiir die Konfokalmikroskopie genutzte Lasersystem emittierte Wellenlingen von 405
nm (violett), 488 nm (blau) und 543 nm (griin).

6.8.3 Bildauswertung

Vor der Auswertung der Fluoreszenzspektren der verschiedenen Versuchsreihen mit der
Software MATLAB der Firma MathWorks (USA) wurden die fotografischen Aufnahmen
mit Hilfe von Matlabs Computer Vision System Toolbox aneinander ausgerichtet und

anschliefend die Intensititsprofile an verschiedenen Punkten ausgewertet.

6.8.4 Simulation des Fluidverhalten im Spiralsystem

Die Simulationen zum Verhalten der Fluide in einer Spirale wurden mit der Software
Comsol Multiphysics durchgefiihrt. Die dafiir benotigten dreidimensionalen Geometrien
einer Spiralform wurden mit der CAD Software AutoCAD der Firma Autodesk konstruiert.
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7 Ergebnisse und Auswertung

7.1 Schnellfiltration bei hoheren Zelldichten

7.1.1 Charakteristika der automatisierten Schnellfiltration / Einflussfaktoren bei
hoheren Biomassekonzentrationen

Diese Arbeit stellt eine Fortfilhrung der Etablierung der Schnellfiltration dar, welche von
Julian da Luz in mikrobiellen Kultivierungen bis zu Biomassekonzentrationen von 10 g/L
initiiert wurde [28, 29, 30].

In diesem Abschnitt wird die Anlage zur automatisierten Schnellfiltration im Institut fiir
Bioprozess- und Biosystemtechnik fiir die Probennahme bei zunehmenden Biomassekon-
zentrationen iiber 10 g/L untersucht. Aus den zu erreichenden Biomassekonzentrationen
ergeben sich Unterschiede zu den bisher abgebildeten Kultivierungsszenarien innerhalb der
Anlage, welche ihrerseits wiederum Einfluss auf den Filtrationsvorgang darstellen konnen.
So kann eine konstante pH - Regelung und die Zugabe an hochkonzentriertem Medium im
Rahmen einer Fiitterungsstrategie in einer verdnderten Ionenstirke des Fermentationsme-
diums resultieren und eine fortwihrende Anpassung der Waschlosung zur Filterkuchenwa-
schung erfordern. Des Weiteren fiihren unterschiedliche Wachstumsraten und Stresssitua-
tionen moglicherweise zu einer verdnderten Morphologie der Mikroorganismen. Aufserdem
kann durch das Exprimieren von Proteinen, entweder aufgrund der gewollten Produkti-
on oder durch Zelllyse wihrend der verlangerten Kultivierungsdauer, die Schaumbildung
verstarkt und stabilisiert werden, was ebenfalls einen Einfluss auf die Filtration und die
Filterkuchenwaschung darstellen kann.

Im Folgenden werden daher die aufgezihlten Einfliisse und Verédnderungen in verschiedenen

Kultivierungen charakterisiert.
e Jonenstirke

Mikroorganismen befinden sich wie alle Organismen in einer stindigen Anpassung an ihre
direkte Umgebung. Sie reagieren dabei mit ihrer Oberflichenstruktur, also der Membran,
und ihrem Metabolismus, sprich ihren Stoffwechselvorgéngen, auf die sich ergebenden Ver-
dnderung. Im Falle einer Fermentation ist diese Umgebung das Kultivierungsmedium. Die
moglichen verdnderlichen Parameter sind Temperatur, lonenstérke, der pH - Wert, die Ver-
sorgung mit Nahrstoffen und im Falle einer aeroben Kultivierung die Sauerstoffsattigung.
Wie in Abschnitt 5.1.1 bereits dargelegt, sind die Temperatur und die lonenstérke die ver-
anderlichen Parameter, die den gréfsten Einfluss auf die Schnellprobennahme haben, wenn

der Fokus auf der Quantifizierung der intrazellularen Metaboliten liegt, wie in dieser Arbeit
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geschehen. Sowohl eine Temperaturdnderung als auch eine Verdnderung der Tonenstérke
der Umgebung fithren aufgrund der Leckage durch die Membran (cell leakage) zu einem
Verlust an Metaboliten. Bei der Filtration wird das Medium wahrend des Waschvorgan-
ges mit einer Waschfliissigkeit ersetzt. Die Anpassung der Waschfliissigkeit an genau diese
beiden Parameter ist erforderlich, um das cell leakage groftmoglich zu minimieren. Die
konstante Fermentationstemperatur ist bei der Waschlosung relativ einfach anzupassen.
Die Tonenstarke wird bei allen bisherigen Untersuchungen lediglich am Ausgangsmedium
orientiert angepasst und iiber den Fermentationszeitraum nicht wiederholt iiberpriift, siche
Abschnitt 5.1.2.

Wiéhrend einer Fermentation mit dem Ziel hohere Zelldichten oder in hohem Mafse expri-
mierte Produkte zu erreichen, wie zum Beispiel Aminosiduren, ergeben sich zwangsldufig
Unterschiede zu den in der Literatur durchgefiihrten Schnellfiltrationen fiir metabolische
Stoffwechseluntersuchungen. Die Kultivierungen wurden hierbei hauptsichlich in Schiit-
telkolben bis zu einem maximalen Volumen von 500 mL [11] und die Satzfermentationen
bis zu einer Biomassekonzentration von 10 g/L [28] durchgefiihrt. Die Waschlésung, wie
schon angesprochen, wird dabei konstant beibehalten. Die bestdndige pH-Regelung ist ne-
ben der Zugabe von hochkonzentriertem Ndhrmedium der wichtigste dufsere Einfluss, der
die Ionenkonzentration im Reaktor verdndert, wihrend die Bildung und Exkretion von
Produkten eine Verdnderung der Losung aus der Fermentation heraus bedeutet. Inwiefern
sich dies auf die Auslegung der Waschlosung auswirkt, soll im folgenden Abschnitt geklart

werden.

Messbar ist die Ionenstéirke einer Fliissigkeit nur indirekt iiber eine Korrelation zur elek-
trischen Leitfihigkeit. Diese Korrelation kann anhand eines linearen (DIN 38404-C10R3
(1995)) oder eines pseudo — linearen Ansatzes [73] erfolgen. Die Ubereinstimmung der vorab
berechneten Tonenstidrke des Fermentationsmediums mit den gemessenen Leitfahigkeiten
und korrelierten Werten ist iiber den linearen Ansatz grofer als iiber den pseudo — linearen
Ansatz, weshalb dieser Ansatz im Folgenden verwendet werden soll, siche Gleichung 20.
Die Einheit der Tonenstérke I ist in mol/L und die elektrische Leitfdhigkeit LF in uS/cm

angegeben.

I=16-10"°-LF (20)

Die elektrische Leitfahigkeit ist temperaturabhéngig. Um eine Vergleichbarkeit bei unter-
schiedlichen Temperaturen zu ermoglichen, wird daher eine Standardisierung auf den Wert

bei 25 Grad Celsius [116] mit den folgenden Parametern vorgenommen:
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Abbildung 11: Verlauf der Ionenstidrke wéihrend einer Batch - Fermentation von C.
glutamicum (ATCC 13032) fiir das Fermentationsmedium inklusive der
Organismen & und fiir das Fermentationsmedium ohne Organismen
(nach der Zentrifugation) ®. Das mikrobielle Wachstum wéhrend der Kul-
tivierung ist als Logarithmus der optischen Dichte dargestellt H.

LFy; =1,125- 107 - LF, A=1,37023- (T —20) +8,36-107*- (T'— 20)? und B = 109 + T
Die verwendete Einheit der Temperatur T ist in diesem Zusammenhang Grad Celsius.

Zu sehen ist in Abbildung 11 der Verlauf der Ionenstérke, respektive der elektrischen Leit-
fahigkeit flir eine Kultivierung im Satzmodus. Die Ergebnisse stellen die Messung einer
Losung direkt aus dem Fermenter dar, also Medium und Bakterien gemeinsam, sowie die
Messung des Mediums nach der Abtrennung der Mikroorganismen durch Zentrifugation.
Die Zentrifugation erfolgte bei Raumtemperatur {iber 10 min bei 10000 Umdrehungen.
Trotz gleicher Tendenzen beim Verlauf sind die Messwerte nach der Abtrennung der Orga-
nismen hoher. Die Ursache dafiir findet sich bei der Leitfahigkeit der Organismen. Die mi-
krobielle Zellwand besitzt eine effektive Oberflichenleitfihigkeit, deren Wert, zum Beispiel
beim gramnegativen E. coli, auch unter dem des umgebenden Mediums liegen kann [21].
Betrachtet man die Organismen als Tonen, kann fiir die Diskrepanz in oben gezeigten Daten
die Ionendquivalentleitfahigkeit herangezogen werden. Die dquivalente Leitfihigkeit nimmt
mit steigendem Radius und zunehmender Konzentration der Ionen ab [116]. Aufgrund des
Grofkenunterschiedes zwischen Tonen des Mediums und Mikroorganismen besitzen letztere
eine geringere Leitfahigkeit und reduzieren somit die Leitfdhigkeit der Losung, was sich

aufgrund der oben dargelegten Korrelation in einer verringerten Ionenstirke darstellt, sie-
he Abbildung 11.
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Der Anstieg der elektrischen Leitfdhigkeit des Mediums und somit der Ionenstérke wah-
rend der exponentiellen Wachstumsphase im Bereich von 10 bis 20 Stunden um ca. 14 %,
bedeutet eine Zunahme der leitfahigen Tonen. Die zur pH - Wert Regelung zugegebenen
Ammoniumionen in Form des als Base verwendeten Ammoniumwassers haben einen eher
geringeren Einfluss auf die Leitfahigkeit [116], sodass die Zunahme auf die Sekretion von
gebildeten Produkten [90] in Form von extrazelluliren Aminosduren zuriickgefiithrt wer-
den kann. Eine Zufiihrung von Nahrmedium erfolgt im Satzbetrieb nicht, wodurch dieser
Einfluss hier nicht beriicksichtigt werden muss. Dass die Leitfahigkeit der Losung inklusive
der Bakterien ebenfalls ansteigt, kann darauf zuriickgefithrt werden, dass bei ansteigender
Leitfdhigkeit der Umgebung ebenfalls die Leitfihigkeit der Zellwand erhoht wird [21].

Gegen Ende der Kultivierung zeichnet sich eine Abnahme der Leitfihigkeit ab, bei der
Fermentationsbriihe inklusive der Bakterien in einem stirkeren Mafte als bei der Fermen-
tationsbriihe ohne Bakterien. Dieser Unterschied kann vor allem auf die Verdnderung der
elektrischen Eigenschaften der Zellwand zuriickzufiihren sein, welche stark durch die Kulti-
vierungsparameter und die Dauer der Fermentation beeinflusst werden [74]. Die geringere
Abnahme Leitfahigkeit des Mediums lésst darauf schliefen, dass aufgrund von Zelllyse
Stoffe sekretiert werden und fiir eine hohere Leitfdhigkeit verantwortlich sind. Im Allge-
meinen ist nicht auszuschliefen, dass die Messwerte der Proben nach der Zentrifugation
ebenfalls durch den Verlust an intrazelluldren Stoffen (cell leakage) fehlerbehaftet sind [21].
Dennoch nimmt auch hier die Leitfahigkeit ab, was vermuten lisst, dass eine Aufnahme
der in der Fermentationsbriihe gelosten Ionen durch die Mikroorganismen stattfindet.

Hat die Zellkonzentration auch keinen direkten Einfluss auf die elektrische Leitfdhigkeit
[90], fiihrt der verringerte Abstand der Tonen und deren Hydrathiillen zu einer stérkeren
elektrostatischen Anziehung und einer stiarkeren Stokesschen Reibung zwischen den Ionen

[116], was die Leitfihigkeit der Losung schlieflich wiederum reduziert.

Abbildung 12 zeigt, dass sich die Dauer einer Kultivierung auf die Ionenstéirke des umge-
benden Mediums auswirkt und die Biomasse nur indirekt einen Einfluss darauf hat. Bei
einer Fermentationsdauer von 11,5 h und einer maximalen Biomassekonzentration von 10
g/L ergibt sich lediglich eine Verianderung der Ionenstéirke von 2,85 %. Somit kann eine
Erhohung der Ionenstéirke, dargestellt anhand der elektrischen Leitfihigkeit, auf eine Pro-

duktanreicherung in der Kultivierungsbriihe zuriickgefithrt werden [27].
Schlussfolgernd kann gesagt werden, dass eine fortlaufende Anpassung der Ionenstéirke

der Waschlosung bei mikrobiellen Schnellfiltrationen fiir Fermentationen mit Biomasse-

konzentrationen oberhalb von 10 g/I und einer gleichzeitigen Exkretion von Metaboliten
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Abbildung 12: Verlauf der Ionenstidrke wéihrend einer Batch - Fermentation von C.
glutamicum (ATCC 13032) fiir das Fermentationsmedium ohne Orga-
nismen ®. Das mikrobielle Wachstum wihrend der Kultivierung ist als
Logarithmus der optischen Dichte dargestellt .

in das umgebende Medium notwendig erscheint. Dies gilt insbesondere fiir Mikroorganis-
men, welche von aufgrund der Verdnderung dieses Parameters einen signifikanten Verlust
an intrazellularen Metaboliten aufweisen, allen voran gramnegative Mikoorganismen [11].
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit konnte jedoch keine technische Umsetzung fiir eine

kontinuierliche Messung und Anpassung der Tonenstarke etabliert werden.
e Einfluss der Schaumbildung auf die Schnellfiltration

In Abschnitt 5.1.3 wurde bereits ausgefiithrt, wo die Ursachen fiir eine Schaumbildung
wahrend einer mikrobiellen Kultivierung im Bioreaktor liegen. Im folgenden Teil soll das
beobachtete Vorkommen und Entstehen von Schaum bei einer Fed - Batch Fermentation
von C. glutamicum diskutiert sowie die Beeinflussung der Filtration aufgrund einer chemi-

schen Methode zur Schaumminderung quantifiziert werden.

Die fotografischen Aufnahmen in Abbildung 14 zeigen eine erhéhte Schaumbildung wéh-
rend der Kultivierung von C. glutamicum ATCC 13032 im Laborfermenter der RSU. Die
beiden Aufnahmen links und in der Mitte zeigen den Zustand bei eingeschaltetem Riihrer
wahrend der Fermentation bzw. kurz nach dem Abschalten und die rechte Aufnahme den
Zustand eine halbe Stunde spéter. Es ist erkennbar, dass durch die Ausbildung des Schau-
mes der gesamte Kopfraum des Reaktors gefiillt wird. Um ein Uberschdumen zu verhindern

wurde diskontinuierlich Kulturbriihe entnommen, sodass der Fliissigkeitsanteil gegen Ende
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Abbildung 13: Schaumanteil in einer manuellen Probenentnahme aus der Kultivierung
von C. glutamicum (ATCC 13032)

der Fermentation ca. 50 - 60 % des Anfangsvolumens betrug. Das Volumen des Schaumes
stellte eine halbe Stunde nach Ende der Fermentation und dem damit verbundenen Abstel-
len des Riihrers und des Sauerstoffeintrages immer noch ca. 70 % des Gesamtvolumens dar.

Daraus ist abzuleiten, dass es sich hierbei um eine stabile Form der Schaumbildung handelt.

Abbildung 14: Schaumbildung wahrend einer Hochzelldichtekultivierung von C. glutami-
cum (ATCC 13032), Links und in der Mitte wihrend der Fermentation,
Rechts 30 min nach Ende der Kultivierung und Ausstellen des Riihrers

Zur Vermeidung des Uberschiumens der Kulturbriihe werden zumeist chemische Antischau-
mittel eingesetzt, siehe Abschnitt 5.1.3. Jedoch entwickeln vor allem die allgemein an-
gewandten chemischen Antischaumpolymere ihrerseits einen relevanten Einfluss auf die
Filtration. Dies liegt vor allem an der hohen Viskositit, dem Kontaktwinkel zur Mem-
bran, der Tropfengrofenverteilung sowie der Adhésion an das Membranmaterial. Kleinere
Tropfen des Antischaummittels konnen in die Membran eindringen und zu einem héheren

Membranwiderstand fithren [67]. So ist in Abbildung 15 die Gesamtfiltrationsmenge fiir
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verschiedene Konzentrationen des fiir die Fermentation verwendeten Antischaummittels
Struktol J 673 A dargestellt. Die Konzentrationen wurden hierfiir in 2 L Wasser im Re-
aktor vorgelegt und die Filtrationen im Anschluss durchgefiihrt. Die Ergebnisse beinhalten
auf der Ordinate die summierten Volumina von Probe aus dem Reaktor und Waschlosung.
Sie zeigen eine Abnahme des filtrierten Wassers um 5 bzw. 25 % bei einer Erhohung der
Konzentration von 0 auf 2,5 und anschliefend auf 5 mL/L, wie sie ebenfalls von Liew et
al. [67] fiir silikonhaltige Antischaummittel beobachtet werden konnte. Statistisch stellt
sich die Verdnderung zwischen 0 und 7,5 mL/L des eingesetzten Silikonols aber nicht als
stark signifikant dar (p = 0,26). Im Mittel werden zwischen einigen Tropfen bis zu 3 mL
innerhalb einer kompletten Fermentation von ATCC 13032 und LC 298 in den Laborre-
aktor gegeben, je nach Schaumbildung. Bei einem Startvolumen der Fermentation von 2
Litern liegt die Konzentration unterhalb der angegebenen Werte aus Abbildung 15. Es ist
jedoch nicht auszuschlieften, dass durch die notwendige Volumenreduzierung wiahrend der

Fermentation eine Aufkonzentrierung im Medium erfolgen kann.

Filtratvolumen [mL]

Struktol J 673 A [mL/L]

Abbildung 15: Auswirkungen verschiedener Konzentrationen des silikonhaltigen An-
tischaummittels Struktol® J 673 A auf die automatisierte Schnellfiltra-
tion

Trotz Einsatz eines Antischaummittels zur Vermeidung eines Uberschiumens, beeintriich-
tigt der stabile Schaum den Fliissigkeitsanteil innerhalb des Probenvolumens der Schnellfil-
tration, was sich leicht anhand einer manuellen Probennahme in Abbildung 13 darstellen
lasst und durch die Daten in Abbildung 16 bestitigt wird. Dabei ist zu erkennen, dass
das filtrierte Probenvolumen bei einer Kultivierung bis zu einer optischen Dichte von 100,

was einer Biomassekonzentration von 35 g/L entspricht, signifikant abnimmt (p = 0,02).
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Vergleicht man die Verdnderung des Probenvolumens im Bereich optischer Dichten bis 30,
zeigt sich ebenfalls eine signifikante Abnahme (p = 0,03). Daraus lisst sich schlussfolgern,
dass das Probenvolumen der Anlage (RSU) auch bei niedrigen Biomassekonzentrationen
beeinflusst wird. Dieser Einfluss wurde jedoch nicht in den vorangegangenen Arbeiten iiber
die Schnellfiltration der RSU betrachtet. Die gleichzeitige Zunahme der Biomasse und des
damit einhergehenden Volumens innerhalb der Probe kann anhand des Zellvolumens be-
stimmt werden, sieche Abschnitt 6.6.2. Das Volumen der Biomasse einer Probe bewegt sich
danach im Bereich von 9,17 uL (ODggo 30) bis 16,1 ul. (ODggo 100) und kann somit als

Grund fiir die Abnahme des bestimmten Probenvolumens ausgeschlossen werden.
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Abbildung 16: Verlauf des filtrierten Probenvolumens 1 | des Volumens der zugehorigen

filtrierten Biomasse (] sowie das Volumen der filtrierten Waschlosung il
einer Batch - Kultivierung von C. glutamicum (ATCC 13032)

Weiterhin zeigt sich {iber den gesamten Fermentationszeitraum eine Abnahme der Wasch-
fliissigkeit um fast 30 % im Filtrat, siche Abbildung 16. Dabei ist die Abnahme im Bereich
bis zur optischen Dichte von 30 nicht signifikant (p = 0,34), was mit den Daten von da
Luz et al. [29] iibereinstimmt (ATCC 13032, ODggo = 38, p = 0,46). Jedoch &ndert sich
dies im weiteren Verlauf bis zur ODggp = 90 zu einer signifikanten Abnahme (p = 0,008).
Im nachfolgenden Reinigungsschritt fiir das Leitungssystem, dem sogenannten Flush, ist
keine Volumenzunahme erkennbar. Die Differenz der Waschlésung befindet sich somit nicht
im Leitungssystem und muss daher auf dem Filter oder im Filtergehduse zu finden sein.
Daraus lasst sich schliefsen, dass der héhere Luftanteil aufgrund des Schaumes Bereiche
provoziert, in denen ein Kapillardruck verhindert, dass die Waschlosung den Filterkuchen
oder auch die Poren der Porenmembran durchstrémt.

Ein weiterer Grund fiir die Abnahme der Waschlosung konnte in der Kombination aus

zunehmender Biomasse und Konstruktion des Filtergehduses zu vermuten sein. Der Ein-
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tritt der zu filtrierenden Fliissigkeiten wird aufgrund des geringen Austrittsquerschnitts
des Schlauches im Filtergehduse und des geringen Abstandes von Austritt und Filtero-
berfliche nur auf einen kleinen Abschnitt der Filteroberfliche gegeben. Es erfolgt keine
grofsflichige Verteilung der Probe auf der gesamten Filteroberfliche, sodass eine Zunahme
des Filterkuchens eine Erh6hung des Stromungswiderstandes bedeutet, auch wenn sich das
Volumen der Biomasse durch die Abnahme des Probenvolumens ab einer optischen Dichte
von 30 nahezu konstant verhilt, sieche Abbildung 16.

Das Waschverhéltnis, das Verhéltnis von Waschlésung zu Probe, wird durch das ebenfalls
verringerte Probenvolumen nicht geringer, sondern erhdht sich von 3 auf 5. Die Qualitat
der Filterkuchenwaschung wiirde somit zunehmen, die Restmenge an Medium auf dem

Filter abnehmen. Die Uberpriifung dieser Vermutung erfolgt in Abschnitt 7.1.4.

7.1.2 Ansatz zur Quantifizierung der Einflussfaktoren

e Zweiphasenstromungen

Per Definition ist Schaum eine Dispersion von Gas in einer fliissigen Phase, siehe Abschnitt
5.1.3. Dieses Volumen an eingeschlossener Luft stellt eine Beeintrachtigung der Filtration
dar, da Fluid und Luft wechselseitig die Poren der Filterstruktur oder des Filterkuchens
durchstromen. Die daraus entstehende Kapillarspannung bedingt, dass Wasser den Filter
nicht passieren kann und somit die Qualitit der Filtration gemindert wird. Damit kann ein
grokerer Anteil an Restmedium auf und in dem Filter oder dem Filterkuchen verbleiben
und die anschlieffende Bestimmung intrazelluldrer Metaboliten wird verfalscht.

Anhand von Simulationen soll nun versucht werden, zu identifizieren wie sich der Luftan-
teil im bestehenden Entnahmesystem verhélt und wie mittels Modifikation des Aufbaus

innerhalb der RSU darauf Einfluss genommen werden kann.

Geldste Stoffe werden bei der Betrachtung vernachlissigt. Organismen in Form von Parti-
keln werden nicht in die Simulation eingeschlossen, deren moglicher Einfluss und Verhalten
aber diskutiert. Bei der Simulation wurde der letzte Abschnitt des Schlauchsystems vor
dem Eintritt in den Probenloop betrachtet. Dieser stellt den Ubergang vom Entnahmesys-
tem in den Probennahmeloop der RSU dar und somit den entscheidenden Abschnitt fiir
die Definition des Probenvolumens vor der stattfindenden Filtration.

Die Probenentnahme aus dem Laborreaktor erfolgte mittels Vakuumpumpe. Anhand der
Kenndaten der Vakuumpumpe wurden Verluste iiber die Schlauchleitung beriicksichtigt
(Annahme nur Luft im Schlauchsystem bis zum Ventil) und schlieflich mit einem Druck

von 0,5 bar am Ausgang des Schlauchsystems gerechnet. Die Austrittswerte des Reak-
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tors wurden angenédhert. Die Austrittsgeschwindigkeit aus dem Reaktor betrigt demnach
2,4 m/s, was eine turbulente Strémung innerhalb des Systems bedeutet. Die Austritts-
geschwindigkeit verdndert sich natiirlich mit dem sinkenden oder steigenden Fiillstand
des Reaktors. Aufkerdem wurden 50 % Gasgehalt fiir die Simulation festgelegt, was per
Definition keinen reinen Schaumzustand bedeutet. Der exakte Wert bei Eintritt in das
Schlauchsystem konnte aber nicht ndher bestimmt werden, sodass dieser Wert eine ver-
lassliche Approximation des Zustands im Reaktor widerspiegelt, sieche Abbildung 14. Eine
Fermentation mit Probennahme ist ein dynamischer Prozess, sodass sich die Parameter,
welche fiir die Simulation verwendet wurden, stetig dndern und die Ergebnisse nur als An-

satzpunkt fiir eine Erkldarung dienen kénnen und sollen.
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Abbildung 17: Darstellung der &rtlichen Gaskonzentration der 2D - Simulationen aus
Abbildung 18 fiir den etablierten Aufbau (a) und die Modifikation (b).
Die Linien représentieren den Volumenanteil der Luft in Wasser fiir je

einen der gewéhlten Punkte in Abbildung 18, 1 (blau), 2 (griin) und 3
(rot).

Die Abbildungen 17 a (etabliertes set - up) und b (Modifikation) zeigen die 6rtliche Gas-
konzentration (definiert als Umgebungsluft) an drei Punkten im System an. Den Eingang
in das Schlauchsystem (blau), den Punkt vor dem Beginn der Kurve (griin) und den Ein-
tritt in den Probenloop der Anlage nach der Kurve (rot). Die Kurve kann bauseitig im
Schlauchsystem der RSU so realisiert werden, jedoch ohne vorbestimmte Relevanz fiir das
Verfahren der Schnellprobenentnahme. In den weiteren Abbildungen 18 a und b ist zur
besseren Veranschaulichung des Aufbaus eine zweidimensionale Darstellung der Simulati-

on zu sehen. Hierbei ist die farbliche Darstellung eine rote fiir das Fluid Wasser und eine
blaue fiir das Fluid Luft.
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Abbildung 18: 2-D Comsol Multiphysics Simulationen einer Mehrphasenstrémung fiir
das Entnahmesystem vor dem Eintritt in den Probenloop fiir den etablier-
ten Aufbau (a) und die Modifikation (b) Die farbliche Skala repésentiert
den Volumenanteil der Luft in Wasser von rot (0) zu blau (1, Luftbla-
sen). Die Markierungen dienen als Orientierung fiir die Darstellungen in
Abbildung 17 und sind auch dementsprechend farblich gewahlt.

Bei Eintritt in das etablierte set - up verlagert sich der vorgegebene Gasanteil von 50 % im
geraden Teil an die Aufsenseiten des Rohres, wihrend er sich im Verlauf der Kurve nach
innen orientiert. Diese Verlagerung der fliissigen Phase zur Aufenseite aufgrund einer kur-
venformigen Geometrie ist durch die Zentrifugalkrafteinwirkung auf die Phase mit einer
hoheren Dichte bedingt.

Die Bildung von groferen Blasen bis hin zu deren Vereinigung, schon im geraden Abschnitt
des Systems, deutet auf eine dominierende Wasserphase innerhalb des Stromungsbildes hin,
einen sogenannten slug flow [37]. Die Bewegung der Blasen ist ebenfalls vom Gasgehalt
der Zweiphasenstromung abhéngig [51] und kann sich wihrend des Fermentationsprozes-
ses durchaus &ndern, zum Beispiel durch die Verdnderung der Oberflichenspannung der
Fliissigkeit [38] aufgrund von oberflichenaktiven Polymeren. Umgekehrt ist von Blasen-
sdulenanwendungen bekannt, dass das Vorhandensein von Blasen die Stromungssituation
beeinflusst. Dabei induzieren die den Blasen anhéngigen Blasenschleppen eine Turbulenz,
deren Grofbe wiederum von Form und Groéfe der Blasen und auch vom Feststoffgehalt in
der Losung abhéngt. Aufgrund dieser Vielzahl an Einwirkungen ist es schwierig, eine exak-
te Aussage zum Verhalten der Blasen im vorhandenen Schlauchsystem iiber den gesamten
Zeitraum einer mikrobiellen Kultivierung zu treffen.

Durch den Eintritt einer zweiten gasfreien Fliissigkeit wird eine verdnderte Stromungssi-

tuation hervorgerufen. Diese Fliissigkeit, im weiteren Verlauf als Mischfliissigkeit definiert,
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begrenzt die Blasenbildung zu Beginn des Rohres auf die Héalfte der Kanalbreite. Zudem
wird die Bildung grofserer zusammenhéngender Lufteinschliisse innerhalb der Fliissigkeits-
phase unterbunden, also eine Bildung gréfterer Blasen wie bei dem Vergleichssystem ver-
hindert. Dadurch findet die Aufteilung in einen Luftstrom und einen Fliissigkeitsstrom

ortlich friihzeitiger statt als im Vergleichssystem ohne Mischfliissigkeit.

Im Vergleich stellt sich die Wasserphase bei beiden Systemen als dominierend dar. Auf-
grund des hoheren Gasvolumens provoziert sie aber im etablierten System gréfsere zusam-
menhingende Blasenstrukturen, die ihrerseits durch ihr turbulentes Verhalten wiederum
die Stromung beeinflussen. Durch das Einbringen einer weiteren gasfreien Fliissigkeit wird
dieser Einfluss der Gasphase minimiert und die Vorhersage iiber die ortliche Verteilung
einer zusammenhangenden Gasphase verbessert. Dass heifst, die Situation von abwechseln-
dem Eindringen von fliissiger und gasférmiger Phase in den gleichen Bereich des Filters
oder Filterkuchens wird durch die vorterminierte Trennung unterbunden. Somit kann das
ortliche Auftreten der problematischen Kapillarspannung verhindert werden. Zudem wird
das Volumen der Gasphase um 50 % im Probenloop verringert, was das Verhalten der
Mikroorganismen wahrend der Probenentnahme beeinflussen kann. Die Einwirkung der
Mikroorganismen auf die Stromung wurde bei der bisherigen Diskussion vernachldssigt
und soll nun vor dem Hintergrund einer exakten Bestimmung der im Probenvolumen ent-

haltenen Biomasse geschehen.

Aufgrund des weiter oben beschriebenen Phinomens des stabilen Schaumes ist das Vor-
handensein von Mikroorganismen an Luftblasen schon im Fermenter moglich. Dies fiihrt in
erster Instanz zu mdoglicherweise falschen Ergebnissen, da die der Probe zugrunde liegende
Biomasse anhand der Fliissigphase im Filtrat bestimmt wird. Eine weitere Konzentrierung
der Biomasse an Luftblasen aufgrund der Stromung im Entnahmesystem konnte dies so-
mit noch unterstiitzen. So kann durch die hohere Stromungsgeschwindigkeit der fliissigen
Phase eine Relativgeschwindigkeit gegeniiber der Gasphase entstehen und zu einer htheren
Biomassekonzentration in der Probe fithren [51]. Die Mikroorganismen kénnen an den Bla-
sen anheften und dadurch die Blasengeschwindigkeit beeinflussen. Durch das Eindringen in
die Fliissigkeit-Gas-Grenzflache der Blasen haben die Organismen auch einen Einfluss auf
die An- und Umstromung der Blasen und dadurch auch auf die sogenannten Blasenschlep-
pen. Hier kénnen sich ebenfalls Partikel ansammeln. Eine mdgliche Aufkonzentrierung im
Schleppengebiet der Blasen kann derzeit nur mit Hilfe der Stokes - Zahl fiir Blasensdulen
bei Gasgehalten bis 4,8 % bestimmt werden. Dabei bedeutet fiir eine Stokes - Zahl klei-
ner 1, dass sich Feststoffpartikel in den Blasenschleppen akkumulieren [51]. Innerhalb der

Anwendung bedeutet dies, dass sich die Blasengeschwindigkeit nur minimal unterhalb der
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Geschwindigkeit der fliissigen Phase befindet (unter Annahmen zu Partikelgeschwindig-
keit, Gasgehalt und Blasendurchmesser). Fiir eine fundierte Aussage diesbeziiglich ist es
notwendig, die Blasengeschwindigkeit zu bestimmen, was bei der vorhandenen Stromungs-

geschwindigkeit nicht ohne weitere Messmittel moglich ist.

Es zeigt sich also, dass ein hoherer Schaumanteil innerhalb der entnommenen Probe einen
Einfluss auf die Exaktheit der zu bestimmenden Biomasse auf dem Filter haben kann. In-
wiefern die Modifikation des Entnahmesystems eine Verdnderung und eine mogliche Ver-
besserung der Exaktheit der Probenentnahme darstellt, vor allem fiir héhere Biomasse-

konzentrationen, soll im Anschluss experimentell untersucht und evaluiert werden.

7.1.3 Modifikation des bestehenden set - up zur Schnellfiltration

Fiir eine detaillierte Beschreibung der Anlage (RSU) und ihrer grundlegenden Funktions-
weise sei hier auf die Arbeiten von da Luz et al. |28, 29, 30] verwiesen. Um eine Umsetzung
des oben diskutierten Ansatzes zur Schaumreduzierung innerhalb der Probennahme in der
RSU zu realisieren wurde die Anlage modifiziert, siche Abbildung 19 a. Der Eintritt ei-
ner zweiten nahezu gasfreien Mischfliissigkeit wurde {iber einen Y-Verteiler realisiert. Die
Zusammenfiihrung und das Vermischen der beiden Fluide erfolgte vor dem Eintritt in das
Probenvolumen, wobei der Leitungsweg der Mischfliissigkeit iiber das Magnetventil V-5
aktiv zugeschaltet wurde, um einen direkten Kontakt zwischen Fermentationsbriihe und
Mischfliissigkeit auferhalb der Probennahme zu unterbinden. Zur groftmoglichen Vermei-
dung von Stromungsbehinderungen am Punkt des Zusammentreffens von Reaktorprobe
und Mischfliissigkeit wurden die Entnahmesysteme beider Behilter identisch ausgelegt.
Zudem wurde iiber den Zeitraum der Kultivierung versucht, durch wiederholte Anpassung
der Hohe des Vorlagebehalters mogliche statische Druckunterschiede zwischen Fermen-
ter und Vorlagebehilter fiir die Mischlosung zu minimieren. Weitere Verdnderungen des
bestehenden Aufbaus der Schnellfiltration wurden nicht vorgenommen. Somit ist eine Aus-
gangssituation gegeben, welche eine grundlegende Fiillung des Probenvolumens von je 50
% der beiden Losungen ermdglicht, siehe Abbildung 19b.

Die Probennahme erfolgte wie auch beim etablierten set - up iiber das Anlegen eines
Unterdruckes im Abfallbehilter, was eine gleichmifige Stromung aus dem Reaktor und
dem Behilter der Mischlosung sicherstellt. Aufgrund der simultanen Offnung der Ven-
tile V-3, V-4 und V-5 wird das Probenvolumen zeitgleich von einer Fermentationsprobe
und der Mischfliissigkeit in Richtung Abfallbehilter durchstromt. Diese Durchstrémung er-
folgt fiir ein Zeitintervall von 1 Sekunde, um eventuelle Restvolumina im Entnahmesystem

zwischen Probenvolumen und Bioreaktor auszuspiilen. Das Waschvolumen wird wiahrend
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dieses Vorgangs durch entsprechende Schaltung von V-1 und V-2 ebenfalls in Richtung
Abfallbehélter durchstromt. Im anschliefsenden Filtrationsintervall von 5 Sekunden wird
das Waschvolumen mittels Druckluft iiber das Probenvolumen in Richtung Abfiillsystem
transportiert wird, was zu einer Filtration des Probenvolumens mit anschlieffender Filter-
kuchenwaschung fiihrt. Dafiir werden die Ventile zeitgleich so geschaltet, dass die Druckluft
an V-1 das Waschvolumen und das Probenvolumen in Richtung Abfiillsystem transpor-
tiert. Ventil V-5 wird ebenfalls geschlossen um den weiter oben angesprochenen dauerhaften

Kontakt zwischen Mischfliissigkeit und Fermentationsbriihe zu unterbinden.

Bioreaktor

Probenvolumen (0,75 mL) 1,0

[ ] Reaktorprobe
0,8+ I Mischfliissigkeit
V-4 Abfiillsystem
Z06-
E 0,6
S |
V-5 [0} -
€ 0,41 :
Waschvolumen (2,2 mL) 3
>
0,2
Mischldsung 0.0

Waschlésung Abfallbehalter

(a) (b)

Abbildung 19: Modifikation der von da Luz et al. [28] etablierten automatisierten
Schnellfiltration. Originalzeichnung in Bild (a) wurde entnommen aus |28|
und modifiziert. Die Bestimmung der Volumina von Reaktorprobe und
Mischfliissigkeit erfolgte mit destilliertem Wasser bei Umgebungstempe-
ratur und einer Riihrerdrehzahl von 1000 upm im Reaktor unter Zugabe
interner Standards durch Glukose im Reaktor und Glycerin in der Misch-
fliissigkeit.

7.1.4 Vergleich von Modifikation und bestehendem set - up

e Fed - Batch Kultivierungen

Fiir den Vergleich der Modifikation mit dem etablierten set — up wurden Fed — Batch Kul-
tivierungen zweier grampositiver C. glutamicum Stdmme durchgefiihrt, dem Wildstamm
ATCC 13032 sowie dem daraus generierten Stamm mit der Bezeichnung LC 298. Fiir ei-
ne detaillierte Beschreibung der vorgenommenen Verdnderungen und deren Auswirkungen
sei auf Abschnitt 5.2.2 und Abschnitt 7.2 verwiesen. Die Wahl der Organismen stellt die

Referenz zu vorangegangenen Untersuchungen im Rahmen des RSU Projektes mit dem
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7 ERGEBNISSE UND AUSWERTUNG

Wildtyp ATCC 13032 dar. Die in Abbildung 20 dargestellten Wachstumskurven zeigen die
Unterschiede beider Organismen beziiglich ihrer maximal erreichten Biomassekonzentra-
tion wéhrend der Kultivierungen, hier in Form der optischen Dichte (ODggo) aufgezeigt.
Der genetisch unverédnderte Stamm ATCC 13032 erreichte dabei eine hohere Zelldichte von
ca. 90 vor dem Ubergang in die stationire Phase, wohingegen LC 298 bei einer optischen
Dichte von ca. 60 in die stationidre Phase eintrat. Die Wachstumsraten wihrend der expo-
nentiellen Phase betrugen jeweils u,, = 0,328 h~* und pu,, = 0,300 h~L.

Die Prozessparameter waren bei beiden Kultivierung zum Zeitpunkt des Batches iden-
tisch. Wahrend im weiteren Verlauf der Fermentation die Riihrerdrehzahl und die Zugabe
von Antischaummittel mit Blick auf die aktuelle Sauerstoffsittigung und Schaumsitua-
tion im Reaktor in unterschiedlichem Mafe angepasst wurden. Ein Einfluss verdnderter
Riihrerdrehzahlen auf die Probennahme konnte bis dato in keiner vorangegangenen Un-
tersuchung beobachtet werden, wohingegen die Folgen ansteigender Konzentrationen von

Antischaummitteln in der Kulturbriihe weiter oben dargelegt wurden. Die Aspekte, nach
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Abbildung 20: Darstellung des Wachstums iiber die Kultivierungszeit einer Fed-Batch
Kultivierung des Wildstammes C. glutamicum ATCC 13032 O sowie des
daraus generierten Mutanten LC 298 B, Diagramm entnommen aus |45|

denen beide Verfahren im Folgenden ausgewertet und verglichen werden sollen, sind, die
technische Realisierung eines vollstindig mit Kulturbriihe gefiillten Probenvolumens und
die verbleibende Menge an Fermentationsmedium auf dem Filter (Restmedium) nach dem
Waschvorgang, also die Qualitit der Filterkuchenwaschung und die Auswirkungen auf die

Bestimmung extra- und intrazelluldrer Metaboliten.
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7 ERGEBNISSE UND AUSWERTUNG

e Probenvolumina

Wie bereits oben in Abbildung 16 dargestellt, zeigen das Filtratvolumen, also das Volumen
der Waschlosung und das Probenvolumen aus dem Reaktor eine signifikante Verdnderung
der Volumina, wiahrend der Kultivierung von C. glutamicum ATCC 13032 mit zunehmen-
der Biomasse im Reaktor. Als mogliche Hauptursache wurde bisher neben geringen Ein-
fliissen der Biomasse vor allem der entstehende Schaum herausgearbeitet. Die Abbildungen
21 und 22 zu den gemessenen Volumina von Waschlosung und Reaktorprobe im Filtrat
beinhalten jeweils zwei Unterabbildungen (a-d). Die Abbildungen a und c¢ zeigen jeweils
die verschiedenen Volumina fiir das etablierte set - up, die Abbildungen b und d jeweils
die Ergebnisse fiir die Modifikation unter Verwendung einer Mischlésung. Die Mischlosung
wurde hier, wie auch die Waschlésung, hinsichtlich des Parameters der Ionenstéirke an das
Ausgangsmedium angeglichen.

Da die Modifizierung auf eine Reduzierung moglicher Einfliisse der Kulturbriihe ausgerich-
tet ist, sollen hier auch als Erstes die Ergebnisse der Probenvolumina aus dem Reaktor fiir

das etablierte set - up und die Modifikation dargestellt und diskutiert werden.

Fiir das etablierte set -up zeigt sich bei beiden Kultivierungen bis zum Eintritt in die
stationdre Phase eine Verdnderung des Probenvolumens.

Betragt der Fiillgrad des Probenloops der Anlage bei der ersten Probe 61 %, verringert
sich das Volumen der Reaktorprobe im Filtrat fiir den Wildtyp wéihrend der Wachstums-
phase weiterhin um ca. 56 %, was einen Fiillgrad von 28 % darstellt, siche Abbildung 22.
Wihrend der Wachstumsphase ldsst sich keine Aussage iiber eine signifikante Abweichung
des Probenvolumens treffen. Zwischen letzter Probennahme im Wachstum und Filtration

in der Stagnationsphase ist eine Verdnderung aber signifikant (p = 0,03).

Bei den Volumen der Reaktorprobe im Filtrat fiir den Stamm LC 298 ist ebenfalls eine
Abnahme bis auf 41 % der ersten Probe in der Batch - Phase zu beobachten, was wiederum
einen Fiillgrad von 78 % zu Beginn und 46 % gegen Ende darstellt. Fiir die Probennahme
in der stationiren Phase ist mit 55 % des Gesamtvolumens des Probenloops wieder ein
leichter Anstiegs des Fiillgrads zu verzeichnen.

Beim Vergleich der Probenvolumina beider Kultivierungen zeigen sich fiir den Bereich der
Fiitterung Unterschiede im Volumen bei vergleichbaren Biomassekonzentrationen im ein-
stelligen Prozentbereich zu Gunsten des modifizierten Stammes. Lediglich die erste Probe
ist fiir LC 298 um 25 % hoher. Uber alle Probennahmen hinweg ist aber kein signifikan-
ter Unterschied der beiden Kultivierungen hinsichtlich ihrer Probenvolumina erkennbar
(p = 0,76).
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Abbildung 21: Volumina von Probe m® | Wasch- Bl und Mischlosung [ fiir eine auto-
matisierte Schnellfiltration von C. glutamicum LC 298 fiir das etablierte
set - up (a,c) und die modifzierte Variante (b,d)

Fiir die folgende Betrachtung beziiglich der Volumen im Filtrat werden die Reaktorpro-
be sowie die Mischlésung betrachtet, da beide gemeinsam das Probenvolumen der Anlage
wahrend der Entnahme fiillen, siche Abbildung 21 d und 22 d.

Fiir die Filtration des Wildtyps wird der Probenloop mit Probe und Mischlésung zu 95 +
4 % im Mittel gefiillt, wobei der Probenanteil 17 4+ 4 % betriagt. Auch hier lisst sich keine
eindeutige Signifikanz iiber die Wachstumsphase (p = 0,1) und beim Vergleich zwischen
Wachstum und Stagnationsphase (p = 0,06) erkennen. Minimal abweichend stehen dem
ein Gesamtvolumen von 91 + 10 % im Mittel und ein Probenanteil von 18 &+ 6 % fiir
den Stamm LC 298 gegeniiber, wobei auch hier kein eindeutig signifikanter Unterschied
zwischen den Probenvolumina festzustellen ist, siche Wachstumsphase (p = 0,57) und Sta-

gnation (p = 0,07).
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Abbildung 22: Volumina von Probe Wl | Wasch- B8 und Mischlésung [ fiir eine au-
tomatisierte Schnellfiltration von C. glutamicum ATCC 13032 fiir das
etablierte set - up (a,c) und die modifzierte Variante (b,d)

Der Vergleich ldsst nun zweierlei Diskussionen zu: Gibt es Unterschiede zwischen den
Methoden? Gibt es Unterschiede zwischen den Kultivierungen bzw. den Stdmmen, hin-
sichtlich der Probevolumen?

Die Betrachtung der Methoden lasst den Schluss zu, dass die modifizierte Variante eine
gleichméfigere Probenentnahme hinsichtlich gleichbleibender Volumina iiber sich dndern-
de Biomassekonzentrationen sicherstellt. Des Weiteren ist ein reproduzierbarer Fiillgrad
des Probenloops der Anlage gréfer 90 % gegeben. Es gibt zudem keine signifikante Ande-
rung der Mischfliissigkeit bei Kultivierungen verschiedener Stdmme (p = 0,20) in Wachs-
tumsphasen oder auch iiber Stagnationsphasen hinweg (p = 0,41 — 0,80). Beziiglich der
Ausgangsanstrengung zur Vermeidung von Schwankungen in der Probennahme und der

Unterdriickung von Schaum oder Luft im Probenloop der Anlage ist somit dieser Variante
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7 ERGEBNISSE UND AUSWERTUNG

der Vorrang zu geben. Sollte das deutlich kleinere Probenvolumen aus dem Bioreaktor
einen Einfluss auf die Bestimmung intrazelluldrer Metaboliten haben, miisste sich dies an-
hand der Auswertungen im Folgenden deutlich zeigen.

Der zweite Gesichtspunkt, die moglichen Unterschiede zwischen den Kultivierungen sind
marginal. Wie schon weiter oben erwahnt, weiltt das etablierte set - up ein leicht hoheres
Probenvolumen fiir den modifizierten Stamm LC 298 auf, was sich auch bei der modifi-
zierten Variante beziiglich des Gesamtvolumens der Probe bestétigt.

Der moglicherweise auf die Aminosdureproduktion von LC 298 zuriickzufiihrende hohere
Schaumanteil innerhalb der Probe [92] ist ebenfalls zu beobachten, da sich trotz vergleich-
barem Probenanteil und Probenmenge das Gesamtvolumen der Probe erhéht hat. Bei
Bezugnahme auf den gleichen Probenloop wie beim Wildtyp hat die Probe ein grofse-
res Volumen an Mischfliissigkeit, was auf einen hoheren Luftanteil in der Reaktorprobe
schliefsen ldsst. Diese Volumenvergroéferung weist aber auch auf einen Nachteil der Anlage
hinsichtlich des minimalen Probenvolumens hin. Kin Grund fiir die Abweichung kénnte
sich in der Steckverbindung des Loopschlauches in den Einldssen der Magnetventile fin-
den. Wenn die Schlauchenden nicht in kompletter Tiefe in den Eingdngen montiert sind,
konnte sich ein minimal groferes Volumen ergeben. Gleiches lisst sich aus einem Vergleich
zwischen Abbildung 16 und 22 deuten, welcher einen signifikanten Unterschied der Pro-

benvolumina fiir die Schnellfiltration des gleichen Stammes wiedergibt (p = 0,003).

e Waschvolumina

Wie bei der Ausgangslage des etablierten set - up in Abbildung 16 festgestellt wurde,
verringert sich das Volumen der Waschlosung im Filtrat mit zunehmender Kultivierungs-
dauer und Biomassenkonzentration im Reaktor, ohne das Waschverhéltnis zu reduzieren.
Im Verlaufe einer Batch - Kultivierung des Wildstammes ATCC 13032 ist fiir die Wachs-
tumsphase sogar entgegengesetzt eine Erhohung festzustellen (von 3 auf 5). Fiir die Fed
- Batch Kultivierung dieses Organismus zeigte sich der gleiche Trend mit einer Erhohung
von 5 auf ein Verhiltnis von ca. 6. Die Erhéhung des Waschverhéltnisses ist ebenfalls mit
einer Abnahme des Gesamtvolumens der Waschlésung im Filtrat verbunden, welche jedoch
statistisch nicht eindeutig signifikant ist (p = 0,12). Stagniert das Wachstum deutet sich
hingegen eine Umkehrung auf ein Waschverhéltnis von 3 (p = 0,07) an.

Betrachtet man die Filtration des zweiten Organismus, kann man feststellen, dass eine Ab-
nahme des filtrierten Waschvolumens bei vergleichbaren optischen Dichten nicht gegeben
ist. Das heift, das Volumen bleibt konstant bei ca. 2 mL (p = 0,15). In der anschliefenden

Stagnation ist jedoch eine Abnahme von ca. 25 % angedeutet, welche aber keine signifikante
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Anderung darstellt (p = 0,91), das Waschverhéltnis jedoch auf 3 reduziert. Im Gegensatz
dazu erhoht sich das Verhéltnis wiahrend des Wachstums von 4 auf iiber 6.

Das Volumen der Waschlosung im Filtrat zeigt fiir die modifizierte Probennahme beim
Wildstamm iiber die Dauer der Fermentation keine Verdnderung. Es liegt bei ca. 2,5 mL
(p = 0,21) und nur geringfiigig darunter fiir die Probenahme in der Stagnationsphase (p =
0,87), was bei der oben genannten Probengrofe von 17 % des Probenloops ein Waschver-
haltnis von 20 bedeutet, inklusive der Mischlsung. Gleiches gilt fiir die Kultivierung des
modifizierten Organismus (p = 0,97), wobei hier ein signifikanter Unterschied zwischen den
Waschvolumina in der Wachstumsphase und denen in der Stagnation (p = 0,02) besteht.
Es ist festzustellen, dass mit dem modifizierten set - up der komplette Loop des Waschvo-
lumens die Filterkombination durchstromt. Gegeniiber der etablierten Methode bedeutet
dies im Mittel iiber beide Kultivierungen eine Steigerung zwischen 20 und 40 % an Filtra-
tionsvolumen. Zusammen mit der Mischlosung und dem geringeren Probenvolumen ergibt
sich eine deutliche Anhebung des Waschverhéltnisses. Als Resumée kann festgehalten wer-
den, dass die vordefinierten Loops von Waschfliissigkeit und Probenvolumen durch die
Modifikation vollstindig filtriert werden. Es wird zudem mit Hilfe der Mischlésung eine
deutliche Anhebung des Waschverhéltnisses vorgenommen. Sollte sich im Weiteren zeigen,
dass auch diese Anhebung des Waschverhéaltnisses in keiner verbesserten Filterkuchenwa-
schung resultiert [28, 80|, wire eine Moglichkeit gegeben, die Filtrationszeit zu reduzieren,
und zwar durch eine deutliche Verringerung des Waschvolumens.

Zusitzliche Faktoren, die Unterschiede in den verschiedenen betrachteten Volumina her-
vorrufen kénnen, sind die Wachstumsrate, das Zellvolumen und die Morphologie. Die ein-
zelnen Faktoren konnen sich auch untereinander beeinflussen, wie z.B. die Wachstumsra-
te das Zellvolumen [17|. Die Wachstumsraten beider Organismen unterschieden sich mit
pm = 0,328 K=t (ATCC 13032) und g, = 0,300 ="' (LC 298) nicht allzu stark, dennoch
konnte fiir den modifizierten Stamm LC 298 mit 1,20 um? ein etwas geringeres Zellvolu-
men bestimmt werden. Daraus resultieren eine geringere Porositat des Filterkuchens und
damit eine grofere Dichte. Eine Verringerung des Waschvolumens beim Wildstamm kann
auch auf das grofere Volumen des Filterkuchens zuriickgefiihrt werden. Da sich bei der
modifizierten Methode beide Einfliisse mindestens halbieren, ist das Waschvolumen im
Vergleich auch konstant hoher. Ob sich daraus eine Verbesserung der Qualitdt des Wasch-
vorganges ergibt, kann mit Hilfe der Bestimmung von Restmedium nach dem Waschen
ermittelt werden. Signifikante Unterschiede zwischen den Kultivierungen ergeben sich fiir
die beiden untersuchten Filtrationsmethoden hinsichtlich des Waschvolumens nicht, weder

fiir das etablierte set - up (p = 0,89) noch fiir die modifizierte Variante (p = 0,94).
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An dieser Stelle soll kurz noch eine Problematik dargestellt werden, welche sich bei der
Probenentnahme aus einem verzweigten Schlauchsystem mit unterschiedlicher Betriebs-
weise der angeschlossenen Entnahmestellen ergibt. So kann durch den Riihrvorgang im
Reaktor und die schon angesprochene Schaumbildung eine gleiche Druckverteilung auf das
Verbindungselement nicht zu jedem Zeitpunkt realisiert werden, was dazu fiihrt, dass das
Mischungsverhéltnis mit der Kultivierungssituation im Reaktor wechselt, siche Abbildung
21 d und 22 d. Die Entnahme aus dem ungeriihrten Vorlagebehélter der Mischlsung kann
also mehr Volumen in das System einbringen als aus dem geriihrten Reaktor. Das vorge-
gebene Probenvolumen von 800 x4 L wird dabei dennoch im Bereich von 80 % bis 100 %
mit Fliissigkeit gefiillt, die Luft also nahezu vollstindig verdriangt. Das Grundprinzip der
Modifikation wird also trotz der Variationen realisiert. Zudem kénnen durch nicht simul-
tane Schaltvorgidnge der Magnetventile Unterschiede in der Stromung beider Fliissigkeiten

hervorgerufen werden.

e Qualitét der Filterkuchenwaschung (Restmedium)

-
[e2)
L

16

-
N
I

12+

o
L

Restmedium auf Filter [%]
o IN

Restmedium auf Filter [%]
o -¥I> o0}

N
w
o1
S
~
o
o]
(6]

8 B

20 43 63 5

optische Dichte AU optische Dichte AU
() (b)
Abbildung 23: Verbleibendes Medium auf dem Filter nach dem Waschvorgang des eta-
blierten set - up und nach der Modifikation mit einer Mischlosung

, Fed-Batch Fermentationen von C. glutamicum LC 298 (a) und C.
glutamicum ATCC 13032 (b)

Das Restmedium stellt indirekt die Giite oder auch die Qualitit der Filterkuchenwaschung
dar. Je weniger Kulturbriihe auf und in der Filterkombination verbleibt, umso verléssli-
cher sind die gewonnen Daten beziiglich der intrazelluldren Metaboliten, wie schon weiter
oben beschrieben. Anhand der in Abschnitt 5.1.2 dargestellten Waschkurve (Abb. 3) fiir
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Filterkuchen wurde bereits deutlich, dass eine vollstindige Entfernung des Fermentations-
mediums fiir die Schnellfiltration nahezu unméglich ist. Bei der Entwicklung der Schnell-
filtration wurde von da Luz et al. [30], bei einem Waschverhiltnis von 1 : 3 und einer
maximalen optischen Dichte von 40 (C. glutamicum ATCC 13032), ein Restmedium von
2,5 - 3,5 % nach der Extraktion der Probe vorgefunden. Dies trifft auch fiir die durchgefiihr-
te Fed - Batch - Kultivierung und das etablierte set - up zu, siche Abbildung 23 b. Jedoch
erhoht sich das verbleibende Medium mit Zunahme der Kultivierungsdauer bis auf das
doppelte bei einer optischen Dichte von 85 zu Ende der Wachstumsphase (p = 0,06). Eine
leichte jedoch nicht signifikante Zunahme ist in der Stagnationsphase ebenfalls zu erken-
nen (p = 0,23). Diese Zunahme des Restmediums zeigt sich ebenfalls fiir die Kultivierung
und Schnellfiltration des modifizierten Stammes LC 298 in der Stagnationsphase, siehe
Abbildung 23 a. Die Zunahme ist hauptséchlich als Unterschied zwischen Wachstums- und
Stagnationsphase erkennbar, fiir die etablierte und die modifizierte Filtration (p = 0,06
und p = 0,02). Grundsétzlich ist mit 5 % mehr Restmedium in und auf dem Filter zu-
riickgeblieben als beim Wildstamm. In den angesprochenen Abbildungen 23 a und b ist
ebenfalls die prozentuale Restmenge an Fermentationsmedium nach der Filterkuchenwa-
schung fiir das modifizierte set - up dargestellt. Dabei ist zu erkennen, dass die Menge an
Restmedium sowie der Trend zum Anstieg im Verlauf der Kultivierung von ATCC 13032
jenem der etablierten Methode gleicht (p = 0,08 und p = 0,42). Gleichfalls ist bei LC 298
mit einem stetigen Anstieg keine Aussage iiber einen signifikanten Unterschied moglich (p
= 0,09). In der Stagnation ist das Restmedium um 43 % geringer als im Vergleich zur
etablierten Methode.

Im Vergleich kann die Entfernung des Restmediums zu Gunsten der Modifikation ausgelegt
werden, wobei es keine statistisch signifikanten Verdnderungen zwischen den beiden Me-
thoden fiir den Wildstamm (p = 0,78) und den modifizierten Stamm (p = 0,49) gibt. Das
gleiche gilt fiir den Vergleich zwischen den Organismen fiir die etablierte Filtration (p =
0,59) und die Modifikation (p = 0,62). Weiter in Betracht gezogen werden sollte, dass die
geringen Unterschiede auch durch Messungenauigkeiten aufgrund der ebenfalls geringeren
Menge des internen Standards Glycerin zu Stande kommen kénnen.

Neben dem geringeren Restmedium zeigen sich die Vorteile zumeist bei erhohtem Schau-
manteil in der Fermentationsbriihe, hoheren Biomassekonzentrationen und fiir Phasen mit
stagnierendem Wachstum. Letzteres muss aufgrund der Datenlage noch weiter untersucht
werden. Die Minimierung des Schaumeinflusses zeigt sich am deutlichsten bei LC 298 mit
einer geringeren Restkonzentration wéihrend der hohen Schaumkonzentration im Wachs-

tum.
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Zum verbleibenden Restmedium auf und in der Filterkombination kénnen resiimierend fol-
gende Aussagen getroffen werden: Das untere Limit fiir vorhandenes Restmedium liegt fiir
die Anlage bei ca. 3 %, wie schon von da Luz et al. [29] gezeigt. Eine weitere Erhchung der
filterwaschenden Losung hat keinen Einfluss auf dieses Limit, sodass von einer reinen Ver-
dringungswische auszugehen ist und eine weitere Verringerung hauptséichlich durch den
Faktor Filtrationsdauer beeinflusst werden kann. Ein weiterer Ansatz wére es, die rever-
sible Kompressibilitat des Filterkuchens zu nutzen [78], also den durch angelegten Druck
grokeren Filterkuchenwiderstand zu reduzieren und die daraus resultierende verringerte
Porositit des Filterkuchens durch Druckiinderungen zwischenzeitlich zu vergrofern, um
eingeschlossenes Medium fiir die Waschlosung zugénglich zu machen [82, 40|, siehe auch
Abschnitt 5.1.2. Moglich wére es auch, die Anstréomung der Filter und die daraus resul-
tierende Verteilung auf dem Filter zu optimieren, da sich trotz verringerter Biomasse das
Medium nicht weiter herauswaschen lasst. Dies unterstiitzt die oben getétigte These, dass
die Herabsetzung des Waschverhéltnisses bei verringertem Probenvolumen auch mit einer
verringerten Filtrationsdauer einhergehen kann und eine weitere Verringerung der Proben-
nahmedauer ermdglicht werden kénnte. Der Schritt hin zu verlésslichen Bestimmungen von
Metabolitenpools mit einer Umsatzzeit im subsekundaren Bereich fiir Filtrationsvorgidnge

riickt somit néher.

So zeigt sich abschlieffend, dass die technische Realisierung einer automatisierten Schnellfil-
tration fiir die beiden C. glutamicum Stamme ATCC 13032 und LC 298 fiir Biomassekon-
zentrationen von 30 g/L und 23 g/L umgesetzt werden konnte. Die Konzentration an Rest-
medium nach dem Waschvorgang betriagt im Mittel unter 7 % des Gesamtprobenvolumens
und ist somit vergleichbar zu vorangegangenen Fermentationen bei niedrigeren Biomasse-
konzentrationen [28]. Bei auftretendem Schaum innerhalb der Fermentationsbriithe kann
mit Hilfe einer Modifikation des Probenentnahmeverfahrens Einfluss auf das Fiillvolumen
des Probenloops genommen und so das Restmedium auf und in der Filterkombination
verringert werden. Inwiefern sich diese technische Mdoglichkeit auf die Auswertung der in-
trazelluliren Konzentrationen von Metaboliten, bezogen auf die Biomasse, auswirkt, soll

im anschlieBenden Abschnitt evaluiert werden.

e extrazellulire Aminosauren

Nach der Feststellung einer technischen Realisierbarkeit einer Schnellfiltration fiir héhe-
re Biomassekonzentrationen und der Diskussion hinsichtlich der Vor- und Nachteile des
etablierten Filtrationsaufbaus sowie einer modifizierten Variante, sollen hier nun Amino-

sduren, extrazellular sowie intrazellulér, in die Betrachtung mit einbezogen werden. Dabei
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Abbildung 24: Vergleich extrazelluldrer Aminosiuren (Teil 1) im Filtrat fiir Filtrations-

routinen des etablierten set - up - @ und der modifizierten Variante
—- bei einer Kultivierung des Stammes LC 298 und des Wildtyp ATCC
13032 --©- (etabliert) ==~ (modifiziert). Eine Einteilung der Aminosiu-
ren erfolgt auferdem in polar positive (Lysin), unpolare (Alanin, Glycin,
Valin und Prolin), sowie polar ungeladene (Cystein und Serin)
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Abbildung 25: Vergleich extrazellulirer Aminosiuren (Teil 2) im Filtrat fiir Filtrations-
routinen des etablierten set - up - @ und der modifizierten Variante
— bei einer Kultivierung des Stammes LC 298 und des Wildtyp ATCC
13032 --©- (etabliert) -5~ (modifiziert). Eine Einteilung der Aminosiu-
ren erfolgt auferdem in polar positive (Lysin), unpolare (Alanin, Glycin,
Valin und Prolin), sowie polar ungeladene (Cystein und Serin)
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wird in diesem Abschnitt nur die Filtrationsqualitdt betrachtet. Eine ausfiihrliche Dis-
kussion der Daten hinsichtlich ihrer Aussagen zu Metabolismus und Kultivierungsein-
fliissen findet im darauf folgenden Abschnitt 7.2 statt. Um eventuelle Einfliisse der un-
terschiedlichen Ladungseigenschaften der Aminosduren offenzulegen, wird diesbeziiglich
im Folgenden aufgeteilt. Wie schon in den vorangegangenen Abschnitten wird als erstes
der Wildstamm ATCC 13032 betrachtet. Fiir die polar positive extrazellulire Aminoséure
L-Lysin ist bei beiden Filtrationsvorgehen der gleiche Trend zu erkennen, was auch fiir
die Konzentrationen gilt. Das gleiche Bild ergibt sich fiir die unpolaren Glycin und Valin
und eingeschrénkt auch fiir Alanin, mit einer etwas hdheren Konzentration im Filtrations-
iiberstand. Schliefslich zeigt sich dann auch beim unpolar geladenen Serin kein Unterschied
zwischen den beiden Methoden. Wie auch bei den weiteren Aminosduren sticht hier eine
grofsere Standardabweichung mit der modifizierten Filtrationsstrategie in den Ergebnissen
hervor. Beim Stamm LC 298 lasst sich anstelle des Serin das unpolar geladene Cystein
messtechnisch bestimmen, jedoch mit den gleichen Unterschieden wie bei Serin fiir den
Wildstamm. Auch fiir Alanin, Glycin und Valin gilt, dass bei letzteren beiden die Konzen-
trationen und Trends der verschiedenen set - ups nahezu gleich sind und fiir Alanin lediglich
die Konzentration der modifizierten Variante hoher liegt. Im Gegensatz dazu zeigen sich
deutliche Unterschiede beim Lysin. Gilt anfanglich noch ein identischer Konzentrations-
wert fiilhrt die Messung beim etablierten set - up im weiteren Verlauf der Kultivierung
zu einer konstanten Konzentration, wahrend die bestimmte Konzentration mit der modi-
fizierten Filtrationsmethode zu Ende der Fermentation auf den doppelten Wert ansteigt.
Statistisch gesehen, liegt kein eindeutig signifikanter Unterschied zwischen den beiden Me-
thoden hinsichtlich der bestimmten Lysinwerte vor (p = 0,4).

Vergleicht man nun die beiden Methoden fiir beide Organismen zeigt sich ein signifikanter
Unterschied bei ATCC 13032 iiber alle gemessenen extrazelluldren Aminoséuren (p = 0,03).
Dem stehen lediglich Lysin und Valin als nicht signifikant unterschiedlich entgegen. Fiir
den Stamm LC 298 findet sich das Gegenteil, da iiber alle Aminosduren kein signifikanter
Unterschied zwischen den Methoden besteht (p = 0,48). Hier sind es Alanin und Prolin,
die einen gegensitzlichen Wert aufzeigen. Zudem fillt auf, dass Prolin bei der etablierten
Methode fiir den Wildstamm nicht bestimmt werden konnte. Ein offensichtlicher Einfluss

der Ladungseigenschaften der Aminoséuren bildet sich bis hierhin noch nicht heraus.
e intrazellulire Aminosiuren

Wie schon bei den extrazelluliren Aminosduren zeigt sich kein signifikanter Unterschied
zwischen den beiden Methoden hinsichtlich der Aminosdure L-Lysin fiir den Wildstamm
ATCC 13032. Im Gegensatz dazu zeigen die bestimmten Lysinkonzentrationen fiir den mo-
difizierten LC 298 mit der etablierten Methode héhere Werte an. Einzig in der Stagnations-
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oder auch Produktionsphase von L.C 298 sticht hier gegen Ende der Fermentation die Kon-
zentration von L-Lysin hervor, wie auch bei den extrazelluliren Aminosauren. Fiir die polar
negativen Aminosduren Aspartat und Glutamat zeigen sich weder fiir den Wildstamm noch
fiir den modifizierten LC 298 Unterschiede in den Tendenzen und Konzentrationen. Fiir die
polar ungeladenen Serin und Tyrosin zeigt sich zu Beginn der Kultivierung ein Unterschied
zwischen den Filtrationsmethoden in den intrazelluldren Konzentrationen. Dies gilt sowohl
fiir den Wildstamm als auch fiir LC 298. Bei letzterem konnte zudem intrazellulér Cystein
bestimmt werden, mit dem ebenfalls erkennbaren Unterschied einer héheren intrazellula-
ren Konzentration fiir die modifizierte Filtrationsroutine gegeniiber dem etablierten set -
up. Betrachtet man die unpolare Aminosdure Prolin zeigt sich fiir den Wildstamm kein
Unterschied zwischen den verschiedenen Filtrationsmethoden. Fiir Glycin ergibt sich eine
héhere Konzentration der modifizierten Variante, fiir Alanin und Phenylalanin gilt dies
hauptséchlich fiir den Anfangszeitraum der Kultivierung. Leucin und Valin hingegen zei-
gen kaum Unterschiede, wobei die Konzentrationen fiir Valin hier beim etablierten set - up
hoher liegen. Hohere Konzentrationen wurden beim modifizierten Stamm ausschliefslich bei
der modifizierten Filtrationsmethode bestimmt. Mit Ausnahme von Prolin, bei welchem
die Ergebnisse fiir beide Methoden nahezu gleich sind. Es kann ausgesagt werden, dass sich
zwischen den Methoden iiber alle intrazelluliren Aminosduren sowohl fiir den Wildstamm
als auch fiir den modifizierten Stamm keine statistisch signifikanten Unterschiede finden (p
= 0,82 und p = 0,85). Einzig fiir die bestimmten Werte von Alanin fiir den Stamm ATCC
13032 stehen dem entgegen (p = 0,02). Fiir das polar positive L-Lysin gilt fiir den Stamm
LC 298 p = 0,69 Bei den extrazelluliren Aminoséduren zeigen die Methoden signifikante
Unterschiede iiber alle Aminoséuren beim Wildstamm (p = 0,03), fiir den Stamm LC 298
jedoch nicht (p = 0,48), obwohl es hier ebenfalls zu einzelnen signifikanten Unterschieden
kommt (Prolin p = 0,008, Alanin p = 0,004 und Cystein p = 0,002). Die anfinglich aufge-
stellte Hypothese, Messergebnisse konnten aufgrund von Organismen in Lufteinschliissen

signifikant verfalscht werden, kann somit nicht eindeutig geklirt werden.

Fiir eine Quantifizierung und Zusammenfassung der Unterschiede fiir die bei beiden Stim-
men bestimmten Aminosduren wurde der Quotient (Ratio) aus den Ergebnissen der ver-
schiedenen Filtrationsmethoden gebildet (mod = modifizierte Methode, etabliert = eta-
blierte Methode), sieche Gleichung 21. Hierbei stellt n die Anzahl der kultivierten Stimme
dar. Dargestellte Werte in der daraus folgenden Abbildung 31 unterhalb des Wertes 1 be-
deuten, dass mit der etablierten Filtrationsroutine eine hohere Konzentration bestimmt
wurde als mit der modifizierten Methode. Und bei Werten oberhalb 1 hat dementspre-
chend die modifizierte Variante ein hoheres Messergebnis. Dabei wurden die Mittelwerte

der jeweiligen Konzentrationen in unmittelbar {ibereinstimmenden Biomassekonzentratio-
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Abbildung 26: Vergleich intrazellulirer Aminosdauren fiir Filtrationsroutinen des eta-
blierten set - up -@ und der modifizierten Variante —#— bei einer Kul-
tivierung des Stammes LC 298 und des Wildtyp ATCC 13032 -©- (eta-
bliert) 53— (modifiziert). Eine Einteilung der Aminosiuren erfolgt au-
ferdem in polar positiv (Lysin) und polar negativ geladene (Aspartat,

Glutamat)
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Abbildung 27: Vergleich intrazellulidrer polar ungeladener Aminosauren (Teil 1) fiir Fil-

trationsroutinen des etablierten set - up - @ und der modifizierten Va-
riante —l- bei einer Kultivierung des Stammes LC 298 und des Wildtyp
ATCC 13032 --©- (etabliert) -5~ (modifiziert).
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Abbildung 28: Vergleich intrazellulidrer polar ungeladener Aminosauren (Teil 2) fiir Fil-
trationsroutinen des etablierten set - up - @ und der modifizierten Va-
riante —l bei einer Kultivierung des Stammes LC 298 und des Wildtyp
ATCC 13032 --©- (etabliert) -5~ (modifiziert).

nen verwendet, um einen Vergleich zu ermoglichen und auf Unterschiede zwischen den
Methoden zu verschiedenen Abschnitten der Kultivierung einzugehen. Bei der Darstellung
wurde zudem, wie schon in den Diagrammen vorab, eine Unterteilung geméfs der Ladung
der einzelnen Aminosduren vorgenommen. Fiir den Grofteil der Aminosduren zeigt sich,
dass die Messergebnisse der modifizierten Variante zu 80 bis 99 % mit denen der etablierten
Methode iibereinstimmen. Fiir Glycin und Aspartat ist bei 8 ein leichter Trend zu erken-
nen, wobei mit zunehmender Biomasse die modifizierte Variante geringere Konzentrationen
wiedergibt. Dieser Trend spiegelt sich in dhnlicher Weise auch bei Tyrosin und Alanin wi-
der, also ein hoherer Wert bei niedrigeren Biomassen. Fiir die modifizierte Variante wurde
eine zwischen 30 — 110 % hohere intrazelluliare Konzentrationen bestimmt. Hohere Kon-

zentrationen konnten mit der modifizierten Variante bei beiden Stammen auch fiir Valin
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Abbildung 29: Vergleich intrazelluldrer unpolarer Aminosiuren (Teil 1) fiir Filtrations-
routinen des etablierten set - up - @ und der modifizierten Variante
— bei einer Kultivierung des Stammes LC 298 und des Wildtyp ATCC
13032 -©- (etabliert) -5 (modifiziert).
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Abbildung 30: Vergleich intrazelluldrer unpolarer Aminosiuren (Teil 2) fiir Filtrations-

routinen des etablierten set - up - @ und der modifizierten Variante
— bei einer Kultivierung des Stammes LC 298 und des Wildtyp ATCC
13032 -©- (etabliert) -5 (modifiziert).
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und Phenylalanin bestimmt werden. Bei Valin scheint diese Diskrepanz im Verlauf der Fer-
mentation noch zuzunehmen. Das nur beim Stamm LC 298 bestimmte Cystein ist in dem
Vergleichsdiagramm nicht aufgefiihrt. Jedoch liegt die quantifizierte Differenz zwischen
etablierter und modifizierter Methode bei einem 3 bis 4-fachen Wert fiir Biomassekonzen-
trationen zwischen 8 und 25 g/L. Daraus kann noch nicht eindeutig geschlossen werden,
dass die Filtration mit der modifizierten Variante einen Einfluss auf die Bestimmung von
unpolaren und polar ungeladene Aminosduren hat. Jedoch zeigen die Ergebnisse, dass ein
Einfluss vorhanden ist, welcher durchaus auch Ursachen im Extraktionsprozess der Me-
taboliten aus dem Filter haben kann. Wie in den Arbeiten von da Luz et al. [29, 30|
bereits gezeigt, erfolgt nach dem dritten Extraktionsschritt mit der in Abschnitt 6.5 be-
schriebenen Methode keine weitere Extraktion von Aminosduren aus dem Filter. Erste
Tests deuten aber darauf hin, dass es Verluste bei der Extraktion verschiedener Amino-
siuren (Lysin, Histidin, Homoserin und Prolin) gibt. Somit wiire eine Uberpriifung des
verwendeten Extraktionsprotokolls ein nichster Schritt zur Optimierung und Reduzierung

moglicher Einfliisse auf die automatisierte Schnellfiltration.

n
. 1 Emod 7
RatloFiltrationsmethode = - = (21)
n i—1 Cetabliert,i

Um ein Fazit ziehen zu konnen, miissen hier zwei Aspekte betrachtet werden. Zum Einen,
wie stark sind die vermuteten Einflussfaktoren tatsfichlich? Lassen sie sich quantifizieren,
wie zu Beginn beabsichtigt? Wie vertrauenswiirdig sind die bestimmten Konzentrationen
von Metaboliten mit zunehmender Biomassekonzentration im Reaktor? Und zum Ande-
ren, muss eine Umstellung der Anlage fiir Schnellfiltrationen auf die modifizierte Variante
erfolgen?

Der vermutete Einfluss der Schaumbildung lasst sich bei der Fiillung des Volumens des
Probenloops beobachten und auch mit einer 30 - 60 prozentigen Verringerung gegeniiber
der modifizierten Variante quantifizieren. Es ldsst sich eine Erh6hung des Restmediums fiir
Filtrationen in Stagnationsphasen beobachten (LC 298), die im Rahmen der durchgefiihr-
ten Probennahmen aber nicht eindeutig signifikant ist (p = 0,12). Bei den Unterschieden
zwischen den bestimmten Aminosiduren anhand beider Methoden, ldsst sich dennoch eine
Beeinflussung der Messergebnisse feststellen. Wenn auch nicht hochsignifikant, kann es da-
bei in verschiedenen Phasen der Kultivierung zu Differenzen von iiber 100 % kommen, siche
Beispiel Alanin. Eine genaue Eingrenzung auf mégliche Ursachen, begriindet beispielsweise
in den Figenschaften der einzelnen Aminosiuren, ist leider nicht moglich. Der Einfluss der
Extraktion sollte in weiterfiihrenden Arbeiten {iberpriift werden. Messungenauigkeiten bei

der Bestimmung der Biomasse konnen als Fehlerquelle oder Ursache weitestgehend ausge-
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Abbildung 31: Vergleich beider Methoden zur automatischen Schnellfiltration anhand
der in Gleichung 21 definierten Ratio, beziiglich der bestimmten intra-
zelluliren Aminosduren. Die Ratio beschreibt dabei das Verhéltnis der
bestimmten Konzentrationen mit der modifizierten Filtrationsmethode
zu etablierter Filtration in der Anlage. Ein Verhéiltnis < 1 bedeutet eine
hohere Konzentration bei der etablierten Methode, > 1 eine hohere Kon-
zentration bei der modifizierten Methode. Dargestellt sind nur Aminosau-
ren, die bei beiden Stdmmen mit beiden Methoden intrazellular bestimmt
werden konnten. Sie sind gruppiert anhand der weiter oben vorgenommen
Unterteilung gemafl ihren Eigenschaften. Die Vergleiche erfolgten inner-
halb der Wachstumsphase bei vergleichbaren Biomassekonzentrationen
der Organismen, siche Tabelle 6. Probenahme 1 (1, Probenahme 2
und Probenahme 3 Bl. Pro Probennahme wurden drei technische Repli-
kate genommen.

schlossen werden, da sich dies nicht nur auf einzelne Stoffe auswirken wiirde.

Die Frage nach einer notwendigen Umstellung der Anlage kann aufgrund der vorliegenden
Datenlage nicht abschliefend gekliart werden. Somit werden fiir die folgende Diskussion der
metabolischen Untersuchungen im anschlieffenden Kapitel die Ergebnisse beider Varianten

zusammengefiihrt.
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7.2 Vergleich der C. glutamicum Stamme ATCC 13032 und LC 298
bei Zelldichten groBer 10 g/L hinsichtlich der
Aminosaureproduktion

Der von Chen et al. [24] beschriebene Stamm C. glutamicum LC 298 ist Bestandteil ei-
ner Reihe genetisch modifizierter Stamme zur Produktion von L. — Lysin, ausgehend vom
Wildstamm C. glutamicum ATCC 13032. Zur Charakterisierung der Verdnderungen des
mikrobiellen Metabolismus, insbesondere der Aminosaureproduktion wie in Abschnitt 5.2.2
beschrieben, wurden wiahrend einer Fed-Batch-Fermentation Proben zu verschiedenen Zeit-
punkten der jeweiligen Kultivierung des Wildstammes sowie des modifizierten Stammes C.
glutamicum LC 298 per automatisierter Schnellfiltration aus dem Reaktor entnommen. Die
folgenden Daten dieses Abschnittes geben technische Replikate der Probennahmen wieder
und keine biologischen Replikate der Kultivierungen, sodass deren Interpretation mit einer

entsprechenden Unsicherheit verbunden ist.

7.2.1 Fed-Batch Fermentationen

Durchgefiihrt wurden beide Fermentationen wie in Abschnitt 6.3.3 detailliert beschrieben
im Fermenter der Schnellprobennahmeeinheit (RSU). Dabei wurde im Satzbetrieb begon-
nen und nach einer Fermentationsdauer von ca. 15 Stunden eine Fiitterung begonnen,
ausgerichtet an einer begleitenden Messung der Glukosekonzentration. Bei dieser Fiitte-
rung wurde die Konzentration der Glukose bis zum Ende der Wachstumsphase unterhalb
von 20 g/L gehalten. Wie in Abbildung 32 b erkennbar, zeigt sich dabei kein gleichméfiger
Konzentrationsverlauf zwischen den Kultivierungen beider Stimme, was die direkte Ver-
gleichbarkeit beeinflussen kann, aber bei der folgenden Diskussion an betreffender Stelle
beriicksichtigt werden soll. In Abbildung 32 sind die Verldufe der Fermentationen dar-
gestellt, ausgedriickt anhand der Messwerte fiir die Biomassekonzentration als optische
Dichte AUgqo (a) sowie der Glukosekonzentration (b) im Bioreaktor. Fiir den Zeitraum des
Satzbetriebes waren die Wachstumskurven nahezu identisch. Fiir den Wildstamm ATCC
13032 betrug sie hierbei = 0,38 h~! und fiir den genetisch modifizierten Stamm LC 298
p = 0,38 h~L. Die anschliefende Fiitterungsphase zeigte Unterschiede in der Wachstumsra-
te und der maximal erreichbaren Biomassekonzentration beider Stdmme. Der Wildstamm
erreichte mit einer Wachstumsrate von p = 0,28 h~! eine maximale Biomassekonzentration
von 32 g/L (entspricht ODggo = 90). Demgegeniiber steht der Stamm C. glutamicum LC
298 mit einer geringeren Wachstumsrate von 4 = 0,11 A~! und einer maximalen Biomasse-
konzentration 23 g/L. Der Verlauf der Glukosekonzentration in Abbildung 32 verdeutlicht,
dass keine Substralimitierung iiber den Kultivierungszeitraum vorlag. Der Ausbeutekoef-

fizient fiir Biomasse des Wildstammes lag bei Yx,g = 0,49 g/g in der Batchphase und mit
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Abbildung 32: Fermentationsverlaufe der Fed - Batchkultivierungen von C. glutamicum
ATCC 13032 O und LP 298. B Dargestellt sind die Biomassekonzentratio-
nen anhand der optischen Dichten (ODggp) in Abbildung a (entnommen
aus [45]), sowie die Glukosekonzentration im Bioreaktor in Abbildung b.

LC 298 ATCC 13032
Zeit ODggg BTM  cqe | Zeit ODggo BTM  cye [
[b] [l lg/L] [g/L] [b™']] [b] [l lg/L] [g/L] [h7]

125 21 7,8 16 052|121 23 7.7 15 0,55
191 43 154 16 0,11|17.8 52 176 5 0,39
23,1 61 21,8 12 0,18[189 70 24,2 5 0,29
224 8 291 21 0,01
40,6 53 18,8 32 -0,04(355 89 304 12 -0,01

Tabelle 6: Probenahme Fermentationen Wildstamm und Mutant

Yx/s = 0,23 g/g wihrend der folgenden Fiitterung vergleichbar mit LC 298 bei Yy, — 0,52
g/g und Yy, = 0,22 g/g . Unterschiede zeigten sich bei den Werten fiir die Substratauf-
nahmerate. Einer Rate von gs = 0,79 gciukose/(95Tarh) folgte eine Abnahme auf gg = 0,50
9Giukose/ (gTarh) in der Fiitterungsphase und eine weitere Reduzierung in der stationéren
Phase auf ¢s = 0,13 ggiukose/(gprarh) bei ATCC. Fiir LC 298 blieb nach der Batchpha-
se die Aufnahmerate von g5 = 0,57 ggiukose/(9BTarh) auf g5 = 0,55 ggiukose/ (9pTarh) und
verringerte sich anschliefend auf g5 = 0,27 ggiukose/(gararh). Die Uberfilhrung in die sta-
tiondare Phase erfolgte durch die Vorgabe einer konstanten und niedrigen Zufiitterung von
Substrat, welcher eine Abnahme der Biomassekonzentration nach ca. 35 Stunden Kultivie-
rungsdauer fiir beide Organismen folgte. Die Probenahme mittels Schnellfiltration erfolgte

zu den in Tabelle 6 aufgelisteten Zeitpunkten beider Kultivierungen.
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7.2.2 Vergleich intra-und extrazellularer Aminosauren

e Aspartat- und Lysinstoffwechsel

Wie in Abschnitt 5.2.1 anhand von Abbildung 4 gezeigt, gehoren zu diesem Stoffwech-
selzweig die Aminosduren Lysin, Homoserin, Methionin, Threonin, Isoleucin, Glycin und
Aspartat sowie die Lysinvorstufe Diaminopimelat (DAP). In Abbildung 33 a - e sind Kon-
zentrationsverldufe der per Schnellfiltration bestimmten Stoffe jenes Stoffwechselabschnit-
tes dargestellt. In den Diagrammen sind die Messwerte fiir den Wildstamm ATCC 13032
gleichermafien dargestellt wie die des genetisch modifizierten Stammes LC 298. Beginnend
mit der Aminosdure Lysin (33 a), zeigt sich fiir den Wildtyp zum Zeitpunkt der Proben-
nahme nach 12 Stunden im Satzbetrieb 7,9 pum/gpras ein Anstieg im weiteren Verlauf der
Kultivierung auf maximal 14,7 pm/gpra (23 h) und eine Reduzierung auf 11,8 pm/gpra
in der Stagnationsphase. Fiir LC 298 wurde ein anfinglicher Wert von 23,8 um/ggras mit
einer Steigerung im weiteren Verlauf auf 69 pum/gpry bestimmt. Gegen Ende der Stagna-
tionsphase steigt dieser Wert noch einmal an auf 195 um/gpry, der aufgrund der stark
unterschiedlichen Messergebnisse zwischen den beiden Filtrationsroutinen aber mit einer
sehr hohen Abweichung behaftet ist. Einen Schritt zuriick im Stoffwechselweg findet sich
DAP (Di-aminopimelat). Fiir den Wildstamm ATCC 13032 folgt nach einem anfénglichen
Anstieg auf 20,4 pm/gpry ein Riickgang der DAP - Konzentration wiahrend der Wachs-
tumsphase. Ein dhnlicher Verlauf findet sich auch bei LC 298 mit anfinglich geringeren 1,2
pm/gprarund einem Anstieg auf maximal 10,1 um/gpry. Die intrazelluldre Konzentrati-
on von Glycin liegt zu Beginn bei beiden Stammen bei ca. 12 um/gpras, fillt dann aber
beim Wildstamm auf 7,8 um/gpry ab, wohingegen die Mutation in einem stetigen Anstieg
resultiert. Die Konzentration von Threonin liegt beim Wildstamm iiber den gesamten Kul-
tivierungsbereich zwischen 9,0 um/gpra und 7,5 pm/gprar, mit einer leicht abnehmenden
Tendenz. Gegensétzlich dazu verhalt sich der Stamm LC 298, dessen Konzentration bei 10,7
pm/gprar im Satzbetrieb auf 50,8 um/gpry wihrend der fortlaufenden Wachstumsphase
ansteigt und am Ende der Stagnation weder abfillt noch ansteigt. Isoleucin, Methionin
und Homoserin konnten beim Wildstamm im Gegensatz zu den Arbeiten von da Luz nicht
bestimmt werden. Bei LC 298 liegt der Bereich fiir Isoleucin zwischen 0,4 - 0,7 um/gprm
mit einem Anstieg in der Stagnation auf 2,9. Die Konzentration von Homoserin erhdht sich
im Laufe der Wachstumsphase von 3,1 um/gpry auf 48,9 um/gprar. Als Ausgangspunkt
dieser Aminoséduren steht Aspartat. Hier ist ein Anstieg wihrend der Wachstumsphase fiir
beide Stdmme erkennbar. Haben beide nach 12 h noch ein Konzentrationsniveau von 27,8
pm/gprar (ATCC 13032) und 9,2 um/gpry (LC 298) liegt dieses bei LC 298 mit maximal

27,3 pm/gpry deutlich niedriger als beim Wildstamm mit maximal 108,7 um/gpr-

73



7 ERGEBNISSE UND AUSWERTUNG

120
400+
- o,
=
i &
g £ 80
§ n =
= 2004 ® o)
= £ °
g ’ 2w
— < o g—l\
- / . / [ ]
0 A=——0n=C—————0 0 : : :
10 20 30 40 10 20 30 40
Zeit [h] Zeit [h]
(a) (b)
80
30
=
_. 601 &
. g -
g’ ./ TTT————n = 204 ~
3 40+ = - © -
< 2
g a %}
€ 20 g 107 "
= E =
. SN S 3 o
0 : : : 0= : : :
10 20 30 40 10 20 30 40
Zeit [h] Zeit [h]
(c) (d)
30
= 20
s [
= ~_ -
(_D - O/@ Q
0 . ‘ .
10 20 30 40
Zeit [n]
(e)

Abbildung 33: Vergleich intrazellulirer Aminosduren des Aspartat- und Lysinstoffwech-

sels von Wildstamm O und modifiziertem Organismus B
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Abbildung 34: Vergleich intrazellulirer Aminosduren des Glutamatstoffwechsels von
Wildstamm O und modifiziertem Organismus B

Die Glutamatkonzentration verlduft beim Wildstamm ausgehend von 215,8 um/gpras ste-
tig abnehmend, was auch fiir LC 298 gilt. Bei einem &dhnlichen Initialwert liegt die intrazel-
luldre Konzentration bei ATCC 13032 wihrend des Wachstums jedoch etwas hoher. Fiir die
Konzentration von Glutamin ist dies umgekehrt. Hier zeigt der modifizierte Stamm einen
durchgehend hoheren Wert, was zudem mit einem zweifach héheren Initialwert einhergeht.
Im Gegensatz zu den vorherigen Tendenzen zeigt sich ein deutlicher Unterschied zwischen
beiden Organismen bei der Betrachtung der Prolinkonzentration. Vergleichbaren Anfangs-
werten von 133,1 um/ggry und 97,3 um/gpry folgen ein Anstieg fiir den Wildtyp und
eine konstante Abnahme fiir den modifizierten Stamm {iber das Wachstum. Extrazellular
ist Prolin konstant in nur sehr geringen Konzentrationen vorhanden. Arginin konnte bei

beiden Stdmmen nur in der Probe der Stagnationsphase festgestellt werden.
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Abbildung 35: Vergleich intrazellulirer Aminosduren des Pyruvatstoffwechsel von Wild-
stamm O und modifiziertem Organismus Bl

Valin hat bei beiden Stdmmen eine unterschiedliche Tendenz, zeigt aber wie schon bei den
vorherigen Diagrammen, dass sich die Konzentrationen nach 12 h Kultivierung und einer
Biomassekonzentration unterhalb von 10 g/L nicht wesentlich unterscheiden. Im weiteren
Verlauf ist fiir den Wildtyp ein konstanter Anstieg zu erkennen, wihrend der Anstieg fiir
LC 298 nur fiir das Wachstum gilt und anschlieffend wieder eine Abnahme zu verzeichnen
ist. Bei Betrachtung der bisherigen Ergebnisse zeigt die Aminosdure Alanin die geringste
Differenz in Verlauf und Konzentration zwischen Wildstamm und modifiziertem Stamm.
Lediglich beziiglich der extrazellularen Konzentration ist ein Unterschied feststellbar. Leu-
cin bleibt beim Wildtyp konstant bei 1, wihrend es beim Mutanten nicht bestimmt werden

konnte.
e Phosphoenolpyruvatstoffwechsel

Neben Alanin sind auch bei Tyrosin nur geringe Unterschiede hinsichtlich der intrazel-
luldren Konzentrationen und der Tendenz feststellbar. Bei beiden nimmt diese bei einem
Initialwert von 10 stetig ab. Phenylalanin ist sehr gering vorhanden und zeigt fiir den Wild-
stamm eine abnehmende Tendenz. Fiir LC 298 verlduft Phenylalanin nahezu konstant bei

0,4 um/gprym. Tryptophan konnte wie auch bei da Luz nicht bestimmt werden.
Die bis hierhin beschriebenen Daten und Trends sollen nun diskutiert und bewertet werden.

Neben einer Zusammenfassung soll - soweit moglich - auch eine Vergleichbarkeit mit der

Literatur erfolgen. Eine Diskussion hinsichtlich der genetischen Modifikation des Stammes

76



7 ERGEBNISSE UND AUSWERTUNG

20 1,0
2
= &
& £ N
E 101 - 05- 1
= £ ]
£ © ]
g oL N ) o~ O
> c
= 4 \ g | | 1
. 5
0 : : S 0,0 : : :
10 20 30 40 10 20 30 40
Zeit [h] Zeit [h]
(a) (b)

Abbildung 36: Vergleich intrazellularer Aminosduren des Phosphoenolpyruvatstoffwech-
sel von Wildstamm O und modifiziertem Organismus B

LC 298 erfolgt erst im anschliefenden Abschnitt. Wie bereits von da Luz dargelegt [29],
ist eine direkte Vergleichbarkeit der bestimmten Konzentrationen nicht ganz unproblema-
tisch, da sich die Kultivierungsbedingungen teilweise stark unterscheiden. So reicht die
Bandbreite von Schiittelkolbenversuchen iiber Satzfermentationen bis hin zu der in dieser
Arbeit beschriebenen Fed - Batch Kultivierung. Differenzen gibt es zudem auch bei den
verwendeten Medien. So unterscheidet sich das von Chen et al. [24] verwendete Medium
von jenem in dieser Arbeit beziiglich der eingesetzten Konzentrationen der Komponenten
des Mediums. Der Stamm mit der Bezeichnung LP 917 aus den Arbeiten von da Luz |29, 28|
gehort ebenfalls zur Reihe der von Chen et al. [24] beschriebenen Modifikationen. Dabei
findet sich fiir LP 917 bei vergleichbaren Biomassekonzentrationen ein nahezu konstan-
ter Verlauf der Lysinkonzentration zwischen 43,8 - 55,9 um/gpry. Ein Verweis innerhalb
dieser Arbeit auf die Untersuchungen eines ebenfalls modifizierten Stammes zur héheren
Lysinproduktion von Kromer et al. [61] zeigt, dass die jeweils beschriebenen Daten mit de-
nen fiir LC 298 kongruent sind. Lediglich die erzielten Biomassekonzentrationen beziiglich
der Fermentationsdauer unterscheiden sich leicht zwischen LP 917 und LC 298, sodass die
korrelierenden optischen Dichten von 22 bei den Arbeiten von da Luz im Zeitraum von 17
- 19 h zu finden sind und in der vorliegenden Arbeit bei 12 - 13 h. Diese Verschiebung des
Wachstums wurde schon von Chen et al. [23] als Unterschied beschrieben und auf eine er-
hohte Nutzung des PEP zur Lysinsynthese anstelle des Zellwachstums zuriickgefiihrt. Dies
lasst sich anhand der extrazellulidren Lysinkonzentration bestatigen, da LC 298 mit 5 uM
weniger als die Hélfte der Konzentration von LP 917 ins Medium sekretiert. Auferdem
weist der Mutant LC 298 eine geringere intrazellulire Konzentration an Di-aminopimelat

um Faktor 3 auf.
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Der Vergleich zwischen den Kultivierungen des Wildstammes ATCC 13032 zeigt in den
Arbeiten von da Luz groftenteils eine hohere Konzentration, mit Ausnahme von Alanin,
Tyrosin, Threonin, Phenylalanin und Glycin. Da sich die Unterschiede teilweise bis zu Fak-
tor 3 darstellen, ist hier die Frage zu stellen, woran diese festgemacht werden konnen. Neben
dhnlichen Biotrockenmasssen und Glukosekonzentrationen besteht eine deutliche Differenz
der Wachstumsraten, sodass davon ausgegangen werden kann, dass sich die geringeren
intrazelluldren Konzentrationen von Aminosiduren aufgrund des stirkeren Wachstums be-

griinden lassen.

Auffillig ist der in Abbildung 33 zu erkennende Abfall zwischen den Probennahmen 2
und 3 fiir den Wildstamm, der mit Ausnahme von Prolin fiir alle bestimmten Stoffe gilt.
Eine fehlerhafte Probennahme ist daher eher unwahrscheinlich als Ursache anzunehmen.
Beide Probenahmen erfolgten bei nahezu gleichen Glukosekonzentrationen, aber in einem
zeitlichen Abstand von einer Stunde im Verlauf einer bis dahin abnehmenden Substrat-
konzentration wihrend der Zufiitterung. Einen Einfluss von Glukoselimitierung auf die
Lysinkonzentration konnte da Luz [29] im Satzbetrieb fiir ATCC 13032 im zeitlichen Ver-
lauf einer halben Stunde nicht feststellen. Was also sonst kann dieses Phinomen beschrei-
ben? Prolin dient als sogenanntes kompatibles Solut oder auch Osmoprotektant bei Stress,
insbesondere bei osmotischem Stress, zum Ausgleichen des extrazelluldren osmotischen
Druckes innerhalb der Zelle [112]. Da in Abbildung 25 eine Verdnderung der extrazel-
luldren Konzentration von Prolin erkennbar ist, kann auf eine Aufnahme extrazelluldren
Prolins gedeutet werden. Ebenso legt ein ansteigender Bedarf an Ammonium eine verstark-
te intrazellulre Synthese von Prolin im Vorfeld der beiden Probennahmen nahe, wie die
Zugabe an Base in Abbildung 37 (b) offenbart. Eine Anreicherung von Prolin wiederum
weist auf eine hyperosmotische Umgebung hin. Weitere Anzeichen fiir eine Anpassung an
eine sich verdndernde Umgebung hinsichtlich Osmolalitét, sind die gemessenen Abgaswerte
von Sauerstoff und Kohlendioxid im Zeitraum beider Probennahmen [112]. So steigt auch
der Sauerstoffverbrauch bei C. glutamicum unter hyperosmotischem Stress an [98], was
sich im Vorfeld der Probenahme in Abbildung 37 (a) verfolgen lésst.

Zudem zeigt sich ein Anstieg der extrazelluliren Konzentration von Glycin in Abbildung
25, der auf die von Friinzel et al. [41] beobachtete verstérkte Expression des Glycin Trans-
porters in Situationen osmotischen Stresses bei hoheren Salzkonzentrationen hinweist. Da-
bei stellt die Probe 2 einen Umkehrpunkt dar, nach welchem sich die allgemeinen Trends
der Abgasmessungen umkehren, der Ammoniumbedarf kurzzeitig abflacht und die Prolin
und Glycinkonzentrationen intrazellular wieder in den globalen Trend zuriickfinden. Somit
bleibt noch zu kldren, was die hyperosmotische Umgebung provoziert hat, um eine entspre-

chende Reaktion auszulosen - Salze oder Schaum? Betrachtet man nur die Probennahmen
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Abbildung 37: Abgasmessung von Sauerstoff --©-- und Kohlendioxid —@— (a) und Verlauf
der verbrauchten Baselosung —# fiir die Kultivierung von ATCC 13032

der Metaboliten konnte der Eindruck entstehen es handelte sich um eine kurzfristige Ande-
rung der Umgebung, ausgelost moglicherweise durch eine relativ schnelle Schaumbildung
oder eventuell durch Eindringen einer Salzlosung in den Reaktor. Letzteres ist aufgrund
einer fehlerhaften Anbindung der salzhaltigen Mischlosung an das Probennahmesystem
der Filtration denkbar. Da sich an den Daten der Abgaswerte aber ein langfristiger Trend
ablesen ldsst, ist eine Anpassung an den fortwihrenden Kultivierungsprozess mit zuneh-
mender Biomasse plausibler, was sich zudem durch die vorangegangenen Beobachtungen
zur Verdnderung der Ionenstiarke wiahrend einer Kultivierung mit hoheren Zelldichten un-
terstiitzen lasst. Somit kann ausgesagt werden, dass sich mit zunehmender Biomasse im
Verlauf einer Kultivierung die Umgebung des Organismus verdndert. Die Verdnderung
betrifft die Ionenstirke bzw. die Leitfahigkeit und sorgt im Umkehrschluss fiir eine Be-
einflussung der Osmolalitdt, was zu einer Anhdufung von Osmoprotektanten und einer
Reduzierung sekundéarer Metabolite, wie zum Beispiel Aminoséuren, fiihrt.

Eine dhnliche Datenlage ist bei LC 298 nicht zu finden, sodass diesbeziiglich nur Vermu-
tungen iiber eine vergleichbare Verdnderung innerhalb der Fermentationsbriihe und der

daraus resultierenden intrazelluliren Anpassungen aufgestellt werden kénnen.

Festzustellen ist, dass sich die Prolinkonzentration nur mit der modifizierten Filtrations-
methode darstellen lisst. Dies bietet somit die Moglichkeit, den Grund fiir die oben festge-
stellte Abnahme der Messwerte zwischen Probe 2 und 3 zu erortern. Damit lasst sich ein
Vorteil beziiglich der Modifikation der Filtrationsroutine ableiten. Kin Grund konnte darin
liegen, dass durch die Modifikation der Filtration der Einfluss der zunehmenden Viskositét

in der Fermentationsbriihe aufgrund der Stressreaktion der Organismen [41] reduziert wird.
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Abbildung 38:

Vergleich beider Stdmme (ATCC13032 und LC298) anhand der in Glei-
chung 22 definierten Ratio. Die Ratio beschreibt dabei das Verhiltnis
der bestimmten Konzentrationen des modifizierten Stamms zum Wild-
stamm. Ein Verhéltnis < 1 bedeutet eine héhere Konzentration beim
Wildstamm, > 1 eine hohere Konzentration beim genetisch modifizierten
Stamm. Die Aminosauren sind anhand ihrer Stoffwechselwege gruppiert
und stellen die Messungen der Mittelwerte beider Methoden bei vergleich-
baren Biomassekonzentrationen der Organismen dar. Dargestellt sind nur
Aminosiuren, die bei beiden Stammen mit beiden Methoden intrazellulir
bestimmt werden konnten. Fiir jede Aminosaure sind die Probennahme-
punkte bei vergleichbaren Biotrockenmassen aus Tabelle 6 dargestellt.
Probenahme 1 1, Probenahme 2 30 und Probenahme 3 Bl. Pro Pro-
benahme wurden drei technische Replikate je Filtrationsmethode genom-
men. Diagramm entnommen aus [45].

3IH

RatiOgenetischeModifikation =
ATCC13032,i

Z Crc298 )i (22)

7.2.3 Allosterische Regulierung der Aspartokinase in C. glutamicum LC 298

Der Vergleich in Abbildung 38 beruht auf dem gleichen Prinzip wie schon die Darstellung

31 im vorangegangenen Abschnitt. Einziger Unterschied ist, dass der Quotient nicht auf

den gemittelten Konzentrationen der verschiedenen Filtrationsmethoden, sondern auf den
gemittelten Konzentrationen der beiden C. glutamicum Stdmme ATCC 13032 und LC 298

basiert. Auch hier wurden die Proben bei den iibereinstimmenden Biomassekonzentratio-
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nen gegeniibergestellt, um eine Vergleichbarkeit zu ermdglichen und Tendenzen im Verlauf
der Zunahme von Biomasse darzustellen. Abweichend ist die Anordnung entsprechend der
vorab festgelegten Unterteilung in die verschiedenen Stoffwechselzweige erfolgt, siche Ab-
bildung 4 in Abschnitt 5.2.1 Es sei hier darauf hingewiesen, dass die Abbildung auf dem
Vergleich bei Biomassekonzentrationen erfolgt und nicht basierend auf der Fermentati-
onsdauer. Beginnend beim Aspartat und Lysinstoffwechsel zeigt sich als erstes Merkmal
ein zunehmender Trend bei allen dargestellten Stoffen dieses Zweiges. Das hat zwei ver-
schiedene Bedeutungen. Fiir alle Ratio unter 1 bedeutet ein zunehmender Trend, dass
sich die Konzentration des Stoffes im modifizierten Stamm der Konzentration des Stoffes
im Wildstamm angleicht. Der Trend beschreibt also eine relative Anndherung der Werte
zueinander. Dies trifft fiir die ersten beiden Stoffe in der Abbildung, Aspartat und Di-
aminopimelat, zu. Fiir Lysin ist dieser zunehmende Trend ebenfalls zu beobachten, mit
dem Unterschied, dass er sich deutlich iiber dem Ausgleichswert von 1 befindet. Die zwei-
te Bedeutung ist somit, dass sich die Konzentration im Verhiltnis zur Konzentration im
Wildstamm um weitere Vielfache erhoht. Im Fall von Lysin ist dies eine Steigerung vom 6
- fachen auf das 23-fache der Aminosdure Lysin. Threonin zeigt eine dhnliche Steigerung
fiir die intrazelluldre Konzentration, wobei sich bei einer Biomassekonzentration unterhalb
von 10 g/L nur ein geringfiigiger Unterschied zwischen den Stdmmen darstellt und erst
oberhalb davon eine deutlich héhere Threoninkonzentration bestimmt wurde. Bei Glycin
ist erst iiber einer Biomassekonzentration von 20 g/L eine relative Steigerung erkennbar.
Bei der Betrachtung des Glutamatstoffwechselzweiges stellt sich ein deutlich umgekehr-
ter Sachverhalt dar. Zeigen sich fiir niedrigere Biomassen noch vergleichbare intrazelluldre
Konzentrationen fiir Prolin und Glutamat, nimmt deren Synthese im modifizierten Stamm
LC 298 deutlich ab. Bei Prolin entspricht das intrazellulire Level am Ende noch 21 %
des Wildstammes, bei Glutamat sind es noch 57 %. Glutamin liegt wihrend der gesam-
ten Wachstumsphase fiir den Mutanten bei einem mittleren Faktor von ca. 2,3 iiber der
Konzentration des Wildstammes. Fiir den Abgang des Pyruvatweges konnten nur Alanin
und Valin bei beiden Stdmmen bestimmt werden, wobei beide durchgehend eine héhere
Konzentration zu Gunsten des Mutanten wiedergeben. Die Produkte des Phosphoenolpy-
ruvatweges Tyrosin und Phenylalanin zeigen, dass diese anféinglich beim Mutanten in einer
dhnlichen Konzentration wie beim Wildstamm vorliegen. Im weiteren Verlauf werden diese
aber verstirkt synthetisiert, sodass auch hier eine hohere Konzentration vorliegt.

Wie weiter oben dargelegt, erfolgen der Vergleich beider Stdmme und die daraus resul-
tierenden Riickschliisse aufgrund der Einfliisse der Punktmutation der Aspartokinase zur
allosterischen Regulierung bei vergleichbaren Biomassekonzentrationen im Fermenter. Wie
in Tabelle 6 zu erkennen ist, bedeutet dies aber, dass die Probennahmen (BTM 15 g/L

und 22 g/L) bei unterschiedlichen Substratkonzentrationen und Wachstumsraten erfolg-

81



7 ERGEBNISSE UND AUSWERTUNG

ten und moglicherweise einen Einfluss darstellen, da das mikrobielle Wachstum und die
Bildung von Sekundéirmetaboliten unmittelbar zusammen héngen, wie schon weiter oben
beschrieben.

Chen et al. [24] konnten mit ihrer Deregulierung der Aspartokinase eine Steigerung der Ly-
sinproduktion provozieren, was sich auch in den vorliegenden Ergebnissen bestétigt. Neben
Lysin zeigt sich der Einfluss der Mutation auch bei anderen Aminoséuren intrazelluldr. An
erster Stelle erkennbar an einer Steigerung der Threoninkonzentration, wie zu erwarten,
da die Mutation auch die Insensitivitdt gegeniiber Threonin reduziert. Fiir eine weitere
Aminosdure des Aspartatstoffwechsels, Glycin, zeigt sich eine Erhéhung gegeniiber dem
Wildstammm erst im weiteren Verlauf der Fermentation, einhergehend mit einer grofer
werdenden Akkumulation von Aspartat und Di - aminopimelat, die sich als Zeichen einer
Flaschenhalssituation interpretieren lésst. Diese Stoffe haufen sich an, weil die nachfolgen-
de Synthese der vorangehenden Versorgung von Oxalacetat unterliegt. Ein Indiz, dass dies
auf Kosten anderer Synthesewege erfolgt, ldsst sich im abnehmenden Trend von Prolin
und Glutamat vermuten, was sich wiederum als Reduktion der Aktivitat des Zitronensau-
rezyklus interpretieren ldsst und sich auch in der reduzierten Wachstumsrate widerspiegelt
[110]. Dass sich die Konzentration von Glutamin im Gegensatz dazu auf einem hoheren
und gleichbleibenden Niveau befindet, ldsst sich als erhohter Bedarf von NADPH deuten,
welches fiir die Synthese sowohl von Glutamat als auch von Prolin notwendig ist. Aufgrund
der Nutzung von ATP [112] trifft dies nicht bei der Synthese von Glutamat zu Glutamin
zu, sodass schlussendlich eine zu geringe Versorgung und Bereitstellung von NADPH als

Ursache herausgearbeitet werden kann.

Neben der logischen Schlussfolgerung, dass die Mutation eine erhShte Lysinproduktion
provoziert, kann festgehalten werden, dass eine weitere Steigerung nur mit einer Erh6hung
der NADPH Versorgung moglich ist. Dies konnte in den Arbeiten von Bommareddy et al.
[12] mit einer Manipulation des Penthosephosphat Stoffwechselweges als hauptséchliche
Quelle fiir NADPH gezeigt und innerhalb der Arbeiten von da Luz et al. [29] zusétzlich

mit Untersuchungen zu intrazelluldren Metaboliten bestitigt werden.
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7.3 Entwurf des Spiralseparators

Wie schon in Abschnitt 5.3 dargelegt, sind aufer stromungsdynamischen Parametern vor
allem geometrische Uberlegungen wichtig, um eine Fokussierung bei gleichzeitigem Wech-
sel des Mediums zu erméglichen. Die folgenden Ausfithrungen sind darauf ausgerichtet,
die mafgeblichen Punkte hierfiir ndher zu betrachten und mit den bisher in der Literatur
gemachten Erkenntnissen zu einer optimalen Auslegung der Spiralgeometrie zu vereinen.
Es werden die Parameter mit geometrischem Bezug, also Partikeldurchmesser zu hydrau-
lischem Durchmesser a/Dh, Kanalhohe zu -breite H/W und die Kriimmung jeweils fiir
Fluid und Partikel getrennt diskutiert.

7.3.1 Partikeldurchmesser zu hydraulischem Radius (a/Dh)

Der grundlegende Parameter fiir eine Fokussierung von Partikeln in mikrofluidischen Syste-
men wurde bereits in Abschnitt 5.3.4 erkliart. Somit konnen Partikel, welche den Grenzwert
dieses Parameters von 0,07 iiberschreiten, unabhangig von ihrem Eintrittsort in den Ka-
nal fokussiert werden. Die Breite des Partikelstromes kann also auf den < 3,8 -fachen
Partikeldurchmesser reduziert werden. Dies stellt kein Limit dar, da bei einer Partikel-
konzentration von 250000, respektive einem A\ von 0,03, auch eine Reduzierung auf den
2 -fachen Durchmesser moglich ist [75]. Das von Di Carlo [34] eingefithrte A definiert die
Anzahl der Partikel pro Langeneinheit des Kanals, siche Gleichung 23. Neben dem Durch-
messer a der Partikel und den Kanalparametern W fiir die Breite und H fiir die Hohe
ergibt sich das A auch aus der Volumenfraktion der Partikel in der Losung. Die maximale
Partikelanzahl fiir eine Fokussierung wird bei einem A = 1 angesetzt, da es oberhalb dieses
Wertes zur sogenannten sterischen Hinderung zwischen den Partikeln kommt und keine

weitere Reduzierung mehr moglich ist |34].

_6-W-H-V;

T a?

A (23)

Das angestrebte Anwendungsfeld befindet sich in der Mikrobiologie, sodass sich der Gro-
fsenbereich des Durchmessers der Organismen allgemein im Bereich von einem bis zu drei

pm definiert.

7.3.2 Kanalh6éhe zu Kanalbreite (H/W)

e Fluid

Der hydraulische Durchmesser D), rechteckiger Kanile stellt das Aquivalent zum einfachen
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Abbildung 39: simuliertes Fluidverhalten fiir das Verhéltnis Kanalh6he zu Kanalbreite
(H/W) von 0,3 (a), 0,5 (b) und 1 (c), die abgebildeten Verhalten ent-
sprechen den Reynoldszahlen von 8 (jeweils linke Spalte) und 40 (jeweils
rechte Spalte) bei einem hydraulischen Durchmesser geméif Tabelle 7 fiir
die Partikelgrofe von 3,2 pm, Kanalldnge hierbei 7 mm

Durchmesser kreisrunder Rohrgeometrien dar und lésst sich im Allgemeinen anhand von

Gleichung 24 ermitteln.

D=~ (24)

Eine genauere Betrachtung des hydraulischen Durchmessers als Einflussgrofte auf Fluidbe-
wegung und Partikelfokussierung zeigt, dass das Verhiltnis von Kanalhohe zu Kanalbreite
(H/W) einen groken Einfluss besitzt. Dabei wird in der Literatur allgemein bei einem
Verhéltnis von kleiner 1 von low aspect ratios und bei einem Verhéltnis grofser 1 von high
aspect ratios gesprochen. Fiir das Verhalten der Fliissigkeit bedeutet dies mit zunehmen-
dem H/W eine Zunahme der Wirbelstrukturen [43, 68, 106] sowie das Entstehen neuer
Wirbelpaare oberhalb einer kritischen Deanzahl [31]. Dies geschieht in Abhéngigkeit der
Kanalbreite, welche zu einem stiirkeren Vermischen zweier parallel verlaufender Strome [48|
in einer Spiralstruktur fithrt. In der Arbeit von Howell et al. [48] deutet sich diesbeziiglich
an, dass bei einem Verhiltnis von 0,5 und einer Reynoldszahl von ca. 40 ein kompletter
Seitenwechsel moglich ist, wohingegen bei einem Verhéltnis von 1 ein derartiges Verhalten
nicht beobachtet werden konnte. Sudarsan et al. [103] haben dies fiir das Verhéltnis von
0,3 in einem Bereich der Reynoldszahl von 32 bis 45 gezeigt und bei einem Verhéltnis von
0,145 fiir eine Reynoldszahl von 50. Somit erschlieftt es sich, dass in Bezug auf die Fluidma-
nipulation ein H/W < 1 notwendig ist, da mit zunehmender Breite aus dem parabolischen
Stromungsprofil eine Propfenstréomung wird und einer Vermischung entgegenwirkt [14].

Dies wiederum erzwingt eine hohere Stromungsgeschwindigkeit fiir einen Seitenwechsel.
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e Partikel

Dieser Ubergang zur Pfropfenstrémung hat ebenfalls einen Einfluss auf die Fokussierung
der Partikel. Wie schon in Abschnitt 5.3.4 in Gleichung 15 dargelegt, beruht die Fokus-
sierung hauptséchlich auf dem Verhéltnis der Scherkrifte zur Deankraft (Fso/Fp), zu-
sammengefasst in dem Faktor ¢, und der gleichzeitig geltenden Eingrenzung auf Ry ~ 1
(vgl. 15). Abbildung 40 zeigt das Verhéltnis von Reynoldszahl zu R fiir die unterschiedli-
chen Partikelgrofen und damit eine mogliche Fokussierung, wobei der Parameter nur den
hydraulischen Durchmesser Dj, beriicksichtigt und nicht das Verhaltnis von Hohe zu Breite.

Mit abnehmendem H/W verringern sich aber die Scherkréfte, wohingegen die Deankréf-

R[]

20 40 | 60 80 100 120 140
Re [-]
Abbildung 40: Fokussierungsparameter 2y nach Gleichung 15 fiir die mogliche Fokus-

sierung sphéarischer Partikeldurchmesser von 3,2 ym B, 2 ym ¥ und 1
pum O

te eine grokere Auspriagung erfahren [75]. Da die Fokussierung auf einer Dominanz der
Scherkrafte beruht, erhéht sich damit wieder die minimal notwendige Stromungsgeschwin-
digkeit und die notwendige Kanalldnge zur Fokussierung |75]. Im weiteren Verlauf kehrt
sich das Verhiltnis zum Vorteil der Deankréifte um und fiihrt zu einer Defokussierung bei
grofer werdenden Geschwindigkeiten [2, 75]. Zudem verringert sich auch der Geschwindig-
keitsbereich fiir eine stabile Fokussierung. Umgekehrt vergrofsert sich die Bandbreite bei
der Verringerung des Verhéltnisses von Hohe zu Breite. Martel und Toner [76] haben fiir
die Verhéltnisse H/WW von 0,6 und 0,5 eine Stabilitdt von 75 - 70 % bestimmt, fiir ein
Verhéltnis von 0,25 nur noch eine Stabilitdt von 40 %. Das maximale Confinement, also

das Verhéltnis von Kanalbreite zu Bandbreite, zeigt hingegen bei Verhéltnissen von 0,5
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und 0,25 mit Werten von 7 und 10, dass das Band im Verhéltnis zur Kanalbreite, iiber
die Kanallinge gemittelt, geringer wird. Bei einer Bandbreite des Fluides nach dem Sei-

tenwechsel von groker 50 % ist demnach eine Separation realisierbar.

Die minimalen Lingen fiir einen 2 -fachen Partikeldurchmesser bei H/W Verhéltnissen
von 0,5 und 0,25 liegen bei einer mittleren Geschwindigkeit von 1m/s bei ca. 3 mm und
ca. 15 mm, wobei die Abschéitzung der Kanallinge von verschiedenen H/W dabei eine
groker werdende Diskrepanz mit zunehmender Kanalbreite gegeniiber experimentellen Er-
gebnissen zeigt [76]. Diese Diskrepanz kann durch eine nachtriagliche Ermittlung des Auf-
triebskoeffizienten verringert werden, was fiir Partikel mit einem a/Dj, von 0,15 bereits

experimentell gezeigt wurde [129]
e Position

Mit Hilfe der oben genannten Verhéltnisse und Kriterien ldsst sich nun die Position der
fokussierten Partikel diskutieren. Neben den Einfliissen der Kanalgeometrie auf das Kraf-
teverhéltnis ist zu beachten, dass beide Krifte mit dem Partikeldurchmesser verkniipft
sind, siche Gleichungen 25 und 26. Es entsteht eine Abhéngigkeit von der dritten Potenz
des Durchmessers und Partikel verschiedener Grofen kdnnen separat fokussiert werden,
wobei die Partikel zuerst von den Scherkrédften in Richtung Innenwand bewegt werden,
um anschliefsend aufgrund der Deankrifte unterschiedlich weit von der Wand wieder weg
bewegt zu werden [52, 62|. Die Partikel mit abnehmendem Durchmesser erfahren hierbei
einen grokeren Einfluss der Deankrifte, folgen der Zirkulation in Richtung Aufenwand
[10] und werden somit stéirker zur Kanalmitte fokussiert. Die Absténde sind aufgrund der
Kanalbreite variierbar [126]. Steigt der Einfluss der Deankriifte weiter, durch Verdnderung
der Kanalhthe (high aspect ratio) oder der Kriimmung, ist eine Fokussierung néher zur
Kanalmitte oder an der Aufenseite moglich [43, 104, 126]. An der Aukenseite spielen bei
der Positionierung der Partikel dann wiederum die lokalen sekundédren Dean Wirbel eine
Rolle [81].

Fp=p-G*-Cp-a, (25)

Fp=54-10""-7-n-De"% . q, (26)

Bei der Anwendung von Gleichung 26 sollte beachtet werden, dass sich die in der Literatur

zu findenden Versionen lediglich in der Bezugnahme auf die Geschwindigkeit unterscheiden,
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z. Bsp. Fliissigkeit, Partikel oder Deangeschwindigkeit.

7.3.3 Kriimmung

e Fluid

Auf die Position des Schwerpunktes bei der Bewegung der Fluidelemente iiber die Kanal-
breite hat der Radius keinen Einfluf, jedoch auf die benétigte Lénge [48]. Danach nimmt
die bendtigte Wegstrecke entlang des Kanals mit kleiner werdendem Radius ab, also mit

grofer werdender Kriimmung [103], siehe Gleichung 10.
e Partikel

Bei der Partikelfokussierung beschreibt der Parameter 50% = 2 den Ubergang zwischen
einer Orientierung der Partikel zur Innenseite (> 2) und der Aufenseite (< 2) [75], wo-
bei die allgemeine Aussage bei genauerer Betrachtung erst bei Reynoldszahlen im Bereich
200—400 richtig aussagekraftig wird. Trotzdem lohnt sich hier eine tiefer gehende Diskussi-
on der gefundenen Ergebnisse von Martel und Toner [76], um Aussagen fiir das Spiraldesign
zu titigen. Der Parameter §%° variiert zwischen 0 und 0,0166 und unterscheidet somit zwi-
schen einem geraden Kanal und einem stark gekriimmten. Mit zunehmender Kriimmung
verringert sich die notwendige Reynoldszahl zur Fokussierung, wobei dies nahezu propor-
tional verkniipft ist. Bei einer Kriitmmung von 0,0083 und einem a/D), von 0,149 ist somit
eine Fokussierung an der Innenseite bei einer Reynoldszahl von ca. 150 moglich. Weiterhin
zeigen die Ergebnisse, dass fiir ein a/Dj, im Bereich von 0,07 eine Kriimmung grofer als
0,0034 dafiir sorgt, dass sich die Partikel erst an der Kanalinnenseite sammeln, bevor sie
ab einer Reynoldszahl grofser als 120 in Richtung Aufsenseite tendieren. Gleiches gilt fiir
ein a/Dy, bis 0,149 und eine Kriimmung von 0,0166.

7.3.4 Fazit

Anhand der vorangegangen Ausfiihrungen soll nun noch einmal kurz zusammengefasst
werden, welche Designparameter schlieflich fiir den Spiralseparator angewendet wurden,
um die Fluid- und Partikelbewegung optimal beeinflussen zu kénnen. Mit dem erwéhnten
Kriterium zu a/D), ergeben sich die in Tabelle 7 angegebenen maximalen hydraulischen
Durchmesser.

Johnston et al. [52] haben mit einem quadratischen Kanal und einem hydraulischen Durch-
messer von 20 um Partikel eines Durchmessers von 1 pm auf einer Kanalldnge von 82 mm

nicht fokussieren konnen, sodass eine Zielsetzung auf Partikel der Groke von 2 pm hier
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Tabelle 7: maximale hydraulische Durchmesser fiir die Fokussierung von Partikeln
der Durchmesser von 1 bis 3,2 um unter Beriicksichtigung des Kriteriums

a/Dy, = 0,07

Partikeldurchmesser [pum|

Dy, [pm]

1
9
3,2

14,3
28,6
42,9

Tabelle 8: Seitenléngen der verschiedenen Verhéltnisse von Kanalhthe zu Kanalbreite
(H/W) fiir die hydraulischen Durchmesser aus Tabelle 7 zur Fokussierung von
sphérischen Partikeln der Durchmesser 1 pum, 2 ym und 3,2 pm

H/W| 1 2 3,2
1 14 14[29 29 |43 43
05 |11 21|21 43|32 64
0,3 |9 31|19 62|28 93
01 |8 75|15 150(23 225

sinnvoller erscheint. Zudem ergeben sich fertigungstechnische Rauheiten bei sehr gerin-

gen Kanalgeometrien, wie in Abbildung 41 zu sehen. Diese kénnen fiir unkontrollierbare

Turbulenzmuster sorgen und somit das laminare Stromungsbild erheblich storen.

Aufgrund des Verhaltens der Fliissigkeit beim Seitenwechsel féllt zudem noch das Verhélt-

nis von 1 aus der Betrachtung heraus. Trotz einer etwas geringeren Stabilitat der Fokus-

sierung mit zunehmender Breite verspricht ein H/W von 0,3 gegeniiber einem H/W von

0,5 ein besseres Verhéltnis von Kanalbreite zu Bandbreite (Confinement), was bei einer

Trennung von Medium und Partikeln eher im Fokus liegt. Je starker die Kriimmung, desto

kiirzer die Wegstrecke fiir den Seitenwechsel (Fluidswitch) und desto kleiner die Reynolds-

zahl fiir eine Trennung von Partikel und Medium. Mit steigender Kriimmung nimmt die

Abbildung 41: Oberflichenstruktur nach dem Atzen einer Kanalgeometrie mit den Sei-
tenldngen von 10 pum, Aufnahmen mittels REM Mikroskopie zur Verfii-
gung gestellt von Sven Bohne, Institut fiir Mikrosystemtechnik der TUHH
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Abbildung 42: Kanallingen fiir die Fokussierung von sphérischen Partikeln der Durch-
messer 3,2 um B und 2 ym ¥ nach Martel und Toner (siehe Gleichung
27) und Bhagat et al. (Gleichung 28), 3,2 ym O und 2 pum W/

Wegstrecke zur Fokussierung von Partikeln ab [76]. Demnach sollte fiir eine Kriimmung
starker als 0,0166 eine Fokussierung von Partikeln mit einem a/Dj von 0,07 unter einer
Reynoldszahl von 100 realisierbar sein. Der Schwerpunkt der fokussierten Partikel sollte bei
der Halfte des Eintrittsschwerpunktes liegen, also bei ca. 12% der Kanalbreite. Durch die
Verringerung der Strémungsgeschwindigkeit kann das Problem einer moglichen Defokus-
sierung ebenfalls unterdriickt oder stark verringert werden. Unter den Bedingungen eines
hydraulischen Durchmessers von 28,6 um bei einem H/W von 0,3 und einer Kriimmung
von 0,0242 ergeben sich die in Abbildung 42 dargestellten Langen eines Kanals fiir die
Fokussierung von Partikeln in den Grofenordnungen von 2 — 3,2 pm.

Die Seitenldngen der rechteckigen Geometrie sind dabei 19 mal 62 ym bei einem mittleren
Radius der Spiralstruktur von 590 pum. Dabei ist die Gleichung 27 eine leichte Abwandlung
der Ausgangsgleichung von Di Carlo fiir gerade Kanile (Gleichung 12). Diese Abwandlung
bezieht sich auf die Anderung der kleinsten Dimension fiir die Partikelmigration (H) in
den hydrodynamischen Radius (D},). Die Gleichung gibt die Léange fiir das Erreichen einer

Gleichgewichtsposition bei der Partikelfokussierung an.

(27)
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_ 3-m-p- Di-Lm
C2.p-CL U2, a3

max

L (28)

Obwohl auch Bhagat et al. (Gleichung 28) von einem Gleichgewicht der Kréfte auf die
Partikel ausgehen, bestehen doch Unterschiede in der formellen Berechnungsweise. Zum
Beispiel wird die mittlere Stromungsgeschwindigkeit aus dem 1,5 -fachen oder 2 -fachen der
maximalen Stromungsgeschwindigkeit U, berechnet und eine unterschiedliche Abhéngig-
keit des Partikeldurchmessers hergestellt. Dies fiihrt vor allem bei kleineren Partikeln zu
verschiedenen Kanallingen, wie in Abbildung 42 zu sehen. Der Parameter Cp, abhingig
von der Reynoldszahl, wird bei beiden mit einem mittleren Wert von 0,5 angenommen.
Zhou et al. [129] haben eine Unterteilung in einen negativen sowie einen positiven Auf-

triebskoeffizeinten (C}) fiir a/Dy, > 0,15 vorgenommen und experimentell bestimmt.

Anhand der bisherigen Ausfiihrungen wird deutlich, dass der Wissensstand in der Litera-
tur beziiglich der Partikelfokussierung innerhalb von mikrofluidischen Systemen grofer ist
als zu einem definierten Seitenwechsel der Fliissigkeiten. Daher wird sich auch die Aus-
legung der Spiralstruktur stérker daran orientieren. Dennoch kann ein Seitenwechsel bei
Reynoldszahlen von 40 — 50 anhand der vorangegangenen Ausfiihrungen mit grofer Sicher-

heit realisiert werden.
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7.4 Charakterisierung der Fluidbewegung

Sudarsan et al. haben mit Gleichung 10 gezeigt, dass sich die Bewegung eines Fluidelemen-
tes iiber die Kanalbreite bei einer bestimmten Kanalldnge beschreiben lasst. Zuséatzlich zu
dem von ihnen dargestelltem Fall bei TT—; = 1, wird folgender Ansatz zur Darstellung der
anschliefsenden Ergebnisse ausgearbeitet: Die radiale Bewegung des Fluidelementes im Ka-
nal wird durch den Fall — # 1 beschrieben. Dargestellt wird diese anhand des normierten

Schwerpunktes (%) und der normierten Breite (4). Die Normierung bezieht sich hierbei je-

weils auf die Breite des Kanals. Durch die Definition eines Optimums aus dem Quotienten

von Schwerpunkt und Breite (% /L) kann iiber den von Sudarsan beschriebenen linearen
Zusammenhang die optimale Kanallange fiir einen bestmdglichen Switch bestimmt werden.
Die x - Achse ist bei den Abbildungen jeweils das Produkt aus der Kanallidnge des betrach-
teten Punktes und der vorherrschenden Reynoldszahl. Anhand der Darstellung lassen sich
die Einfliisse der beiden Parameter der Abszisse Linge und Geschwindigkeit diskutieren.
Fiir die in Abschnitt 7.3 ausgearbeitete Geometrie bleibt der Radius in den Ausfithrungen
und dargestellten Diagrammen unberiicksichtigt. Erst beim Vergleich mit weiteren Radien
wird dieser wieder in Betracht gezogen und dementsprechend diskutiert.

Die Bewegung der Fliissigkeit wird anhand des Schwerpunktes (x) und der Breite (b) be-
trachtet. Der Schwerpunkt stellt hierbei den geometrischen Schwerpunkt der Fliche dar,
wie von Howell et al. [48] vorgeschlagen und gibt die radiale Bewegung iiber die Breite des
Kanals wieder, siche Abbildung 43. Als Breite ist die Ausdehnung des Fluides definiert,
die Breite des sichtbaren Bandes (vgl. 44 a und 44 b).

Die verwendete fluoreszierende Fliissigkeit (siche Abschnitt 6.8.1) wurde mittels Spritzen-
pumpe zeitgleich mit einer zweiten Fliissigkeit (Wasser) in eine Spiralgeometrie mit einer
Kanallinge von 7 mm gepumpt. Die Stromungssituation wurde dabei beginnend bei einer
Reynoldszahl von 8 sukzessive auf eine Reynoldszahl bis maximal 127 erhéht, wobei eine

Auswertung der optischen Aufnahmen des Mikroskops alle 90 Grad umlaufend erfolgte.

Treten beide Fliissigkeiten mit der gleichen Volumenrate in den Kanal ein und die fluores-
zierende der beiden am inneren Eingang in die Spiralstruktur, verlagert sich der Schwer-
punkt der Fliissigkeit mit zunehmender Lange oder mit zunehmender Geschwindigkeit zur
Kanalaufenseite und gegebenenfalls wieder zuriick, sieche Abbildung 43. Das erreichbare
Maximum befindet sich bei dreiviertel der Kanalbreite und wird bei einer erneuten Be-
wegung zur Aufenseite ebenfalls wieder erreicht. Beim Minimum hingegen, welches die
Bewegung zur Kanalinnenseite darstellt, erreicht der Schwerpunkt den Ausgangswert von
einem Fiinftel der Kanalbreite nicht wieder. Der Grund liegt in der Bewegung nach Aufen

in der Mitte der Kanalhohe, bevor die Riickbewegung auf der Ober- und Unterseite von
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der Aufenseite vollstindig abgeschlossen ist, was somit in einer Verbreiterung des Ban-
des resultiert. Die Betrachtung der Stréomungsgeschwindigkeit zeigt den Einfluss auf den
Schwerpunkt bei einer vorbestimmten Lénge. Beispielhaft bedeutet das fiir die Kanallange
von 7 mm einen Seitenwechsel gegeniiber des Eintrittsortes bei einer Reynoldszahl von 41
(290) oder 114 (800). Das gleiche Prinzip kann entgegengesetzt auch die Reynoldszahl als
feste Ausgangsgrofse bei einer variablen Kanallinge abbilden. Somit ergibt sich die Mog-
lichkeit der beinahe beliebigen Bewegung des Fluides innerhalb der druckstabilen Grenzen
der Materialbestandigkeit des mikrofluidischen Systems, wenn eine Vermischung aufgrund

von Diffusionsvorgéngen vernachléssigt wird.

1,0

x /B[]

0,0

0 200 400 600 800
Re * Lange [mm]
Abbildung 43: Position des Schwerpunktes (x) einer fluoreszierenden Fliissigkeit beim
Eintritt am inneren Eingang in die Spiralstruktur einer Gesamtlénge von

7 mm. Der Schwerpunkt ist normiert auf die Kanalbreite (B). Verhéltnisse
der einlaufenden Volumenstrome zueinander 1 : 1 Bund 1:2 O

In Abbildung 43 ist ebenfalls die Situation dargestellt, bei der die Volumenstréome der
Fliissigkeiten nicht in einem Verhé&ltnis von eins zu eins stehen, sondern die fluoreszierende
Fliissigkeit nur die Halfte des Volumenstromes der zweiten Fliissigkeit liefert. Wie zu er-
kennen ist, hat dies keinen Einfluss auf die Bewegung der Strome, jedoch auf die Position
des Schwerpunktes bei der Riickwirtsbewegung. Dadurch liegt der Schwerpunkt der Fliis-
sigkeit bei einem Viertel der Kanalbreite, was sich auf die geringere Bandbreite gegeniiber

gleichen Eingangsstromen zuriickfithren lasst.
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Abbildung 44: Breite (b) einer fluoreszierenden Fliissigkeit beim Eintritt am inneren
Eingang in die Spiralstruktur einer Gesamtlange von 7 mm. Die Brei-
te ist normiert auf die Kanalbreite (B). Die Begrenzung der Bandbreite
erfolgte bei 50 % (HAM), in (a), und bei 20 % (FAM), in (b), der Maximal-
intensitdt der Fluoreszenz, Verhiltnisse der einlaufenden Volumenstrome
zueinander 1 : 1M und 1:2 O

Um eine bestmogliche Trennung von Medium und Partikeln zu ermdoglichen, ist die exakte
Darstellung der Bandbreite notwendig, da diese den Abstand zwischen Partikel und Medi-
um definiert. Wie schon weiter oben angefiihrt (vgl. Abschnitt 5.3.2), ist im Gegensatz zu
der hier behandelten Problematik das Vermischen zweier Strome in mikrofluidischen Syste-
men in einer Vielzahl von Anwendungen von Interesse. Bei der Verteilung der Fliissigkeiten
im Kanal werden sowohl die horizontale als auch die vertikale Komponente in Betracht ge-
zogen [121], um die Quantifizierung zweier Fliissigkeiten innerhalb einer Kanalhélfte zu
ermoglichen und daraus zum Beispiel eine gemittelte Vermischungseffizienz zu ermitteln
[103]. Bei einem Transfer von Partikeln oder Mikroorganismen in eine Fliissigkeit ist hin-
gegen lediglich die radiale Verteilung der beiden Fluide ausschlaggebend, weshalb auch nur
diese im Folgenden betrachtet wird. Wichtig ist dabei, die Definition der Grenzen der Brei-
te des Intensititsspektrums ausgehend vom Maximum. Bei der Partikelfokussierung wird
diese Grenze in den meisten Féllen bei der Hilfte des Maximalwertes (HAM) angesetzt.
Diese Grenze soll hinsichtlich ihrer Aussagekraft anhand der Ergebnisse in Abbildung 44 a
diskutiert und einer Definition der Begrenzung bei einem Wert von einem Fiinftel (FdM)
des Maximalwertes gegeniibergestellt werden, Abbildung 44 b. Als erstes féllt auf, dass die
Bewegung zur Kanalaufsenseite im Zentrum des Kanals mit einer geringeren Bandbreite
als die Bewegung zur Innenseite verlauft. Dies gilt fiir beide Quantifizierungen, wobei sich
dieser Unterschied bei HAM etwas ausgeprigter darstellt als bei FAM. Somit wiirde die

Bandbreite zur Aufenseite entweder nur 75% oder 90% der entgegengesetzten Bewegung
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(a) (b)

Abbildung 45: Breite des griin fluoreszierenden Bandes bei einer Kanallinge von 7 mm
nach dem Seitenwechsel. Die Verhiltnisse der Volumenstréme von fluo-
reszierender Fliissigkeit zu Wasser betragen 1 : 1 (a) und 1 : 2 (b). Die
Winde des Kanals sind mit weifen Linien nachgezeichnet.

betragen. Konfokale Aufnahmen von Kanalquerschnitten wie in Abbildung 46 bestéitigen
diese Tendenz. Die Breite nach dem Seitenwechsel ist in Abbildung 45 a bei gleichen Ein-
gangsvolumenstromen und in Abbildung 45 b fiir unterschiedliche Volumina zu sehen. Bei
gleichen Volumenstréomen befinden sich die Minima bei Abszissenwerten von 239 und 253.
Das entspricht bei einer Lange von 7 mm den daraus resultierenden Reynoldszahlen von
32 respektive 34 und ergibt Bandbreiten von 0,46 (HAM) und 0,73 (FdM). In Abbildung
45 a ist das Fluoreszenzband nach einer Lange von 7 mm bei einer Reynoldszahl von 34
dargestellt. Daran wird deutlich, dass die Bandbreite bei der Bemessung des Fiinftels der
maximalen Intensitit mit 0,73 der Kanalbreite verlésslicher dargestellt wird. Ein weiterer
Unterschied besteht darin, dass die Bandbreite bei HAM mit der Kanalldnge respektive mit
steigender Stromungsgeschwindigkeit abnimmt, wohingegen sie bei FAM leicht zunimmt.
Auch die zweite Bewegung nach aufen ist bei der Bestimmung mittels einem Fiinftel
des Maximums breiter als die vorangegangene. Weiterhin ist die Bewegung zur Innenseite
schneller abgeschlossen und das Minimum auf der Innenseite deutlich langer stabil. Da-
durch liee sich vermuten, dass die stetige Bewegung der Fliissigkeit fiir einen lingeren
Weg oder groferen Geschwindigkeitsbereich nicht beeinflussbar ist. Anhand der gleichblei-
benden Spiralstruktur und der in Abbildung 43 dargestellten Bewegung des Schwerpunktes

kann dies aber ausgeschlossen werden.

Durch die Verdnderung der Eingangsstrome auf ein Verhéltnis von eins zu zwei beziig-
lich der an der Kanalinnenseite eintretenden fluoreszierenden Fliissigkeit wird eine weitere
Tatsache sichtbar. Die Breite ist mit 0,52 nahezu wieder auf dem Eingangswert von 0,48
bezogen auf die Kanalbreite. Damit kann der grofstmdgliche Abstand zwischen fokussier-

ten Partikeln und Medium nach dem Seitenwechsel erreicht werden. Bei einem gleichen
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Abbildung 46: Konfokalaufnahmen des fluoreszierenden Calcein und Wasser in einer Spi-
rale mit den Seitenléngen 60 mal 200 pm (a/Dj, = 0,3) bei den Reynolds-
zahlen von 13, 192 und 275, Kanalstruktur zur Verfiigung gestellt von N.
Rajabi [1]

Eingangsverhéltnis sind es lediglich 0,75, was somit bei einer Kanalbreite von 60 pum einer
Bandbreite von 45 pm entspricht. Bei einer Fokussierung der gréfsten Partikel mit 3,2 pm
Durchmesser auf den 3,8-fachen Durchmesser bedeutet dies einen minimalen Abstand.
Das Optimum fiir einen Austausch des Mediums wére der Fall, wenn der Schwerpunkt
ndchstmoglich der Kanalaufsenseite liegt und die Breite so klein wie moglich ist. Durch die
Bildung des Quotienten aus Schwerpunkt und Breite (Gleichung 29) bedeutet das, dass das
Optimum beim Maximum dieses Quotienten zu finden ist, sieche Abbildung 47. Die Maxima
von 234 und 256 liegen nah beieinander und beschreiben einen optimalen Seitenwechsel bei
einer Kanalldnge von 7 mm im Bereich von Reynoldszahlen zwischen 33 und 37 Der mini-
male Unterschied beider Verlaufe ergibt sich aus den Werten der Bandbreite aus Abbildung
44 b. Die Maxima in Abbildung 47 sprechen dabei fiir das Verhéltnis von 1 zu 2.

Schwerpunkt &
Sehuerpunkt _ 5 (20)

Bandbreite

Sy}

Neben diesem Maximum ist bei einem langeren Kanal oder einer gréfseren Kanalgeschwin-
digkeit auch die Tendenz zu einem weiteren Maximum zu erkennen. Dies bedeutet in den
vorliegenden Ergebnissen aber das Maximum aus Kanallinge und Reynoldszahl und re-
sultiert im hdchsten Druckabfall iiber die Spirale, weshalb es aus Sicht der angedachten

Anwendung mit einem Anschluss an den Bioreaktor keine sinnvolle Auslegung darstellt.
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Abbildung 47: Darstellung des Optimums aus den Ergebnissen der Abbildungen 43 und

45 b zur Auslegung der Parameter von Kanallinge und Reynoldszahl fiir
die Verhéltnisse der eintretenden Volumenstréme von 1: 1 Bund 1:2 O

Anhand des gefunden Optimums lasst sich nun der lineare Zusammenhang von Radius pro
Lange gegen Reynoldszahl darstellen (Abbildung 48). Wie zu Beginn des Kapitels bereits
aufgezeigt, wurden die bisherigen Ergebnisse unter der Beriicksichtigung einer Ungleichung
von Gleichung 10 gegen Lange mal Reynoldszahl aufgetragen. Damit konnte die Bewegung
eines Volumenelementes {iber die Kanallinge und -breite entwickelt werden. Durch das
Optimum kann die Ungleichung wieder in eine Gleichung iiberfiihrt werden, = =1 Und
unter Einbeziehung des mittleren Radius der Spirale kann eine Linearisierung der Frgeb-
nisse stattfinden. Die Berechnung der optimalen Reynoldszahl erfolgt dafiir durch den
Quotienten aus Optimum und Lénge. Die Berechnung der optimalen Léinge bei gegebener

Reynoldszahl erfolgt dementsprechend.

=0,0022- Re [—] (30)
opt

Beim Vergleich mit einer Geometrie des gleichen Verhiltnisses der Kanalhohe zu Kanal-

breite (H/W = 0,3), jedoch mit groferem mittleren Radius (920 pum) und groferen Seiten-

langen von 60 mal 200 pum, bestétigen sich die gefundenen Ergebnisse. Der Vergleich mit

den Ergebnissen von Sudarsan et al. zeigt, dass die Linearitit fiir das Vermischen mittels

einer Kurve mit einem Radius im Bereich der hier getesteten Geometrien ca. 0,0134 betragt

wahrend der Seitenwechsel mit 0,0022 verlduft, sieche Gleichung 30. Das Verhéltnis zwischen

96



7 ERGEBNISSE UND AUSWERTUNG

05
0.4 vt
— 031 v I
8— i
i \v. &
< 021 7 L
o - D
0.1 oo I
0,0 T T T T T
0 50 100 150 200
Re [-]

Abbildung 48: Linearisierung zwischen Reynoldszahl und optimaler Lénge fiir einen Sei-
tenwechsel der Fliissigkeit bei mittlerem Radius der Spiralstruktur, fiir
mittlere Radien von 920 um X (siehe Abbildung 46), und 480 um bei
Verhéltnissen der eintretenden Volumenstrome 1:1 B und 1:2 O

einem Seitenwechsel und einer méglichen Vermischung der beiden Fluide betrigt bezogen
auf die notwendige Kanallinge bei gleichem Radius und gleicher Reynoldszahl ca. 6. Die

Vermischung erfordert demzufolge eine sechsfache Lange. In Abbildung 49 ist die Lénge fiir
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Abbildung 49: Verhiltnis von Reynoldszahl und Kanallinge fiir einen Seitenwechsel bei
mittleren Radien von 920 pm X/ (siehe Abbildung 46), und 480 pm bei

Verhéltnissen der eintretenden Volumenstrome 1: 1 Bund 1:2 O
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einen optimalen Seitenwechsel dargestellt, mit Hilfe des Optimums aus Abbildung 47. Wie
Howell et al. [48] festgestellt haben, verhélt sich das Optimum beziiglich der Kanallédnge
proportional zur Anderung des Radius (vgl. 5.3.3). Beim Vergleich der Geometrien aus
Abbildung 48 liegt das Verhaltnis beziiglich des mittleren Radius bei 1,55 und der Faktor

der Ergebnisse bei 1,73, was mit den Ergebnissen von Howell et al. kongruent ist.
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7.5 Partikelfokussierung

Nachdem die Bewegung der Fluide innerhalb der Spiralstruktur untersucht und in den
vorangegangenen Ausfiihrungen diskutiert wurde, wird in diesem Abschnitt das Verhalten
der Partikel betrachtet. Dabei werden die Parameter Linge und Reynoldszahl fiir einen
optimalen Seitenwechsel gemeinsam mit den theoretischen und experimentellen Ergebnis-
sen zur Fokussierung von sphérischen Partikeln mit Durchmessern von 3,2 pm und 2 pum
betrachtet. Des Weiteren soll die Qualitit der Trennung von Medium und Partikeln disku-
tiert werden, wie auch der Einfluss der rotierenden Partikel auf die Fluidbewegung. Wie
schon im vorangegangenen Abschnitt zur Fliissigkeitsbewegung soll auch hier die allgemein
angewandte Auswertung bei 50 % der maximalen Intensitdt (HdM) des fluoreszierenden
Partikelstromes iiberpriift und einer Begrenzung bei 20 % oder auch einem Fiinftel der ma-
ximalen Intensitét (FAM) gegeniibergestellt werden. Vor dieser Gegeniiberstellung werden
die Intensitaten beim Seitenwechsel wie vorgeschlagen mit einer Begrenzung des Intensi-
téatsprofils bei einem Fiinftel der maximalen Intensitiat dargestellt, siche Abbildung 50. Die
dargestellten Ergebnisse gelten fiir eine Partikelkonzentration mit einem A Wert von 0,1
(siche Gleichung 19).

Die Léngen zur Fokussierung der Partikel wurden anhand der Gleichung (27) von Martel
und Toner bereits in Abschnitt 7.3.4 dargestellt und diskutiert. In Abbildung 50 sind die
theoretischen Léngen fiir eine Fokussierung den experimentellen Ergebnissen sowie dem
optimalen Parametern fiir einen Seitenwechsel des Fluides gegeniibergestellt. Dabei stellen
die Punkte die Kanalldnge fiir eine Bandbreite des 3,8 -fachen Partikeldurchmessers dar,
also jeweils eine Bandbreite kleiner als 12,16 um (3,2) und 7,6 um (2). Bei der Betrach-
tung der theoretischen Langen zur Fokussierung in Abbildung 50 ist tendenziell der gleiche
Verlauf erkennbar wie fiir den Seitenwechsel. Dabei fokussieren die groferen Partikel vor
einem Seitenwechsel, wohingegen die kleineren Partikel nach dem Seitenwechsel auf eine
entsprechende Bandbreite angeordnet werden konnen. Die minimale Kanalldnge fiir die
Partikel mit Durchmesser 3,2 ym deutet sich bis zu den maximal betrachteten Reynolds-
zahlen von 130 mit einem Millimeter an. Die minimale Reynoldszahl liegt ungefihr bei
15, bei der maximal herangezogenen Kanalldnge von 12 mm. Fiir die 2 pm Partikel liegen
die Werte dementsprechend bei 4 mm und einer Reynoldszahl von 45. So lasst sich vorab
aussagen, dass beide Partikelgréfen in der entworfenen Spiralgeometrie fokussiert werden
konnen, jedoch nur die Partikel mit einem Verhéltnis von a/D), gleich 0,113 (3,2 pm) in

eine weitere Fliissigkeit transferiert werden konnen.
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Abbildung 50: Vergleich der notwendigen Kanallinge pro Reynoldszahl fiir einen Seiten-
wechsel des Fluides (—) und die Fokussierung von sphérischen Partikeln
der Durchmesser 3,2 um (theoretisch B und experimentell [J) und 2 pm
(theoretisch W und experimentell %) fiir einen rechteckigen Kanal mit
Spiralstruktur und Seitenldngen von 19 x 60 pum (Hohe x Breite)

Vergleichbare Ergebnisse zeigen die Auswertungen der durchgefiihrten Versuche in Abbil-
dung 50. Dort ist zu erkennen, dass Partikel in einem Bereich eines a/Dj, von 0,07 bis 0,113
(2 - 3,2 pm) innerhalb einer spiralférmigen Kanalldnge von 7 mm fokussiert werden kénnen.
Experimente fiir eine Fokussierung von Partikeln mit einem Verhéltnis von a/D), = 0,035
haben gezeigt, dass ihre Bewegung der des Mediums folgt und dementsprechend keine Fo-
kussierung realisiert werden kann, siehe dazu auch Abschnitt 5.3.4. Bei einem Verhaltnis
des Partikeldurchmessers zu hydraulischen Durchmesser von 0,113 zeigt sich experimentell
fiir die Fokussierung der gleiche Verlauf wie vorab berechnet. Die erforderlichen Kanal-
langen sind ldnger als theoretisch errechnet, passen aber mit denen des Seitenwechsels
iiberein. Ein Transfer in die zweite Fliissigkeit ist realisierbar, da Seitenwechsel und Fo-
kussierung gleichzeitig abgeschlossen sind. Die minimale Linge zur Fokussierung betrigt
3 mm und kann durch eine weitere Erhohung der Reynoldszahl iiber einen Wert von 80
nicht verringert werden. Die minimale getestete Reynoldszahl, bei der eine Fokussierung
innerhalb der maximalen Linge des Kanals von 7 mm erfolgte, liegt bei 42. Letztere hat
fiir die Partikel mit einem a/Dj, von 0,07 den Wert 58 bei der Linge 7 mm, welche sich
mit einer Steigerung der Stromungsgeschwindigkeit nicht weiter verringern lésst. Somit
kann festgestellt werden, dass Partikel im Grenzbereich einer moglichen Fokussierung die

komplette Lénge der Spiralstruktur zur Fokussierung benétigen, wohingegen Partikel mit
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einem a/D), groker als 0,1 auch innerhalb von 3 mm auf die entsprechende Bandbreite
reduziert werden kénnen. Dies deckt sich mit den Ergebnissen von Martel und Toner [76],
welche eine minimale Lange von < 5 mm fiir Kanalstrukturen mit einem H/W im Bereich

1 bis 0,5 gezeigt haben.

Nachdem die Fokussierung der Partikel und eine Trennung vom urspriinglichen Medium
anhand der Versuchsergebnisse aufgezeigt wurde, sollen im Folgenden die Fragestellungen
geklart werden, wo sich die Position der Partikel nach der Fokussierung befindet und wie

weit die Schwerpunkte von Partikeln und Fluid auseinanderliegen.

Ab einer Reynoldszahl von 85 (3 m/s) verlagert sich der Schwerpunkt der grofen Partikel
in Richtung Kanalzentrum, bei den kleineren beginnt dieser Trend etwa bei Re 70, siehe
Abbildungen 51 a, 51 b und 51 c¢. Wie schon vorab beschrieben (7.3.3), bedeutet eine
Reynoldszahl von ca. 100 bei Kanalstrukturen mit einer Kriimmung kleiner als 0,0166 fiir
Partikel im Bereich von a/D;, = 0,149 bis 0,066 eine Bewegung zur Aufenseite. Dies tritt
deutlicher hervor bei geringeren Kanallingen, da die Stromungsrichtung von innen nach
aufsen eine Abnahme der Deankréfte bedeutet und somit der Einfluss der Auftriebskrafte
zur Orientierung an der Kanalinnenseite mit fortlaufender Kanallinge wieder iiberwiegt.
Im Umkehrschluss nimmt die minimale Linge zur Fokussierung in Abbildung 50 ab einer
kritischen Reynoldszahl von ungefihr 80 wieder etwas zu. Der Verlagerung des Schwer-
punktes geht eine weitere Beobachtung voraus: das Verbreitern des Partikelbandes. Bisher
als ein Defokussieren bei breiten Kanilen gedeutet [75], ist es eher als die einsetzende
Verschiebung des Schwerpunktes zu beschreiben. Wobei die Betrachtungsweise der Defo-
kussierung bedingt ist durch die Auswertung des Intensitdatsspektrums bei der Hilfte des
Maximalwertes, siehe weiter unten. Der Seitenwechsel des Fluides zeigt dem gegeniiber
keinen kritischen Bereich hinsichtlich der Reynoldszahl, ab dem sich die Tendenz zu einer
Verdnderung der bendtigten Lange umkehrt. Dies fiihrt aber dazu, dass bei einer Fokussie-
rung der Partikel vor einem Seitenwechsel des Mediums eine Stromungsgeschwindigkeit von
3 m/s respektive einer Reynoldszahl von 85 nicht iiberschritten werden sollte. Eine weitere
Erkenntnis aus Abbildung 50 ist, dass der Seitenwechsel des Fluides mit der Fokussierung
von Partikeln mit einem Verhéltnis von Partikeldurchmesser zu hydraulischem Radius von
0,113 verlduft. Damit kénnen kleinere Partikel zwar innerhalb der Struktur fokussiert und
auch von groferen Partikeln separiert, siche Abbildung 51, aber nicht vollstindig aus dem
Ursprungsmedium in ein Transfermedium iiberfiihrt werden. In den Abbildungen 51 a, 51 b
und 51 c ist das Verhalten der Schwerpunkte fiir das Fluid und fiir die Partikel anhand der
Auswertungen aus Abbildung 50 dargestellt. Der Abstand zur Wand liegt dabei im Bereich
des 3 bis 4 -fachen des Partikeldurchmessers oder auch bei 17 bis 20 % der Kanalbreite
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Abbildung 51: Schwerpunkte bezogen auf die Kanalbreite von Ursprungsfluid @ und Par-
tikeln der Durchmesser 2 7 und 3 pm [J nach 3,1 mm (a), 5,5 mm (b)
und nach 6,1 mm (c) des Spiralkanals

und zeigt damit das gleiche Verhalten wie Spiralstrukturen mit einem kleinsten Radius von
1 cm und einer Gesamtlinge von 6 cm [62, 75]. Damit betrdgt der Abstand zwischen den
duferen Partikeln des fokussierten Stromes und der Kanalmitte ca. ein Fiinftel der Kanal-
breite. Da bei einem Optimum des Seitenwechsels bei einem Eingangsverhéltnis von 1 zu 2
das Medium nur 50 % des Kanals einnimmt, siehe Abbildung 45, kann eine Trennung von
Partikeln und der urspriinglichen Fliissigkeit erfolgen. Die Abstdnde zwischen den Schwer-
punkten betragen bei den jeweiligen Optima 51, 55 und 65 % der Kanalbreite, bedingt
durch die unterschiedlichen Deankrifte an den einzelnen Punkten der Spiralgeometrie von
5,8 , 8,2 und 13,5. Deshalb sollte beim Design einer derartigen Struktur ebenfalls in Be-
tracht gezogen werden, dass am Punkt des Ausganges eine Deanzahl von ca. 10 vorliegt,

wie sie auch schon in der Literatur [75] fiir die Partikelfokussierung angefiihrt wurde.

102



7 ERGEBNISSE UND AUSWERTUNG

5

4 L
fren) 34 L
®©
2,
X
5 2] i
()

1 L

0 -' ‘I T T T T T T T T T T T

0 20 40 60 80 100 120 140

Re [-]

Abbildung 52: theoretischer Druckabfall iiber rechteckige spiralférmige Kanalgeometrien
mit einem hydraulischen Durchmesser von 28,6 ym und einer Kanallange
von 7mm (—) und 3 mm (- - -)

Aufgrund der vorangegangenen Feststellungen ist eine Kanalldnge von 3 mm fiir eine Se-
paration ausreichend. Dadurch kann der notwendige Druck, welcher aufgebracht werden
muss, wesentlich reduziert werden, siehe Abbildung 52. Einen Einfluss auf das Fluidver-
halten fiir den Seitenwechsel hat dieser Druckunterschied nicht (Abb. 48) und auch bei
der Partikelfokussierung wurde kein Unterschied zwischen den verschiedenen Kanalldngen
diesbeziiglich beobachtet. Lediglich die geklebte Verbindung zwischen den Aderendhiilsen
und der Mikrochipoberfliche zeigte Undichtigkeiten oberhalb von 5 bar, weshalb auch keine
hoheren Volumenstrome getestet wurden.

Der Druck stellt einen kritischen Parameter fiir eine praktische Anwendung an einem Bio-
reaktor dar. So ist es zwar mdoglich, CHO -Zellen durch Beaufschlagung des Reaktors mit
2,5 bar innerhalb einer entsprechenden Spiralstruktur zu fokussieren [4], jedoch bedeutet
dies eine Verdnderung der Fermentationsbedingungen, wie zum Beispiel die Loslichkeit von
Gasen im Medium, sodass eine Verdnderung metabolischer Vorgéange nicht auszuschliefen
ist. Zudem konnte bei den angesprochenen Versuchen, keine vollstdndige Trennung von
Zellen und Kulturmedium erfolgen [4, 1].

Tests mit einem druckbeaufschlagten Reaktor haben gezeigt, dass fiir einen Seitenwechsel
des Mediums innerhalb einer Spiralstruktur mit einer Kanalgeometrie von 19 x 60 um
auf einer Liange von 7 mm 3,1 bar Uberdruck auf dem Reaktor benétigt werden. Der da-
bei von der Spritzenpumpe ausgehende Volumenstrom fiir die Transferfliissigkeit betrug

50 uL/min, was ausgehend von diesem Volumenstrom einer Reynoldszahl von 42 entspricht
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und mit den Ergebnissen aus Abbildung 49 kongruent ist. Die Bandbreiten am Eingang
in die Spirale zeigten aber auf, dass das Eingangsverhéiltnis bei den Versuchen mit dem
Druckreaktor ca. 1 zu 4 ist. Im Ergebnis bedeutet dies aber einen geringeren Durchsatz
an Mikroorganismen fiir anschliekende Analysen. Ob fiir ein geringeres Finlaufverhiltnis
von zum Beispiel 1 zu 2 ein hoherer Druck oder ein kleinerer Volumenstrom seitens der
Spritzenpumpe zielfiihrend ist, muss in zukiinftigen Fragestellungen geklirt werden. Da
die Anschlussbedingungen hinsichtlich Schlauchlange und -durchmesser die Gleichen wie
bei Versuchen nur mit Spritzenpumpen waren, ist eine ndhere Betrachtung durch even-
tuelle zusédtzliche Druckverluste seitens der Versuchsbedingungen nicht notwendig. Beim
Design erfolgte eine Optimierung der Einlaufsituation beider Eingénge in die Spirale, so-
dass Druckdifferenzen zwischen den beiden Einldssen ausgeschlossen werden kdnnen. Somit
kann davon ausgegangen werden, dass aufgrund des Fehlens von Luft innerhalb der Sprit-
ze, im Gegensatz zum Reaktor, eine geringere Kompressibilitit vorliegt. Die Moglichkeit,
die Stromungssituation mit Hilfe einer pulsfreien Mikropumpe zu garantieren, wire eine

weitere Option, welche bei zukiinftigen Untersuchungen bedacht werden sollte.

Die Validierung der Ergebnisse, insbesondere bei der Partikelfokussierung, anhand der
gewidhlten Methode sollen im Folgenden etwas ausfiihrlicher diskutiert werden. Die Band-
breite wurde auf zweierlei Arten bestimmt. Zum Einen wie in der Literatur etabliert bei
der Hilfte des Maximums (HdM) und zum Anderen bei einem Fiinftel (FdM), wie in den
weiter oben angefiihrten Diagrammen zu finden. Der Grund hierfiir ist, wie schon bei der
Beschreibung des Fliissigkeitsverhaltens, dass fiir eine exakte Beschreibung der Bandbrei-
te eine vollstdndige Trennung von Organismen und Ursprungsmedium sicherzustellen ist.
Dies gilt vor allem, wenn das etablierte Filtrationsverfahren, wie aus Abschnitt 7.1 be-

kannt, ersetzt werden soll.

Dabei folgen die grofseren Partikel bis zu einer Reynoldszahl von ca. 75 den theoretisch
vorhergesagten Ergebnissen bei einer Einschriankung auf die HdM, siehe Abbildung 54 a.
Bei einer Stromungsgeschwindigkeit oberhalb dessen ergibt diese Bestimmung der Band-
breite eine minimale Linge von 0,6 mm. Zuriickzufiihren ist dies darauf, dass aufgrund der
starken Eingangskriimmung und den damit verbundenen Deankriften bereits zu Beginn
des Kanals eine Fokussierung stattfindet. Dabei schliefst eine Bestimmung der Bandbreite
bei der Hilfte des Maximums die noch nicht fokussierten Partikel nicht mit ein und stellt
so ein nicht exaktes Ergebnis dar. Dieser Effekt wird bei einer Eingrenzung innerhalb eines
Fiinftel der maximalen Intensitéit nicht beobachtet und somit wird die minimale Lénge zur
Fokussierung hier mit 3 mm festgelegt, was im gleichen Bereich liegt wie bei Martel und

Toner fiir ein Verhéltnis von 0,5 bei 2 -fachen Partikeldurchmesser [76].
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(b)

(a)
(c) (d)

Abbildung 53: Fluoreszenzaufnahmen der Partikel und des Fluides bei den Léngen 3,1
mm (im Bild oben) und 7 mm (im Bild unten) fiir die Reynoldszahlen 42
und 75
(a) Calcein (griin) und 3,2 um (rot) gemeinsam bei Re 42
(b) 3,2 pm (rot) und 2 um (griin) gemeinsam bei Re 42
(c) Calcein (griin) und 3,2 pm (rot) gemeinsam bei Re 75
(d) 3,2 pm (rot) und 2 pm (griin) gemeinsam bei Re 75

Eine weiterer Unterschied zwischen der Betrachtung von HAM und FdM ergibt sich bei
den kleineren Partikeln in Abbildung 54 b. Diese werden mit ansteigender Geschwindigkeit
zu Beginn nach aufsen transportiert wonach sich die minimale Léinge vergrofert. Im Allge-
meinen verkiirzt sich die notwendige Lange mit steigender Geschwindigkeit, in diesem Fall
aber wird die Migrationslinge der Partikel zur Innenseite erhéht, sodass auch die mini-
male Kanallinge zur Fokussierung ansteigt. Dieses bleibt bei einer Betrachtung von FdM

unberiicksichtigt und gibt allgemein eine gréfsere und konstant gleiche Kanallinge wieder.
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Abbildung 54: Vergleich zwischen der Partikelfokussierung einer Begrenzung bei 50 %
der maximalen Intensitdt (HdM) fiir Partikeldurchmesser von 3,2 um
W und 2 pym (b) W und 20 % (FdM) fiir Partikeldurchmesser von 3,2
pm O und 2 pm (b) N bei einer Kanalldnge von 7. Die theoretischen
Kanalldngen sind nach Martel und Toner [76] berechnet (—).

Der mit Fluoreszenzmikroskopie ermittelte Fokussierungseffekt von Partikeln und dem Ver-
halten von Fluiden bringt noch weitere Einschrankungen mit sich. Und zwar die Tatsache,
dass trotz Fokussierung meist nur eine 90 -prozentige Separation vorliegt, wenn die Partikel
an den Ausgingen gesammelt und ausgewertet werden. Neben der schon diskutierten Aus-
wertung des Spektrums ist dessen Aufnahme per Fotografie oder auch die unvollstindige
Einfarbung von Zellen oder Partikeln ein Grund dafiir. Die Parameter fiir die Bildaufnah-
men bewegen sich dabei in einem Bereich von 250 ms bis zu drei Sekunden, bei der nur
eine oder bis zu 300 iibereinandergelegte Aufnahmen ausgewertet werden. Somit muss fiir
eine praktische Anwendung eine Validierung erfolgen, da auch bei einem Verhéltnis von 1
zu 6 keine vollstindige Trennung von Medium und Organismen erfolgen konnte [4]. Dies

ist fiir eine Quantifizierung intrazellulirer Metaboliten aber unerlisslich.

Bei Mikrokanélen aus PDMS wurden Deformationen bei druckgetriebenen Stromungen
festgestellt. Die bei der vorliegenden Arbeit verwendete Verbindung aus Borosilikatglas
und Silizium wird bei den auftretenden Driicken innerhalb der Versuche ebenfalls Verfor-
mungen durchlaufen. Ein weiteres Problem bei der Implementierung von Mikrostrukturen
in die Analyse von mikrobiellen Fermentierungsprozessen liegt in der Tatsache, dass schon
kleinere Verunreinigungen innerhalb des Kanals dazu fiihren, dass die Stromlinien umge-
lenkt werden. Dabei hat sich vor allem der Einlauf- und auch der Auslaufbereich als beson-
ders problematisch gezeigt. So blockierten Verunreinigungen in Form von Staubpartikeln

und Fasern sehr leicht bei der ausgangsseitigen Trennung der beiden Stréme und verdn-
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Abbildung 55: Position und Breite des Fluoreszenzbandes der Partikel mit Durchmessern
von 3,2 ym M und 2 pm [ sowie des Fluides bei Eingangsverhéltnissen
von 1:1eund 1:2 0nach 3,1 mm Kanallinge bei einer Reynoldszahl
von 42 (a) und 7 mm bei einer Reynoldszahl von 75 (b)

derten so die Stromungsbahnen der Fluide und der Partikel. Die Spiilung der Kanéile zur
Entfernung der Verunreinigungen gestaltete sich bisweilen schwierig bis erfolglos, sodass
die einmal verdreckten Mikrostrukturen nahezu unbrauchbar fiir die Versuche waren. Dies
stellt somit ein Problem bei der Einbindung von Mikrosystemen in die Schnellprobennah-

men dar, da sich das Handling zur Vermeidung von Verschmutzungen schwieriger gestaltet.

Die kontinuierliche Probennahme per Spiralstruktur und das Verhéltnis der Probe zur
Transferfliissigkeit von 50 % bedeuten bei einer Reynoldszahl im Bereich von 42 — 80 einen
Volumenstrom von 30 — 60 pL/min. Eine Aufbereitung der Proben nach dem Schema der
automatisierten Schnellprobennahme entfillt hierbei als Option, sodass eine Notwendig-
keit zur online Analytik entsteht. Neben der Problematik des Zellaufschlusses innerhalb
des Mikrosystems stellt sich die Frage nach einer geeigneten Analysemethode fiir intrazel-
luldre Metaboliten. Tests, welche die Moglichkeiten einer optischen Analyse mittels Nah-
feldinfrarotspektroskopie (NIR) anhand eines ATR Spektroskops im Institut fiir Techni-
sche Biokatalyse der TUHH durchgefiihrt wurden, haben gezeigt, dass die Konzentrationen
der intrazelluldren Aminosiuren zu gering sind, um daraus Ergebnisse zu generieren. Die
angeregten Wassermolekiile der Losung resultieren in einem starken Grundrauschen der

Messung und verhindern so die Messung der geringen Konzentration von geldsten Stoffen.
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8 Zusammenfassung und Ausblick

8.1 Diskontinuierliche Probennahme

Bezugnehmend auf die eingangs vorgenommene Zielsetzung der vorliegenden Arbeit, die
Anlage zur automatisierten Schnellfiltration (RSU) fiir verschiedene Kultivierungsszenari-
en und -einfliisse zu optimieren und anzupassen, soll nun eine Zusammenfassung erfolgen.
Dabei wird aufgefiihrt, welche Phianomene auf diesem Weg untersucht wurden, genauso
wie und ob diese mit der Anlage unter der Pramisse einer verldsslichen und genauen Be-
stimmung intrazelluldrer Metaboliten bewdaltigt werden kénnen. Dabei soll als erstes auf
die Ionenstérke eingegangen werden, welche fiir die benttigte Waschlésung im Rahmen der
Filterkuchenwaschung unabdingbar ist. Im Verlauf einer Kultivierung iiber einen lédngeren
Zeitraum mit steigender Biomasse und einer weiterfiihrenden Fiitterung sowie einer Pro-
duktion von Sekunddrmetaboliten, wie zum Beispiel Aminosduren, verédndert sich dieser
Parameter fortlaufend. Dies ist vor allem an einem Anstieg fiir das umgebende Medium
aufgrund der Sekretion von Metaboliten durch die Mikroorganismen erkennbar, was zu
Verdnderungen von iiber 10 % der Ionenstérke fithren kann. Bolten et al. [11] hatten be-
reits festgestellt, dass Unterschiede zwischen Waschlosung und Fermentationsbriihe iiber
diesem Wert Verluste intrazellularer Metaboliten provozieren.

Das bedeutet, dass die Ionenstarke kontinuierlich angepasst werden sollte, da er sich bis-
her und auch beim Grofsteil der in der Literatur zu findenden Untersuchungen an der
Zusammensetzung des Ausgangsmediums orientiert. Die Schwierigkeit liegt jedoch nicht
in der Messung der elektrischen Leitfdhigkeit und der anschliefenden Rechnung, sondern
in der Tatsache, dass sich die Leitfahigkeitsmessung durch die vorhandene Biomasse be-
einflussen ldsst. Dies geschieht durch eine Verdnderung und Anpassung der Zellwand an
die Umgebung und kann den gemessenen Wert um bis zu Faktor 5 geringer erscheinen las-
sen. Auferdem miisste eine dynamische Regelung der Salzkonzentration der Waschlésung
integriert werden, um diese regelméfig an die Verhéltnisse im Reaktor anzupassen.

Als néichstes wurde festgestellt, dass Fermentationen mit héheren Biomassen und der Pro-
duktion von Metaboliten mit einem erhéhten Schaumanteil von bis zu 60 % in der Fermen-
tationsbriihe einhergehen kénnen. Dieser Schaum fiihrt bei gew6hnlichen Probenentnah-
men aus dem Reaktor und im selben Mafe auch bei der automatisierten Schnellfiltration
zu einer Reduktion des Fliissigkeitsanteils in der Probe. Durch die ebenfalls einhergehende
Reduktion der Waschlosung erhoht sich das Waschverhaltnis zwar, was eine bessere Filter-
kuchenwaschung bedeuten wiirde. Jedoch kann der Luftanteil in der Probe zu fehlerhaften
Ergebnissen fiihren, da die bestimmten intrazelluliren Metaboliten durch nicht bestimm-

bare Biomassen verfilscht werden konnten, da die Biomasse auf die Menge des Mediums im
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Filtrat bezogen bestimmt wird. Daraufhin wurde eine Analyse dieser Stromungssituation
in der Probenentnahme vorgenommen, was schlieklich zu einer Modifikation der Anlage
fiihrte. Die Modifikation beruht auf einer Reduzierung des Luftanteils in der Probenent-
nahme durch eine zusatzlich eingespeiste Mischlosung mit gleicher Ionenstirke. Durch
diese Mischung wurden neben der eingeschlossenen Luft, die Probengréfe und der Ein-
fluss von chemischen Antischaummitteln als Filtrationswiderstinde verringert, sodass eine
verldsslichere Biomassenbestimmung anhand der Fliissigphase in der Probe bei htheren
Biomassekonzentrationen realisiert werden konnte, ohne die bisherige Probennahmedauer
von 5 Sekunden zu iiberschreiten.

Nach dem Umbau der Anlage wurde die Modifikation getestet und im Anschluss bei Kulti-
vierungen zweier C. glutamicum Stdmme dem bisher etablierten Aufbau gegeniibergestellt.
Anhand der Kriterien der Probenvolumina und der Filterkuchenwaschung bei unterschied-
lichen Fermentationsstadien konnte gezeigt werden, dass die Modifikation zu einem gerin-
geren Anteil an Restmedium auf dem Filter hauptséichlich in Situationen hoheren Schaum-
aufkommens und in Stagnationsphasen fiihrt. Dabei kann der Unterschied zur etablierten
Methode bis iiber 30 % betragen. Zudem konnte in Einklang mit der Literatur besté-
tigt werden, dass eine Erh6hung des Waschverhéltnisses keine verbesserte Filterkuchenwa-
schung ermdoglicht, also groftenteils eine Verdrangungswésche stattfindet und die minimal
mogliche Restkonzentration an Medium 2 bis 3 % nicht unterschreiten kann. Durch die
Modifikation wird aber aktiv die Probengréfe aus dem Reaktor minimiert, was zu dem
héheren Waschverhéltnis fiihrt. Bei einer Reduzierung eben dieses Verhéltnisses wird auch
eine weitere Reduzierung der Filtrationsdauer moglich. Dies sollte im weiteren Ausblick
fiir die Anlage umgesetzt werden, um der Anlage eine breiteres Anwendungsspektrum zu
ermoglichen. Um eine abschliefsende Aussage zur gleichbleibenden Qualitdt der Proben-
nahme bei hoheren Biomassekonzentrationen und verschiedenen Fermentationszenarien
treffen zu konnen, wurden intrazellulire Konzentrationen verschiedener Aminoséuren be-
trachtet. Dabei konnte festgestellt werden, dass die Ergebnisse von etabliertem set - up
und Modifikation in den meisten Probenahmen zu mehr als 80 % tibereinstimmen. Die
vorab aufgestellte Theorie, dass sich die Ergebnisse systematisch aufgrund der Schaum-
problematik im urspriinglichen Aufbau verfilschen lassen, konnte somit nicht bestéitigt
werden. Lediglich bei einigen Aminosduren wurden grofsere Unterschiede festgestellt, wel-
che auf die jeweiligen Eigenschaften der Aminosduren zuriickfiihrbar sein sollten und ihre
Wechselwirkungen mit den verwendeten Filtermedien. Was anhand der Modifikation je-
doch positiv beeinflusst werden kann. Trotzdem sollte den ersten Hinweisen nachgegangen
werden, nach denen sich die Verluste der Metaboliten bei der durchgefiihrten Extraktion
etwas hoher darstellen als bislang angenommen. Anschlieffend erfolgte eine metabolische

Untersuchung beider Stimme auf Basis der bestimmten intrazelluliren Aminosduren, um
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eine Aussage iiber die beide Organismen unterscheidende genetische Modifikation treffen zu
konnen: die verstirkte Produktion der Aminoséure Lysin bei LC 298. Zudem konnten bei
der Analyse der intrazelluldren Stoffe Riickschliisse iiber die Einfliisse und Verédnderungen
in den Fermentationsbedingungen gezogen werden, was eine Anwendung der Anlage zur
systematischen Untersuchung intrazelluldrer Stoffwechselvorginge und Metabolitenpools

weiter unterstreicht.

8.2 Kontinuierliche Probennahme

Ist die voran beschriebene Anlage auch noch so wichtig fiir die Quantifizierung intrazellu-
larer Metaboliten, hat sie dennoch ihre Unzuldnglichkeiten. Zum Beispiel die Diskontinui-
tat der Daten, gefolgt von mdoglichen Einschrankungen bei der dagegen sehr aufwendigen
Extraktion und Bestimmung der intrazellularen Stoffe. Aufbauend auf vorliegenden Li-
teraturdaten fiir die Partikelfokussierung und der Fluidmanipulation in Mikrosystemen
wurde die Spiralform als geeignetste Form fiir das angestrebte Ziel einer kontinuierlichen
und vollstdndigen Trennung von Fermentationsmedium und Bakterien herausgearbeitet.
Die Datenlage zur Partikelfokussierung in solch einer Geometrie ist breiter und vollstan-
diger als zur Fluidmanipulation. Es wurde deshalb ein eine Datenbasis und Moglichkeit
zur Beschreibung fiir das kontrollierte Bewegen einer Fliissigkeit innerhalb eines Mikroka-
nals erarbeitet und im Anschluss die Parameter fiir beide Phinomene in einer Geometrie
iibereingebracht, um eine Separation zu ermoglichen. Der wichtigste Parameter fiir eine Fo-
kussierung ist der von Partikeldurchmesser zu hydraulischem Radius (a/Dh), der es ermog-
licht, oberhalb des Grenzwertes von 0,07 eine Fokussierung auf mindestens den 3,8- fachen
Partikeldurchmesser zu erreichen. Auf beide, also auf Fluid und Partikel, wirkt das Ver-
héltnis von Kanalhthe zu Kanalbreite (H/W). Es trennt innerhalb der Fluidmanipulation
die gewollte Vermischung von zwei Fliissigkeiten und den provozierten Seitenwechsel, wenn
das Verhiltnis von 1 iiber- oder unterschritten wird, bestimmt aber gleichzeitig auch die
Lange des Kanals fiir den Seitenwechsel mit abnehmendem Wert. Gleichermafsen bewirkt
es eine Fokussierung, je kleiner das Verhéltnis desto geringer die notwendigen Scherkrafte.
Werden die Scherkrifte kleiner, folgt eine notwendige Erh6hung der Stromungsgeschwin-
digkeit, welche wiederum den Bereich einer stabilen Fokussierung vermindert. Weiterhin
wird die Position durch die Stromungsgeschwindigkeit indirekt beeinflusst, da jene auf
das Kréiftegleichgewicht einwirkt, welches an den Partikeln oder Organismen ansetzt und
die gerichtete Bewegung initiiert. Dies wird schlussendlich noch durch die Kriimmung der
Spiralstruktur beeinflusst. Nach allen Voriiberlegungen wurde eine Spiralstruktur einer
Geometrie mit hydraulischem Durchmesser von 28,6 pum bei einem H/W von 0,3 und ei-

ner Kriimmung von 0,0242 gefertigt, um Partikel im Gréfenbereich von 2 - 3,2 um zu
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fokussieren und aus dem Fermentationsmedium zu separieren.

Mit Hilfe dieser Geometrie konnte eine Modifikation aus der von Sudarsan et al. [103]
aufgestellten linearen Beziehung fiir das radiale Verhalten von Fluidelementen iiber die
Kanalbreite erarbeitet werden, die eine Vorhersage eines Seitenwechsels moglich macht.
Die optimale Kanalldnge fiir einen bestmoglichen Switch ldsst sich somit anhand der ein-
heitenlosen Reynoldszahl vorhersagen. Es konnte zudem gezeigt werden, dass eine Variation
der Eingangstrome zueinander die Separation von Medium und Partikeln weiter optimiert.
Uber die Verkniipfung der Ergebnisse des Fluidverhaltens und der theoretischen Kanal-
lange fiir die Partikelfokussierung kann nun vorab eine Aussage dariiber getroffen werden,
inwiefern sich eine Separation bestimmter Partikelgrofien innerhalb einer vorgegebenen
Spiralgeometrie ausgehend von einer Stromungsgeschwindigkeit realisieren lisst. Was pra-
diktiv hier fiir sphérische Partikel einer Grofe von 3,2 pm gezeigt werden konnte und
sich in den Versuchsergebnissen bestétigte. So ist eine Fokussierung anhand des aus der
Literatur bekannten Grenzwertes von 0,07 moglich, eine Fokussierung bei gleichzeitiger
Separation aus dem Ursprungsmedium ldsst sich aber erst bei einem hoheren Wert von
0,113 zeigen. Weiterhin konnte anhand der Ergebnisse gezeigt werden, dass eine bisher als
Defokussierung betrachtete Aufweitung des Partikelbandes mit zunehmender Stromungs-
geschwindigkeit eher eine Verschiebung des Schwerpunktes eben jenes Fluoreszenzbandes
darstellt und eine Positionsverschiebung stattfindet, welche ebenfalls fiir eine Trennung
von Medium und Partikeln von Bedeutung ist, da sie die minimal notwendige Kanallédnge
zur Fokussierung beeinflusst. Als minimale Kanallédnge fiir eine Fokussierung von Parti-
keln mit einem Grenzwert von 0,113 und einem Switch der Ursprungsfliisigkeit kann auf
Basis der Ergebnisse bei 3 mm festgelegt werden, wenn die einflieflenden Stréme in einem
Verhéltnis von eins zu zwei stehen. Dabei sollte aber auf eine Strémungssituation und
Geometrie geachtet werden, welche am Ausgang eine Deanzahl von 10 bewerkstelligt, um
ein erneutes Defokussieren zu unterbinden. Somit erscheint eine schnelle Separation von
Medium und Organismen fiir Stoffwechseluntersuchungen umsetzbar.

Was als letzte Uberlegung und Testergebnis dem Ganzen noch gegeniiber steht, ist die
Tatsache, dass eine Druckbeaufschlagung des Fermenters oder Reaktors notwendig ist, um
eine dauerhafte gleichférmige Stromung zu gewihrleisten. Ist dies gew#hrleistet, ist eine
Integration in die bestehende Schnellprobenanlage méglich. Zu beachten ist dabei das die
Parameter so gewidhlt werden, dass der notwendige Druck den der realisierbaren Unter-
druckentnahme aus dem Bioreaktor innerhalb der Anlage nicht iibersteigt, siech Korrelation
Druck iiber die Reynoldszahl in 52.

Eine zukiinftige Weiterentwicklung sollte dennoch die Aufgabe haben, einen Weg zu finden,
einen kontinuierlichen Strom aus einem Bioreaktor zu entnehmen, ohne die Kultivierungs-

situation hinsichtlich der Gasloslichkeit zu beeinflussen.
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