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Kurzreferat

Die Entwicklung und Verbesserung biotechnologischer Prozesse gehoren zu den zen-
tralen Mafinahmen zum Erreichen der Ziele des européischen griinen Deals von
2019. In der vorliegenden Arbeit werden mit der Herstellung von Biopolymeren und
der Produktion von Grippeimpfstoff zwei biotechnologische Anwendungsbeispiele
betrachtet. Ein besonderer Fokus liegt dabei auf der Entwicklung und Anwendung
von Multiskalen-Modellen. Mit der Multiskalen-Modellierung ist es moglich, die
unterschiedlichen Detailebenen eines Prozesses in einem Ansatz zu verkniipfen und
so die Verwendungsmoglichkeiten sowie den Informationsgehalt von mathematischen
Modellen zu steigern.

Im ersten Teil der Arbeit werden Multiskalen-Modelle fiir die Herstellung von Poly-
hydroxyalkanoaten (PHAs) in Cupriavidus necator entwickelt und mithilfe eigens
durchgefithrter Experimente kalibriert und validiert. PHAs sind Biopolymere, die in
einem mikrobiellen Prozess aus biobasierten Rohstoffen hergestellt werden kénnen
und stellen demzufolge eine Alternative zu erdolbasierten Polymeren dar. Dariiber
hinaus degradieren PHAs riickstandsfrei unter natiirlichen Bedingungen und sind so-
mit keine Belastung fiir unsere Okosysteme. Trotz der vielen Vorteile ist der Anteil an
industriell produzierten PHAs noch immer gering, da deren Herstellung im Vergleich
zur Produktion von konventionellen Polymeren relativ teuer ist. Ein wesentliches Ziel
ist demzufolge die Kostenreduktion, beispielsweise durch den Einsatz von kostengiins-
tigen Rest- oder Abfallstoffen als Substrate. Dartiber hinaus ist es wiinschenswert,
auf den finalen Verwendungszweck angepasste Polymere durch gezielte Einstellung
von Prozessparametern zu produzieren.

Mithilfe der in dieser Arbeit entwickelten Multiskalen-Ansétze fir die zwei Beispiel-
polymere Poly-(3-hydroxybutyrat) (PHB) und Poly-(3-hydroxybutyrat-co-3-hydroxy-
valerat) (PHBV) ist es méglich, sowohl die Produktivitit als auch Zusammensetzung
und Kettenlingenverteilung der Polymere nach Anderung ausgewdihlter Prozesspara-
meter in silico zu untersuchen. Damit wird ein wichtiges Werkzeug zur Verfiigung
gestellt, um die beiden vorab definierten Ziele, Kostenreduktion und mafigeschnei-
derte Biopolymerproduktion, zu erreichen.

Beim PHB-Produktionsprozess werden mit Fruktose und Acetat zwei Kohlenstoftf-
quellen genutzt, die hdufig in Reststoffen aus der Lebensmittelindustrie vorkommen.
Durch die Kopplung eines hybrid kybernetischen Ansatzes mit einer Polymerisie-
rungskinetik kann die Dynamik der Produktkonzentration und die Verdanderung
der Kettenldngenverteilung in einem Ansatz beschrieben werden. Dabei werden die
Einfliisse der Sauerstoffverfiigharkeit und Kohlenstoff-zu-Stickstoff-Verhaltnisse auf
die Produktivitat und Kettenlangenverteilung untersucht.

Fiir die Produktion des Copolymers PHBV wird ein Fed-Batch-Prozess unter Verwen-
dung von Fruktose und Propionsédure untersucht und ein entsprechendes Multiskalen-
Modell entwickelt. Der Anteil an 3-Hydroxyvalerat (HV) im PHBV Copolymer
ist dabei eine wichtige Kenngrofie, denn durch Steigerung dieses Anteils kann die
Flexibilitdt im Vergleich zu PHB erhoht und das Prozessierungsfenster bei der Weiter-
verarbeitung vergrofiert werden. Als relevante Prozessgrofien werden die Zuflussrate
fir Propionsdure und der Kohlenstoffdioxidgehalt im Abgas betrachtet. Mithilfe des




Multiskalen-Ansatzes wird der Einfluss dieser Prozessgrofien auf die Polymerausbeute
und -zusammensetzung sowie Kettenlangenverteilung untersucht.

Im zweiten Teil der Arbeit wird ein Multiskalen-Modell fiir den Influenza-A-Impfstoff-
Prozess entwickelt. Die Produktion von Influenza-A-Viren (IAVs), welche einen we-
sentlichen Bestandteil von aktuellen Grippeimpfstoffen bilden, wird vermehrt mit
Zellkulturen als Produktionssystem umgesetzt. Die Steigerung der Virusausbeute
bei Verwendung von Zellkulturen ist ein zentrales Ziel, um plotzlichem Mehrbedarf
an Grippeimpfstoff flexibel gegeniiber treten zu kénnen. Genetische Modifikation
ausgewéhlter Schliisselfaktoren der Wirtszellen (sogenannter Wirtszellfaktoren) ist
eine Moglichkeit dieses Ziel zu erreichen. Die hier betrachteten Genverédnderungen
mittels lentiviraler Transduktion fithren jedoch zu einem Anstieg der Heterogenitét
der Zellpopulation. Mit einem Multiskalen-Ansatz wird es moglich, die durch geneti-
sche Modifikation erzeugte Heterogenitéit, unter Anwendung einer hochdimensionalen
Populationsbilanz zu berticksichtigen. Im Rahmen der hier entwickelten Methodologie
kann nicht nur der Einfluss von Einzelgenmodifikationen hinsichtlich der Virusaus-
beute untersucht werden, sondern auch der Einfluss von mehreren Genmodifikationen.
Damit kann auf Basis weniger experimenteller Daten ein modellbasierter Vorschlag
fiir vorteilhafte Kombinationen von genetischen Verdnderungen gemacht werden.
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Abstract

The development and improvement of biotechnological processes are central measures
to achieve the goals of the European Green Deal of 2019. In the present work, the
production of biopolymers and influenza vaccine are chosen to develop mathematical
models and investigate possible behavior in silico and experimentally. A special focus
is on the development and application of multiscale models. With multiscale model-
ling, it is possible to link different levels of detail in one approach, thus increasing
the usability and information content of mathematical models.

In the first part of the work, multiscale models for the production of polyhydroxyalka-
noates (PHAs) in Cupriavidus necator are developed. Those models are identified and
validated using own experimental data. PHAs are biopolymers that can be produced
from bio-based raw materials in a microbial process and thus, represent an alternative
to petroleum-based polymers. In comparison to petroleum-based polymers, PHAs are
environmentally friendly, since they degrade under natural conditions without leaving
any residue. Despite the many advantages, the microbial production of PHAs is still
relatively expensive compared to the production of conventional polymers. Therefore,
the main objective is cost reduction, for example through the use of inexpensive
residues or waste materials as substrates. In addition, it is desirable to produce
polymers that are adapted to the final application by adjusting process parameters.
With the help of the multiscale approaches developed in this work for the production of
two example polymers poly-(3-hydroxybutyrate) (PHB) and poly-(3-hydroxybutyrate-
co-3-hydroxy-valerate) (PHBV) it is possible to to investigate productivity as well as
composition and chain length distribution of the polymers after changing selected
process parameters in silico. This provides an important tool to achieve the previously
defined goals, cost reduction and tailor-made biopolymer production.

The PHB production process was investigated using fructose and acetate. These two
carbon sources are often found in residues from the food industry. By coupling a
hybrid cybernetic approach with polymerization kinetics, the dynamics of the product
concentration and the change in the chain length distribution can be described in
one approach. With that, the influences of oxygen availability and carbon-to-nitrogen
ratios on productivity and chain length distribution is examined.

For the production of the copolymer PHBV, a fed-batch process using fructose and
propionic acid was investigated and a corresponding multiscale model was developed.
PHBYV is mainly defined by the proportion of 3-hydroxyvalerate (HV), which makes
the copolymer more flexible than PHB and increases the processing window of the
polymer. The composition of PHBV can be predicted using the macroscopic model
developed here. The dynamics of the chain length distribution can be observed
through the coupling with polymerization kinetics. The inflow rate for propionic acid
and the carbon dioxide content in the exhaust gas are included as relevant process
variables. With the help of the multiscale approach, the influence of these process
variables on the polymer yield and composition as well as chain length distribution
can be investigated.

In the second part of the work, a multiscale model for the influenza A vaccine pro-
duction process is developed. Influenza A viruses (IAVs), which are an essential part
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of current influenza vaccines, is increasingly produced using cell cultures. Increasing
the virus yield when using cell cultures is a central goal in order to be able to flexibly
counteract a sudden increase of influenza vaccine demand. Genetic modification of
selected key factors of the host cells (so-called host cell factors) is one way to achieve
this goal. However, the gene modifications considered here using lentiviral transduc-
tion lead to an increase in the heterogeneity of the cell population. With a multiscale
approach, it becomes possible to account for the heterogeneity generated by genetic
modification using a high-dimensional population balance. Within the framework of
the methodology developed here, not only the influence of single gene modifications
with regard to virus yield can be examined, but also the influence of multiple gene
modifications. Using the methodology, a model-based suggestion for advantageous
combinations of genetic changes can be made on the basis of experimental data sets
after single gene modification.
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1. Einleitung

1.1. Motivation und Zielsetzung

Mathematische Modelle spielen eine wichtige Rolle bei der modellgestiitzten Analyse,
Gestaltung und Fihrung biotechnologischer Prozesse. Bei genauerer Betrachtung
sind héufig unterschiedliche Detailebenen dieser Prozesse von Bedeutung, welche
auf geschickte Weise miteinander verkniipft werden miissen, um zu handhabbaren
mathematischen Modellbeschreibungen zu kommen. Im Rahmen der Arbeit werden
Ansatze der fortgeschrittenen Multiskalen-Modellierung anhand zweier typischer
biotechnologischer Anwendungsbeispiele untersucht.

Das erste Anwendungsbeispiel beschéftigt sich mit der Herstellung von Polyhydro-
xyalkanoaten (PHAs) in Mikroorganismen. In vielen Féllen werden PHAs unter
nicht ausbalancierten Wachstumsbedingungen (z. B. Limitation von Stickstoff oder
Phosphat) als Kohlenstoff- und Energiespeicher akkumuliert [19,101, 170]. PHAs
sind Biopolymere, die je nach Zusammensetzung und Kultivierungsbedingungen
dahnliche Eigenschaften wie erdélbasierte Polymere haben konnen. Im Gegensatz
zu den erddlbasierten Polymeren sind PHAs unter natiirlichen Bedingungen biolo-
gisch abbaubar und koénnen somit einen wesentlichen Beitrag zur Reduktion der
Umweltverschmutzung durch Plastikabfalle leisten. Des Weiteren konnen sie aus
nachwachsenden Rohstoffen, Kohlenstoffdioxid sowie biogenen Rest- und Abfallstof-
fen hergestellt werden [9, 55,86, 140, 166]. Je nach Zusammensetzung des Substrates
konnen unterschiedliche Homo- und auch Copolymere gebildet werden.

Trotz aller Vorteile ist der Anteil an industriell produzierten PHAs noch immer
gering [119]. Zur Steigerung des Marktanteils von PHAs miissen zwei wesentliche
Herausforderungen iiberwunden werden. Zum einen sollten die Produktionskosten
soweit reduziert werden, dass diese ein zur konventionellen Polymerherstellung ver-
gleichbares Level erreichen. Zum anderen wére es wiinschenswert, wenn, ahnlich
wie bei den erdolbasierten Polymeren, die mechanischen und thermischen Polyme-
reigenschaften durch zielgerichtete Veranderung der Prozessbedingungen an den
jeweiligen Verwendungszweck der Polymere flexibel angepasst werden kénnten. Die
Polymereigenschaften héngen im Wesentlichen von der Zusammensetzung und Ketten-
langenverteilung der Polymere ab [163]. Zur Vorhersage der Kettenldngenverteilung
und Zusammensetzung in Abhéngigkeit der Prozessbedingungen wird im Rahmen
der Arbeit ein Multiskalen-Ansatz entwickelt, der eine Polymerisationskinetik mit
einer geeigneten mathematischen Beschreibung der metabolen Prozesse koppelt.
Dieser Multiskalen-Ansatz wird anhand der Produktionsprozesse zur Herstellung
des Homopolymers Poly-(3-hydroxybutyrat) (PHB) und des Copolymers Poly-(3-
hydroxybutyrat-co-3-hydroxyvalerat) (PHBV) aus der Gruppe der PHAs entwickelt.
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Eine wesentliche Stellschraube zur Reduktion der Kosten ist die Verwendung von
Abfall- und Reststoffen als Kohlenstoffquelle fur die Produktion von PHAs [86, 140)].
Neben unterschiedlichen Zuckern, wie Glukose und Fruktose, sind darin oft auch
kurzkettige Fettsduren, wie Essig- und Propionsdure enthalten, die einen wesentlichen
Einfluss auf die Produktbildung haben [157,181]. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit
wurde dieser Einfluss mit Hilfe definierter Substrate aus Fruktose, Acetat und Pro-
pionsaure experimentell und theoretisch untersucht. Dazu wurden unterschiedliche
erweiterte Modellierungsansatze zur Beschreibung der metabolen Prozesse entwickelt.

Das zweite Anwendungsbeispiel beschéftigt sich mit der Herstellung von Influenza-
Impfstoffen. Dabei werden in einem ersten Schritt Influenzaviren in einem Kulti-
vierungssystem produziert und dann zum finalen Impfstoff weiterverarbeitet. Die
Vermehrung von Influenzaviren in Hithnereiern gilt hierbei als klassisches Verfahren.
Zellkulturbasierte Produktionssysteme kommen allerdings immer mehr zum Einsatz,
da mit diesen leichter auf einen erhéhten Impfstoffbedarf reagiert werden kann [148].
Die Anzahl der erforderlichen Dosen hédngt dabei stark von der Entwicklung der
saisonalen Grippewelle ab. Folglich ist die Steigerung der Produktivitiat eine wesent-
liche Herausforderung bei der Verwendung von Zellkulturen zur Herstellung von
Influenza-Impfstoffen.

Forschungsarbeiten zeigen, dass genetische Veranderungen der Wirtszellen zu einer
gesteigerten Virusausbeute fithren kénnen [74,90]. Mit der Einbringung von geneti-
schen Modifikationen steigt jedoch auch die Variabilitidt zwischen den Wirtszellen, da
viele Methoden nicht zielgerichtet und nur mit unterschiedlicher Effizienz in Bezug
auf die gesamte Zellpopulation méglich sind. Mit Hilfe mathematischer Modelle kann
der Einfluss der Unterschiede zwischen den genetisch modifizierten Wirtszellen auf die
Virusausbeute untersucht werden. Zur Beschreibung der Heterogenitat in multizellu-
laren Systemen werden tiblicherweise stochastische Monte-Carlo-Ansétze verwendet,
die je nach Anwendung aber sehr rechenintensiv sein kénnen [97]. Im Rahmen der
vorliegenden Arbeit wurde ein neuartiger deterministischer Ansatz verwendet. Dessen
Ausgangspunkt ist eine detaillierte virale Replikationskinetik auf Einzelzellebene [63],
die in eine populationsdynamische Beschreibung des Gesamtprozesses einflieit. Neben
einzelnen genetischen Verdanderungen der Wirtszellen konnen auch mehrere Gene
modifiziert und mit dem hier vorgestellten Multiskalen-Ansatz im Vorfeld analysiert
werden. Somit wird die modellbasierte Auswahl geeigneter Genmodifikationen im
Hinblick auf die Produktivitat ermdglicht und damit ein Werkzeug zur Verfiigung
gestellt, welches bei der Planung von Experimenten zu Rate gezogen werden kann.
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1.2. Aufbau der Arbeit

Die folgende Arbeit besteht aus vier Kapiteln. Nachdem im ersten Kapitel die generel-
le Motivation und die wichtigsten Ziele dieser Arbeit definiert worden, behandeln die
zwei folgenden Kapitel die Produktion von PHAs und den Influenza-A-Virus (IAV)-
Impfstoffprozess. Im Kapitel vier wird schliellich ein Ausblick iiber weitere Anwen-
dungen und Entwicklungsmoglichkeiten der hier entwickelten Multiskalen-Ansétze in
biotechnologischen Prozessen gegeben.

Im Kapitel zwei werden zunachst die biotechnologischen Grundlagen fiir die Produk-
tion von PHAs erlautert. In Abschnitt 2.1 liegt dabei der Fokus auf der Darstellung
der vielfdltigen Moglichkeiten zur Beeinflussung von Polymereigenschaften. Obwohl
nicht alle Einflussméglichkeiten im Rahmen der Arbeit betrachtet werden, liefert
das Kapitel einen wichtigen Uberblick, welcher als Diskussionsgrundlage fiir die
weitere Anwendung, der in Abschnitt 2.4 und 2.5 entwickelten Modelle, genutzt
wird. Im Anschluss daran werden im Abschnitt 2.2 die experimentellen Metho-
den fiir die Erhebung der Daten im Rahmen der Produktion von PHAs erklart.
Neben der Beschreibung der Kultivierungsbedingungen fiir die Durchfithrung von
Bioreaktorexperimenten im Schiittelkolben- und Reaktormafistab mit Cupriavidus
necator (C. necator), werden vor allem Methoden zur Messung der Zusammenset-
zung und Kettenlangenverteilung mittels Fliissigchromatografie beschrieben. Die
Etablierung einer Messmethode, die die Anteile von 3-Hydroxybutyrat (HB) und
3-Hydroxyvalerat (HV) im Copolymer PHBV mittels HPLC (engl. high performance
liquid chromatography) bestimmen kann, wurde eigens fiir diese Arbeit entwickelt [46]
und ist in Abschnitt 2.2.3 beschrieben.

Im Abschnitt 2.3 werden die theoretischen Grundlagen der betrachteten Modellie-
rungsanséitze flir die Herstellung von PHAs eingefithrt. Dabei werden zunachst die
Prinzipien fiir die Entwicklung eines einfachen Prozessmodells zur Beschreibung der
Dynamik von Produkt- und Substratkonzentrationen anhand eines Beispiels gezeigt.
Ein besonderer Fokus liegt hier auf der Einfiihrung und Einbeziehung grundlegender
Enzymkinetiken, wie beispielsweise Produktinhibierung, in die Modellgleichungen.
Anschlieend werden die Grundlagen zur Entwicklung von hybrid kybernetischen
Modellen (HCMs) anhand eines Minimalbeispiels demonstriert (Abschnitt 2.3.2).
Eine Einfithrung relevanter Bausteine zur Beschreibung der Polymerisierungskinetik
von PHAs wird im darauffolgenden Abschnitt 2.3.3 gegeben.

Die Abschnitte 2.4 und 2.5 beschéftigen sich mit der Entwicklung und Anwendung
von Multiskalen-Ansétzen zur Beschreibung ausgewéhlter PHA-Produktionsprozesse.
Zunéchst wird dabei auf den am héufigsten untersuchten Vertreter aus der Gruppe
der PHAs eingegangen: PHB. Als Beispielprozess wird in Abschnitt 2.4 die PHB-
Produktion unter Verwendung von Fruktose und Acetat gewéhlt. Damit werden
zwei Kohlenstoffquellen verwendet, die haufig in Reststoffen aus der Lebensmittel-
industrie vorkommen. Fiir den genannten Prozess wird ein hybrid kybernetisches
Modell (HCM) zur Beschreibung der Produktausbeuten bei unterschiedlichen Sub-
stratzusammensetzungen und Sauerstoffverfligbarkeiten entwickelt. Dariiber hinaus
wird ein Verkniipfungsansatz dieses HCMs mit einer Polymerisierungskinetik vor-
gestellt. Mit Hilfe dieses Multiskalen-Ansatzes kann die Dynamik der Verteilung
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von Polymerketten gekoppelt an wichtige Prozessgrofien beschrieben werden. Dies
wird am Beispiel einer modellgestiitzten Analyse der Auswirkung unterschiedlicher
Kohlenstoff-zu-Stickstoff-Verhaltnisse und Sauerstoftverfiigharkeiten auf die Ketten-
langenverteilung demonstriert.

Im Abschnitt 2.5 wird die Fed-Batch-Produktion von PHBV aus Fruktose und Pro-
pionsaure untersucht. Auch fiir diesen Anwendungsfall wird ein Multiskalen-Modell
vorgestellt, welches die Kettenlangenverteilung unter Verwendung der o. g. kosten-
glinstigen Kohlenstoffquellen beschreiben kann. Im Vergleich zur Modellierung fiir
die Beschreibung des PHB-Produktionsprozesses muss bei der Modellbildung fiir
den PHBV-Produktionsprozess das Verhaltnis zwischen HB und HV berticksichtigt
werden. Dieses ist fiir die Bewertung der Produktqualitdt entscheidend, da die unter-
schiedlichen Monomeranteile im Copolymer die Polymereigenschaften mafigeblich
beeinflussen kénnen. Die Anteile an HB und HV im Polymer kénnen mit dem metabo-
len Modell zur Beschreibung der Dynamik von Substrat- und Produktkonzentrationen
bestimmt werden, welches im ersten Teil des Abschnitts 2.5 beschrieben wird. Neben
der Zuflussrate fiir Propionsédure konnte durch Analyse der experimentellen Prozess-
daten der Kohlenstoffdioxidgehalt im Abgas als charakteristische Grofle evaluiert
und fiir den Modellansatz verwendet werden. Das metabole Modell wird schliefSlich
an die in Abschnitt 2.4.4 vorgestellte Polymerisierungskinetik gekoppelt, um den
Einfluss dieser Prozessgrofien auf die Kettenldngenverteilung untersuchen zu kénnen.
In Abschnitt 2.6 werden schliefSlich die Ergebnisse beider PHA-Produktionsprozesse
restimiert, gegeniibergestellt und bewertet.

Das Kapitel 3 beschéftigt sich mit der Produktion von IAVs. Diese werden in Ab-
schnitt 3.1 zunéchst klassifiziert. Da die virale Replikationskinetik fir den in Abschnitt
3.3 verwendeten Multiskalen-Ansatz eine zentrale Rolle spielt, werden die molekular-
biologischen Vorgidnge zur Vermehrung von IAVs in Sdugerzellen in Abschnitt 3.1.2
beschrieben. Zur besseren Einordnung des hier behandelten Produktionsprozesses
wird in den Abschnitten 3.1.3 und 3.1.4 ein Uberblick iiber die Zusammensetzung
saisonaler Grippeimpfstoffe und die moglichen Produktionssysteme gegeben. Im
letzten Abschnitt wird der Einfluss ausgewéahlter Wirtszellfaktoren auf den viralen
Replikationszyklus genauer beleuchtet, da die modellgestiitzte Bewertung bzgl. der
Produktivitit nach Anderungen bzw. Einbringung von wirtszellspezifischen Genen
ein zentrales Ziel dieser Arbeit ist.

Im anschlieBenden Abschnitt 3.2 werden die erforderlichen Kinetiken zur Bildung
eines Multiskalen-Modells eingefiihrt. Zunéchst wird die Replikationskinetik von
[AV auf Einzelzellebene beschrieben. Diese Replikationskinetik kann genutzt werden,
um die Dynamik von Zell- und Virusspezies genauer zu beschreiben. Im Rahmen
dieser Arbeit erfolgte die Kopplung mit einer kontinuierlichen Populationsbilanz
fiir infizierte Zellen. Das resultierende Multiskalen-Modell ist in Abschnitt 3.2.2 be-
schrieben. Damit ist es moglich, Varianzen zwischen Zellen zu berticksichtigen, die zu
unterschiedlichen Zeitpunkten infiziert worden. Unter Hinzunahme von ausgewahlten
kinetischen Parametern der Replikationskinetik wird zusétzlich der Einfluss von
genetischen Modifikationen auf die Virusausbeute beriicksichtigt.

Im Abschnitt 3.3 liegt der Fokus auf der Analyse des Einflusses von Genmodifikatio-
nen auf den TAV-Impfstoffproduktionsprozess. Dafiir wird zunéchst eine allgemeine
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Methodologie fiir die Bewertung des Einflusses von genetisch verédnderten Zelllinien
auf Produktausbeuten vorgestellt. Der Nutzen der Methodologie wird anschlieflend
am Anwendungsbeispiel der IAV-Impfstoffproduktion demonstriert. Dabei spielt das
zuvor beschriebene Multiskalen-Modell eine zentrale Rolle, denn durch dieses wird
es moglich, die durch genetische Modifikation entstandene Variabilitat innerhalb der
Zellpopulation zu beriicksichtigen. Neben einzelnen Genmodifikationen werden auch
Mehrfachgenmodifikationen in Zellkulturen hinsichtlich der theoretisch méglichen
Virusausbeute untersucht.

In dem letzten Kapitel wird ein Ausblick tber zukiinftige Anwendungen von Multiskal-
en-Ansétzen fiir die behandelten biotechnologischen Beispielprozesse gegeben.

Alle wahrend der Promotion entstandenen Artikel sind nachfolgend nach Anwen-
dungsbeispielen geordnet und zusammengefasst. Die eigenen Beitréage sind jeweils in
runden Klammern angegeben.
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2. Produktion von
Polyhydroxyalkanoaten

2.1. Biotechnologische Grundlagen

Im européischen Wirtschaftsraum werden jahrlich 49.1 Mt verarbeitete Kunststoffe
benotigt [130]. Dabei bendtigen die sechs grofiten européischen Léander, darunter
Deutschland, bereits 70 % dieses Bedarfs. Die drei grofiten Sektoren in denen Kunst-
stoffe benétigt werden, sind die Verpackungsindustrie, das Baugewerbe und der
Automotiv-Bereich. Hier werden vor allem Polyethylen und Polypropylen verarbeitet.
Diese zwei Gruppen von Thermoplasten lassen sich sehr flexibel verarbeiten und
zeichnen sich insbesondere durch Eigenschaften wie gute Gasdurchlassigkeit und
Wasserbarrierefunktion aus, welche besonders im Verpackungsbereich von hoher
Wichtigkeit sind. Beide Polymertypen werden aus Kohlenstoffverbindungen herge-
stellt, die aus Erdol oder Erdgas gewonnen werden. Die hohe Bestandigkeit gegeniiber
Umweltfaktoren ist eine weitere vorteilhafte Eigenschaft dieser konventionellen Poly-
mere. Gelangen diese jedoch in die Umwelt, kénnen sie durch die hohe Persistenz
nicht durch Mikroben abgebaut werden und unterliegen somit keinerlei Zerfall. Einzig
UV-Strahlung sorgt fiir die Kettenspaltung der Polymere, was zur Entstehung von
Mikroplastik fithrt. Grofle und kleine Plastikpartikel in unterschiedlichsten Habitaten
unserer Welt sind nicht nur fiir das dort anséssige Tier- und Pflanzenreich ein ernstes
Problem, sondern auch fiir die Menschheit selbst [58,70]. Neben der schwerwiegenden
Umweltbelastung wird die Produktion von sogenanntem konventionellem Plastik,
durch die Knappheit fossiler Rohstoffe, zu einer immer grofleren Herausforderung.

Aus diesem Grund wurden in den letzten Jahrzehnten Produktionsprozesse fiir eine
Reihe biobasierter Alternativen entwickelt und vorangetrieben [113]. Von diesen Al-
ternativen sind jedoch nicht alle unter natiirlichen Bedingungen degradierbar. Neben
thermoplastischer Stérke bildet die Gruppe der PHAs eine Ausnahme, da diese unter
verschiedensten Bedingungen biologisch degradiert werden kann (Tabelle 2.1). Dieser
lineare Polyester ist, ebenso wie Polyethylen und Polypropylen, ein Thermoplast
und zeichnet sich neben seiner Degradierbarkeit durch eine gute Biokompatibilitét
aus. Des Weiteren sind PHAs nicht-toxisch und kénnen aus einer ganzen Reihe
von nachwachsenden Rohstoffen, Reststoffen oder sogar COs produziert werden.
Strukturell werden PHAs entsprechend ihrer Seitenkettenlédnge in kurzkettige (3-5),
mittelkettige (6-14) und langkettige Polymere (>15) eingeteilt [107]. Ein besonders
gut untersuchter Vertreter aus der Gruppe der PHAs ist das Homopolymer PHB,
welches aus HB Monomeren besteht. Neben der Produktion von Homopolymeren ist
es je nach Substratzusammensetzung moglich Copolymere in zufélliger oder block-
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Tabelle 2.1.: Abbauverhalten biobasierter Polymere [113].

Kontrollierte Bedingungen Umweltbedingungen
Industriell ~Anaerob  Haushalt | Ozean Frischwasser Anaerob  Bodden
50-70 °C  50-54 °C 28 °C 30 °C 21 °C 35 °C 25 °C
PLA v v
PHB v v v v v v v
PBS v
TPS v v v v v v v

Legende: PLA, Polymilchsédure; PHB, Polyhydroxybutyrate; PBS, Polybutylensuccinat;
TPS, thermoplastische Starke

weiser Anordnung zu erzeugen, wodurch eine Erhohung der Prozessierbarkeit des
Rohstoffs erreicht wird [122].

In den folgenden Absédtzen werden zunéchst die generellen biologischen Vorgénge
zur Produktion von PHAs erklért. Anschliefend wird auf die Vielseitigkeit bei der
Herstellung von PHAs sowie mogliche Einflussparameter eingegangen. Weiterhin wird
eine Auswahl von industriell hergestellten PHAs charakterisiert und ein Uberblick
der Forschungsaktivitdt der letzten Jahrzehnte, mit Fokus auf der Entwicklung und
Verwendung mathematischer Modelle, gegeben.

2.1.1. Herstellung von Polyhydroxyalkanoaten

Die Herstellung von PHAs kann chemisch, in Pflanzen oder mikrobiell erfolgen [107].
Beispielsweise kann bei der chemischen Polymerisation zur Herstellung von PHB
entweder 4-Hydroxybutyrate durch Kondensation polymerisieren oder es erfolgt eine
Ringo6ffnungspolymerisation von -Butyrolacton [142,168]. Alternativ kénnen PHAs
auch in gentechnisch-veranderten Pflanzen wie Flachs synthetisiert werden [26,176].
Die mikrobielle Fermentation ist die verbreitetste Art PHAs zu produzieren [159].
Derzeit sind ca. 300 Bakterien bekannt, die in der Lage sind PHAs zu synthe-
tisieren und intrazellular in sogenannten Granula, auch Carbosome genannt, zu
speichern [107]. Der am héufigsten untersuchte und auch industriell verwendete
Stamm ist C. necator, welcher auch in dieser Arbeit verwendet wird. PHAs dienen
als Kohlenstoff- und Energiespeicher, welche haufig unter limitierten Wachstums-
bedingungen gebildet werden. Faktoren, die die Bildung von PHAs katalysieren,
sind u.a. Limitierungen des Stickstoffs, Phosphats, der Spurenelemente oder des
Sauerstoffs im Medium [19,69,101,170].

Die Biosynthese fiir den am besten untersuchten Vertreter PHB kann in drei wesent-
liche Reaktionen eingeteilt werden [28] (siehe auch Abbildung 2.1):

1. Zwei Molekiile Acetyl-CoA reagieren mittels S-Ketothiolase (PhaA, BktB) zu
Acetoacetyl-CoA.

2. Die Acetoacetyl-CoA-Reduktase reduziert Acetoacetyl-CoA und bildet das
Monomer (R)-3-Hydroxybutyryl-CoA.
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3. Das Monomer wird in einer weiteren enzymatischen Reaktion an der PHA
Synthase (PhaC) an eine Polymerkette angefiigt.

Neben der Akkumulation von PHB ist der Wildtyp von C. necator in der Lage
noch weitere Polymere mit einem Anteil kurzer Seitenketten zu produzieren. Die
Art der verfiigharen Monomere, hiangt von der externen Kohlenstoffquelle ab. Zum
einen kann durch 4-Hydroxybuttersiaure als Kohlenstoffquelle im Medium Poly-(4-
Hydroxybutyrate) erzeugt werden [27,164]. Bei Aufnahme einer Kohlenstoffquelle
mit ungerader Anzahl an Kohlenstoffatomen kénnen auch HV Monomere in die
Polymerkette eingebaut werden und so das Copolymer PHBV bilden. Typische un-
gerade Kohlenstoffquellen sind Lavulinsidure, Valeriansédure, Propionsaure oder deren
Salze [7]. Der metabole Pfad von Propionsdaure zum HV im Polymer ist vereinfacht
in Abbildung 2.1 gezeigt. Neben den in Abbildung 2.1 dargestellten metabolen
Reaktionen, ist die Umwandlung von Propionyl-CoA zu Acetyl-CoA unter Decar-
boxylierung ebenso méoglich [8]. Demzufolge kann ohne genetische Modifikation kein
reines Poly(3-Hydroxyvalerate) akkumulieren, sondern immer nur das Heteropolymer
PHBYV bestehend aus beiden Monomeren (HB und HV).

Neben der Synthese von PHAs in Bakterien ist auch die Degradation des Kohlen-
stoffspeichers moglich. Dies geschieht insbesondere nach Wiederherstellung geeigneter
Wachstumsbedingungen. In C. necator sind die PHA Depolymerasen (PhaZ) und
die im Cytosol vorhandenen Oligomerhydrolasen (PhaZb und PhaZc) fiir den Abbau
verantwortlich [71].

2.1.2. Eigenschaften und Einflussmoglichkeiten zur Herstellung
maBgeschneiderter Biopolymere

Die Eigenschaften von PHAs aus verschiedenen Produktionsverfahren variieren sehr
stark. Viele fundierte Review-Arbeiten stellen die verschiedenen Polymere gegentiber,
kommen aber zu sehr unterschiedlichen Ergebnissen fiir typische Bereiche bei Materi-
alparametern wie Kristallinitiat, Bruchdehnung oder Schmelztemperatur [88,107,159].
Dies kann mit der Flexibilitat der Produktion selbst begriindet werden. Denn neben
unterschiedlichen Organismen und Prozessfiihrungsweisen sind dariiber hinaus auch
verschiedene Formen der Produktaufarbeitung moglich. Ein Uberblick iiber die ver-
schiedenen Stellschrauben, die einen Einfluss auf Materialparameter haben, ist in
Abbildung 2.2 zu sehen und wird im Folgenden detailliert erlautert.

Die Produktion von PHAs in C. necator kann mittels unterschiedlicher Kultivie-
rungstypen erfolgen [84]. Durch die intrazellulare Akkumulation des Produktes
kommen zweistufige Prozesse am haufigsten vor. Dabei wird im ersten Reaktionsge-
faf Biomasse erzeugt, um diese dann in einem zweiten Reaktor zur PHA Produktion
anzuregen. Im zweiten Reaktor wird in der Regel ein Substrat wie Stickstoff oder
Phosphat aus dem Medium entzogen. Dieses Hintereinanderschalten unterschiedlicher
Reaktoren kann sowohl im Batch-Modus als auch kontinuierlich betrieben werden,
wobei die kontinuierliche Betriebsweise 6konomisch giinstiger ist [107]. Die Hinzunah-
me weiterer Reaktoren im kontinuierlichen Prozess zur Steigerung der Verweilzeiten
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Abbildung 2.1.: Metaboler Reaktionspfad fiir die Produktion von PHA
(z.B. PHBV) ausgehend von Acetyl-CoA und Propionyl-CoA nach [8]
und [12]. Die Seitenkette R kann im dargestellten Schema eine Methyl- oder Ethyl-
gruppe sein. Beteiligte Enzyme: 1, 5-Ketothiolase (PhaA, BktB); 2, Acetoacetyl-CoA-
Reduktase (PhaB); 3, PHA Synthase (PhaC).

fir die Produktion von PHAs wurde ebenfalls erprobt [3]. Bei der Produktion von
Copolymeren unter Verwendung von Kohlenstoffquellen, die sich bereits in kleinen
Mengen inhibitorisch auf das Wachstum und Produktbildung auswirken, kann auf
Fed-Batch-Strategien zuriickgegriffen werden [78]. Auch die Produktion in einem
Reaktor mit zyklischem Ernten und Wiederauffiillen ist in der Literatur zu finden [77].
Damit ertibrigt sich die nochmalige Sterilisation zwischen den einzelnen Batches und
es kann kostengiinstiger produziert werden. Weiterhin hangt die Produktqualitét
und die Ausbeute vom Reaktordesign und dem Einsatz der verbauten Komponenten,
wie z.B. der Verwendung des Riihrers zur Verteilung von Sauerstoff im Medium
ab [59,94,107]. Studien zeigen eine Verdanderung der Kristallinitdt bei der Verwendung
unterschiedlich grofler Reaktoren im scale-up eines Batchprozesses mit Alcaligenes
latus [59].

Neben der Art der Kultivierung héngt das Molekulargewicht und die Kristallinitét
des Polymers vom ausgewéhlten Produzentenstamm ab [107,123]. In einer Studie von
2018 wurde in C. necator und Bacillus megaterium produziertes PHB beziiglich der
Kristallinitat untersucht und gegentiibergestellt. Trotz gleicher Kultivierungsbedin-
gungen hatte das mit C. necator produzierte PHB 23 % Kristallinitat, wiahrend das
in Bacillus megaterium produzierte Polymer bei einer Kristallinitat von 44 % lag.
Weiterhin ist es moglich durch die Wahl eines extremophilen Stammes, die Kosten zu
reduzieren. Beispielsweise entfallt die kostenintensive Sterilisation bei Verwendung
halophiler Mikroorganismen, welche durch genetischen Modifikationen in der Lage
sind PHA zu produzieren. Denn durch die notige hohe Salzkonzentration im Medium
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Abbildung 2.2.: Einflussfaktoren auf Eigenschaften und Prozessbedingun-
gen der PHB-Produktion [107].

bei Verwendung solcher Organismen werden Kontaminationen mit anderen Bakteri-
enstdmmen verhindert [18]. Ebenso kann durch den Einsatz von Mischkulturen eine
Reduktion der Kosten erreicht werden, da auch hier der Sterilisationsschritt entfallen
kann [141].

Die Wahl der Kohlenstoffquelle stellt einen wichtigen Kostenfaktor im PHA Pro-
duktionsprozess dar. Neben den Kosten fiir die Aufarbeitung des Produktes (engl.
downstream) und fiir die Vorbehandlung der Abfélle macht der Preis fiir die Koh-
lenstoffquelle ca. 50 % der Prozesskosten aus [107]. Aus diesem Grund beschéftigen
sich viele Forschungsgruppen mit der PHA-Produktion aus Reststoffen anfallend in
Industrie und Haushalten. Beispiele fiir untersuchte Reststoffe sind Molkepermeat
aus der Késeherstellung [86], Ségespane aus der Holzverarbeitung [83], Reste aus
der Wein- und Essigproduktion [9], Nebenprodukte aus der Biodieselproduktion [53]
sowie Schlachtabfille [140] oder gebrauchtes Frittierfett aus Grofkiichen [166].
Neben der heterotrophen Erndhrung der Bakterienstdmme ist eine Vielzahl von
Organismen, wie auch C. necator, in der Lage autotroph, unter Verwendung von
CO, als Kohlenstoff und Hy als Energiequelle, zu wachsen [55]. Letztere Studie zeigt
eine erhohte Schmelz- (7},,) und Glasiibergangstemperatur (7, ) sowie Kristallinitat
(X.) bei herabgesenkter Degradationstemperatur (T4) beim autotrophen Wachstum
im Vergleich zur heterotrophen Fiitterungsstrategie.

Weiterhin hangen die thermischen und mechanischen Polymereigenschaften von der
Art des produzierten Polymers ab. Das am haufigsten untersuchte Homopolymer
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PHB ist ohne zusétzliche Additive hochkristallin und demzufolge ein sehr steifes
und briichiges Material [107]. Weiterhin ist das Prozessierungsfenster durch den nur
geringen Unterschied zwischen 7, und 7j sehr schmal. Dies macht die Verarbeitung
des Materials schwierig [5,168]. Um diese Prozessierungsherausforderungen zu tiber-
winden, wird PHB in der Regel in Mischungen oder sogenannten Blends eingesetzt.
Ein gutes Beispiel ist die Mischung von PHB mit Polymilchsiure (engl. polylactic
acid; PLA) unter Einsatz des natiirlichen Weichmachers Limonen (Vorkommen in
Zitrusfriichten) mit dem sich ein durchsichtiger Film produzieren ldsst, welcher sau-
erstoffdurchléssiger ist und dariiber hinaus die guten Barriereeigenschaften von PHB
gegeniiber Fliissigkeiten beibehélt [2].

Neben der Entwicklung von Polymermischungen zur Erhéhung der Prozessierbarkeit,
kann das Einfiigen einer weiteren Monomereinheit, wie z.B. HV, zur Absenkung der
Schmelztemperatur fithren, ohne dabei T, oder T} signifikant zu beeinflussen [107].
Zusatzlich hat der zeitliche Einsatz bzw. die Kombinatorik der unterschiedlichen
Kohlenstoffquellen einen groBen Einfluss auf das Produkt [122]. Unter Anwendung
von geschickter, zeitlich begrenzter Zugabe ungerader Kohlenstoffquellen kénnen in
C. necator PHBV Block-Copolymere hergestellt werden, die sich durch eine hohere
Zugfestigkeit und Elastizitdt im Vergleich zur zufilligen Anordnung der gleichen
Monomere auszeichnen.

Nach der mikrobiellen Produktion des Polymers muss dieses von der Biomasse ge-
trennt werden. Dies stellt eine besondere Herausforderung dar, da viele natiirlich
vorkommende PHA-Produzenten das Polymer intrazellular akkumulieren. Die Kosten
fir die Extraktion sind in der Regel sehr hoch, da héufig Losungsmittel-basierte
Methoden eingesetzt werden, um hohe Produktreinheiten zu erreichen [85]. Dafiir
werden vor allem griine Losungsmittelalternativen intensiv bzgl. Reinheit, Ausbeute
und Produkteigenschaften untersucht, um bereits etablierte aber umweltschadliche
und teure Extraktionsverfahren zu ersetzen. In einer Studie, bei der PHB mit nicht-
halogenierten Losungsmitteln extrahiert wurde, konnte ein elastischeres Polymer im
Vergleich zur Standardextraktion mit Chloroform gewonnen werden [1]. Weiterhin
hat die Temperatur wiahrend der Extraktion einen grofien Einfluss auf das Moleku-
largewicht. Mit steigender Hohe und Dauer degradiert immer mehr Polymer und
fithrt zu kleineren Molekulargewichten. Dariiber hinaus konnte durch den Einsatz
von Extraktionsmitteln wie Propylencarbonat gezeigt werden, dass sich der Polydi-
spersitatsindex verringert und demzufolge ein homogeneres Produkt entsteht [102].
Neben den Losungsmittel-basierten Methoden wird auch an Losungsmittel-freien
Alternativen wie der Trennung unter Einsatz von Flotationsverfahren oder Luftstro-
men geforscht [103,165]. Fiir letzteres muss das PHA-reiche Zellmaterial zunéchst
getrocknet, aufgebrochen und zu einem Pulver verarbeitet werden [117]. Durch die
geringen Ausbeuten bei hoher Reinheit, ist dieses Verfahren bislang ungeeignet [103].
Schliellich spielt auch noch die Lagerungszeit des produzierten Rohmaterials eine
wichtige Rolle [107]. So wurde in einer Studie gemessen, dass die Kristallinitidt von
sieben Tage gelagertem PHB bereits um ca. 8 % zugenommen hat im Vergleich zur
Messung einen Tag nach der Extraktion [100]. Eine gute Organisation der Transport-
kette und damit verbundene schnelle Verarbeitung ist demzufolge fiir die Nutzung
von PHAs ebenfalls ein wichtiger Faktor.
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Abbildung 2.3.: Literaturanalyse mit Scopus (Zugriff am 20.07.2022). Die
Suchworter wurden jeweils voll ausgeschrieben: Biopolymer, Polyhydroxyalkanoate,
Polyhydroxybutyrate, modeling.

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass die bakterielle Produktion von PHAs sehr
vielseitig umsetzbar ist. Die vielfaltigen Moglichkeiten sollten auch mit Modellen
abgebildet werden, um Zeit und Kosten fiir aufwendige experimentelle Studien zur
optimalen Prozessgestaltung zu sparen. Im Rahmen dieser Arbeit wurden die Art der
Kultivierung, die Begasung und die Medienzusammensetzung als Stellschrauben aus-
gewahlt, um mit Hilfe der entwickelten Modellansatze den Einfluss auf Produktivitat
und Qualitat zu analysieren.

2.1.3. Polyhydroxyalkanoate in Industrie und Forschung

Aus der Gruppe der PHAs werden bisher fiinf Polymere in industriellem Mafstab pro-
duziert. Dazu zéhlen neben dem Homopolymer PHB und dem Copolymer PHBV auch
Poly(4-Hydroxybutyrat) (P4HB), Poly(3-Hydroxybutyrat-co-3-Hydroxyhexanoat)
(PHHx) und Poly(3-Hydroxybutyrat-co-4-Hydroxybutyrat) (P-(3HB-co-4HB)) [88].
Einige verfiighare Materialeigenschaften von industriell hergestellten PHAs sind in
Tabelle 2.2 zusammengefasst. Trotz der Moglichkeit mit PHAs langfristig unabhéngig
von fossilen Rohstoffen zu werden und den durch Plastik verursachten Fuflabdruck in
der Umwelt zu verringern, betrug der Marktanteil von PHAs im Bereich ,,Bioplastik*
in 2021 nur 1.8 % [119]. Zur Steigerung dieses Anteils miissen die Produktionskosten
herabgesenkt werden. Dies kann durch Verbesserung einzelner Prozessschritte, wie
der Aufarbeitung, oder durch die Verwendung kostengiinstiger Substrate erreicht
werden [112].

Die Forschung im Bereich der Herstellung von PHAs ist ein wichtiger Stiitzpfeiler fir
den langfristigen Ausbau der Produktionskapazitdten. Die Anzahl der verfiigbaren
Literatur im Bereich der PHA-Forschung ist sehr grofl und hat in den letzten Jahren
durch gesellschaftspolitische Themen, wie die Klimakrise, nochmals zugenommen
(siche Abbildung 2.3a). Dies belegt eine Literaturrecherche mit einschlégigen Schlis-
selbegriffen in Scopus, deren Ergebnis in Abbildung 2.3b dargestellt ist.

Obwohl das Potential von mathematischen Modellen im biotechnologischen Bereich
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Tabelle 2.2.: Auswahl industriell hergestellter PHAs sowie Materialeigen-
schaften nach [85], erweitert mit [88,106,173]. Die Zahlen hinter den Poly-
mernamen geben den Copolymergehalt in % an. Legende: X, Kristallinitit; M,
Gewichtsmittel; o , Zugfestigkeit; €, Bruchdehnung.

Polymer  Firma X. [%] My [g/mol] o [MPa] ¢ [%)]
P3HB Biomer 50 211 368 12-17 4
P4HB Tepha Inc. k.A. >800 000 580-800  25-90
P3HBV3 Tianan Biologic Material 67 233 270 35-39 3
P3HBVT PHB Industrial 64 233 370 23-30 3
PHBV11 Nature Plast 65 203 018 17-23 3
P3HB4HB13 Shandond Ecomman Technol. 16 166 126 41-49 5
P3HB4HB18 Shandond Ecomman Technol. 15 158 295 39-40 4

als hoch eingestuft wird [114,162], ist die Nutzung von Modellen auf dem Forschungs-
feld der Produktion von PHAs vergleichsweise gering (siche Abbildung 2.3b, rechts).
Zukinftig konnen durch die Entwicklung und Verwendung solcher Modelle Produkt-
ausbeuten und Polymereigenschaften besser abgeschétzt werden und experimentelle
Untersuchungen unterschiedlicher Produktionsverfahren unterstiitzen. Weiterhin
konnen diese Modelle in Regelungskonzepten eingesetzt werden, um eine konstante
Produktqualitét abzusichern [111,149]. Wesentliche Grundlage einer zielgerichteten
Modellierung sind solide experimentelle Daten. Die Methoden, welche im Rahmen
dieser Arbeit zur Erhebung experimenteller Daten verwendet worden, werden im
néchsten Kapitel beleuchtet.

2.2. Experimentelle Methoden

Die experimentellen Daten aus den Abschnitten 2.4 und 2.5 wurden im Rahmen
dieser Arbeit eigenstindig erhoben. Dafiir wurden Experimente im Bioreaktor und
Schiittelkolben durchgefithrt. Fir alle Experimente wurde Ammoniumchlorid als
Stickstoffquelle genutzt, aber die Kohlenstoffquelle variiert. In Experiment I wurde
Fruktose als alleinige Kohlenstoffquelle eingesetzt, wahrend in den Experimenten III,
IV und V jeweils noch Acetat bzw. Propionsédure hinzu gegeben wurde. Im Experi-
ment IT wurde mit Acetat als alleinige Kohlenstoffquelle gearbeitet. Ein Uberblick
iiber die verwendeten Experimente ist in Tabelle 2.3 gegeben. In den folgenden
Abschnitten wird beschrieben, wie die Experimente vorbereitet worden. Auflerdem
werden die Messverfahren fiir die Konzentrationsmessung der Produkte und Substrate
sowie der Kettenlangenverteilung der Polymere erlautert.

2.2.1. Mikroorganismus und Kultivierungsbedingungen

Die Experimente wurden mit C. necator (H16, DSM428, DSMZ, Braunschweig) in
MS81 Kulturmedium durchgefithrt. Die Stickstoff- und Kohlenstoffquellen, welche
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zusétzlich dem Medium beigefiigt worden, sind der Tabelle 2.3 zu entnehmen. Alle wei-
teren Komponenten des M81 Mediums sind in den Tabellen A.2 und A.3 im Appendix
zusammengefasst [34]. Bis auf Experiment II wurden die Experimente im Bioreaktor
(DASGIP parallel bioreactor system, Eppendorf, Jilich) mit einem Arbeitsvolumen
von ca. 1 L. durchgefiihrt. Das Experiment II wurde im Schiittelkolben-Maflstab mit
einem Startvolumen von 200 mL angesetzt. Die Experimente im Bioreaktor wurden
bei 30 °C und einem konstanten pH-Wert von 6.8 durchgefiihrt. Sofern nicht anders
beschrieben, wurden als Sdure und Base fiir den pH-Wert-Ausgleich 2 M H,SO4
bzw. 2 M NaOH verwendet. Weiterhin wurden Riithrerdrehzahl und Begasungsrate
genutzt, um den Gelostsauerstoffanteil im Medium (engl. dissolved oxygen, DO) auf
konstantem Niveau zu halten. Im Experiment II wurde eine konstante Schiittelge-
schwindigkeit von 150 rpm bei 30 °C verwendet.

Die Bakterien wurden in LB-Medium vorkultiviert (sieche Tabelle A.1 im Appen-
dix) [32] und in der spéten exponentiellen Wachstumsphase in einen weiteren Schiit-
telkolben tuberfithrt. Beide Schiittelkolben wurden dabei mit 10%vol gefiillt. Der
zweite Kolben aus der Vorkultur hatte die gleiche Zusammensetzung wie der Ansatz
im Bioreaktor. Fiir das Animpfen im Bioreaktor wurde die Kultur aus dem zweiten
Kolben in der spéiten Phase des exponentiellen Wachstums verwendet. Die optische
Dichte (OD) beim Start der Hauptkultivierung ist Tabelle 2.3 zu entnehmen.

2.2.2. Analyse der Substrate

Die Konzentrationen der Kohlenstoffquellen Natriumacetat und Propionsdure wurden
mit einer Agilent 1260 Infinity II HPLC (engl. high performance liquid chromatogra-
phy) Anlage bestimmt. Dafiir wurden 10 pL des gefilterten Kulturiiberstands mit
einer Umkehrphasenséule (Inertsil 100A ODS-3, 5 pm Porengrofie, 250x4.6 mm, MZ-
Analysentechnik GmbH, Mainz, Deutschland) bei 40 °C getrennt und quantifiziert.
Als Laufmittel fiir den Trennprozess wurde 0.1 M NH,H>PO4 bei einem pH-Wert von
2.6 verwendet. Die Trennung erfolgte isokratisch bei einer Flussrate von 1 mL-min~!.
Die Detektion der Komponenten erfolgte mit einem Dioden-Array-Detektor (Spalt-

breite 4 nm) bei 210 nm.

Tabelle 2.3.: Uberblick iiber alle PHA-Experimente dieser Arbeit. Die Start-
bedingungen sind in folgender Reihenfolge angegeben: [Fruktose, Acetat, Propionsiure,
Ammoniumchlorid].

Model Nr. Startbedingung [g/L]' DO [%] OD(0) Modus
PHB, PHBV 1  [22,0,0, 1.7] 70 0.6  Batch
PHB I [0, 9.94, 0, 1.4] 70 04  Batch?
PHB 1 [26, 4.4, 0, 1.4] 5 Batch
PHBV IV [21.7,0,0.5, 1.4 70 0.6  Fed-Batch
PHBV Vo [21.2,0,05, 1.7] 5 04  Fed-Batch

1 Fruktose, Natriumacetat und Ammoniumchlorid wurden von Carl Roth (Deutschland) bezogen. Propionsiure
wurde bei Sigma Aldrich (USA) beschalfft.
2 Der Schiittelkolbenversuch wurde als aerobe Kultivierung mit 70 % Geldstsauerstoff (DO) angenommen.
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Fir die Experimente IT und V wurde Fruktose ebenfalls mittels HPLC quantifiziert.
Mit einer RHM Monosaccharid-Séule (Phenomenex, USA) und deionisiertem Wasser
als Eluenten wurden weitere 10 puli des filtrierten Kulturiiberstandes isokratisch
bei einer Flussgeschwindigkeit von 0.6 mL-min~! aufgetrennt und analysiert. Der
Saulenofen war dabei auf 80 °C temperiert. Die Detektion erfolgte mit einem Bre-
chungsindex Detektor bei 60 °C. Die Fruktosekonzentrationen der Experimente I,
III und IV sowie die Ammoniumchloridkonzentrationen aller Experimente wurden
mit einem enzymatischen Testkit (R-Biopharm AG, Darmstadt, Deutschland) unter
Anwendung der Gebrauchsanweisung bestimmt.

2.2.3. Analyse der Produkte
Konzentrationsbestimmung mittels HPLC

Fir die Bestimmung der totalen Polymerkonzentration wurden 0.5 mL 2 M NaOH
Losung zu 1 mL Kulturbrithe hinzugegeben und gemischt [143]. Nach einer Stunde
Inkubationszeit bei 105 °C, wurden die abgekiihlten Proben mit 0.5 mL 1 M HySO4
versetzt und anschliefend bei 10 000 rpm und 4 °C zentrifugiert. Nach der alkalinen
Hydrolyse der Kulturbrithe wurde diese zur Vorbereitung der HPLC Messung durch
eine 0.2 puL. Nylonmembran filtriert. Die HPLC Messung erfolgte mit einer Agilent
1260 Infinity I HPLC Anlage (Agilent, Deutschland). Dafiir wurden 10 uL des
gefilterten Kulturiiberstands mit einer Umkehrphasensiule (Inertsil 100A ODS-3,
5 um PorengroBe, 250x4.6 mm, MZ-Analysentechnik GmbH, Mainz, Deutschland)
bei 40 °C getrennt und quantifiziert. Das Laufmittel bestand aus einer Mischung
aus 0.025 %iger HoSO4 Losung (Carl Roth, Karlsruhe) und Acetonitril (Carl Roth,
Karlsruhe) im Verhéltnis 92:8 vol%. Die Trennung erfolgte bei einer Flussrate von
1 mL-min~!. Die Detektion der Komponenten erfolgte mit einem Dioden-Array-
Detektor (Spaltbreite 4 nm) bei 210 nm.

Mit der alkalinen Hydrolyse wird erreicht, dass die Polymere in deren Monomere
zerlegt werden. Im Fall von PHB erfolgt eine Umwandlung zu Crotonsaure. Im Fall
von PHBYV findet die Umwandlung zu Crotonsaure (Aldrich, USA) und Pentenséure
(Sigma Aldrich, USA) statt. Es ist allerdings davon auszugehen, dass die Hydrolyse
mittels Base keine 100 %ige Umwandlung darstellt. Aus diesem Grund wird, neben
den Proben der Kultivierungen, zusétzlich eine PHB (Sigma Aldrich, USA) oder
PHBYV Probe (Sigma Aldrich, USA) bekannter Konzentration mit prozessiert. Mithilfe
dieser Probe kann die Umwandlungsausbeute fir PHB (Y 5) oder auch PHBV (Yyp,
Yrv) berechnet werden [143];

Yup = 4. D, (2.2.1)
CuB

Yy = A D. (2.2.2)
CHvV

Dabei wurde eine Verdiinnungsrate D von 2 angenommen, da durch die Zugabe
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der Base und Saure die Probe 2:1 v/v verdiinnt wurde. Die Konzentrationen cyp
und cgy sind die Monomerkonzentrationen aus der bekannten PHBV Probe. Die
Crotonséure- (cc4) und Pentensdurekonzentrationen (cps) wurden mit der oben
beschriebenen HPLC-Messung bestimmt. Hierfiir wurde zusatzlich eine Standardreihe
mit bekannten Konzentrationen dieser Stoffe vermessen.

Die Entwicklung der beschriebenen analytischen Methode war fiir die Umsetzung
der vorliegenden Dissertation essentiell und wurde in [46] verdffentlicht.

Messung der Kettenlangenverteilung mittels GPC

Fiir die Messung der Molmassen- bzw. Kettenldngenverteilung wurden die Polymere
unverandert (d.h. ohne Kettenabbau) von der Biomasse separiert. Dafiir wurde je nach
Verfligbarkeit ein festes Probenvolumen lyophilisiert und mit 5 mL Chloroform (Carl
Roth, Deutschland) extrahiert. Das Gemisch wurde fir 48 h bei 37 °C und 150 rpm
inkubiert [1] und anschlieflend durch einen 0.45 ym PTFE-Filter in 5 mL eiskaltes
Ethanol (Carl Roth, Deutschland) filtriert. Das Glasgefal blieb unverschlossen bis
das Losungsmittelgemisch komplett verdampft war. Das ausgefallene Polymer wurde
ausgewogen und fiir die Messung mittels Groenausschlusschromatrographie (GPC)
mit Chloroform (Carl Roth, Deutschland) auf eine Konzentration von 0.4 g/L ge-
bracht.

100 pLi des nochmals filtrierten gelosten Polymers wurden mit vier hintereinan-
der geschalteten Séulen (Vorsdule und drei Trennséulen) gefiillt mit Poly(styrol-co-
divinylbenzol) (Trennbereich: 100 - 30 000 000 Da, 3 Séulen & 8x300mm, Partikelgrofie
3,5 und 10 pum, Artikel-Nr.: 202-0001, Polymer Standard Service, Deutschland) bei
einer Temperatur von 40 °C aufgetrennt. Als Eluent wurde mit Amylen stabilisiertes
Chloroform (Carl Roth, Deutschland) bei einer Flussrate von 0.5 mL-min~" eingesetzt.
Die Detektion der unterschiedlichen Molmassen erfolgte tiber den Brechungsindex-
Detektor (G7162A, Agilent 1260 Infinity II) bei 35 °C.

Fiir die konventionelle Auswertung wurden 12 eng verteilte Polystyrol-Standards
(Artikel-Nr.: PSS-pskitrlh, PSS-ps560, PSS-ps10m und PSS-ps15m, Polymer Stan-
dard Service, Deutschland) zwischen 576 Da und 1.42-10” Da vermessen und daraus
eine Kalibriergerade erstellt. Mit der Kalibriergerade konnte die Molmasse der Proben
iiber das Elutionsvolumen abgeschétzt werden. Die Auswertung erfolgte mit der
WinGPC UniChrom Software (Polymer Standard Service, Deutschland).

Die Berechnung des Zahlenmittels (M,,), des Gewichtsmittels (M,,) und des Poly-
dispersitatsindexes (PDI) erfolgte tiber die differentielle Verteilung w(logM ), die
mithilfe des Elugramms von der o.g. Software bestimmt wurde. Details zur Berech-
nung sind in [61] zu finden.

2.2.4. Bestimmung der Biotrockenmasse

Zur Bestimmung der totalen Biomasse wurde das Trockengewicht (Biotrockenmasse,
BTM) der Kultur gravimetrisch bestimmt. Dafiir wurde 1 mL der Kultur in vorab
gewogenen Reaktionsgefdfien fir 10 min bei 9600xg und 4 °C (VWR MicroStar
17R, USA) zentrifugiert. Das resultierende Zellpellet wurde iiber Nacht bei 80 °C
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getrocknet und anschliefend gewogen.

2.3. Theoretische Grundlagen

Im Folgenden werden die Modellierungsansatze vorgestellt, welche zur Beschrei-
bung der Produktionsprozesse von PHB und PHBV genutzt werden. Dabei werden
zunachst Modelle zur Darstellung der Dynamik von Substrat- und Produktkon-
zentrationen eingefiihrt, sowie der Einbau und die Funktion einiger grundlegender
Kinetiken anhand eines Beispiels erlautert. Anschlieend werden die Grundlagen zur
Erstellung hybrid kybernetischer Modelle (HCMs) eingefiihrt. Durch die Nutzung
kybernetischer Variablen und die Anwendung metaboler Flussanalyse ist es mit
diesem Modellansatz moglich metabole Netzwerke und Enzymregulation mit einer
allgemeinen Prozessbeschreibung zu verkniipfen. Im Prinzip repréasentieren die HCMs
somit ebenfalls einen Multiskalen-Ansatz.

Im Anschluss an die Einfithrung der HCMs wird ein Uberblick iiber die Beschreibung
von Polymerisierungsprozessen gegeben. Dabei werden relevante Teilschritte naher
erlautert, aus denen sich die in dieser Arbeit entwickelte Kinetik zusammensetzt. Die
Kopplung der Polymerisierungskinetik mit Prozessmodellen oder HCMs fiihrt auf
einen weiteren Multiskalen-Ansatz, der in dieser Arbeit von zentraler Bedeutung ist.
Im letzten Abschnitt wird schliellich die Herangehensweise bei der Identifikation der
kinetischen Parameter aus den Abschnitten 2.4.1 und 2.5.1 erklart.

2.3.1. Prozessmodelle

Biotechnologische Prozessmodelle beschreiben den Auf- und Abbau von Substraten,
Produkten und Biomasse in unterschiedlichen Bioreaktoren. Ein haufig verwendeter
Reaktortyp ist der Riihrkesselreaktor. Die allgemeine Ausgangsgleichung fiir die
Akkumulation eines Stoffes im Riihrkesselreaktor lautet (vereinfacht nach [116]):

dv ¢; N N
dt =V Z(Qi,gen,j) -V Z(Qi,con,k) + En Ciin — Fout Ci out - (231)
j=1 k=1

Die linke Seite der Gleichung beschreibt die Akkumulation eines Stoffs mit der
Konzentration ¢;. Dabei kann die Konzentration ¢; in g/L und das Volumen V' in
L gegeben sein. Die Konzentration erhoht sich durch NN; generierende Raten g; gep
und verringert sich durch N}, verbrauchende Raten g; con ;. Beide Raten kénnen in
g/Lh angegeben werden. Die letzten beiden Terme auf der rechten Seite beschreiben
den Zufluss des Stoffes mit der Konzentration c; ;, und der Zuflussrate Fj,, sowie den
Abfluss mit der Austrittskonzentration c¢; o,y und der Abflussrate F,,;. Die Groen
sind nochmals in der Abbildung 2.4 dargestellt.

In einem Riihrkesselreaktor wird haufig angenommen, dass die Kultur ideal durch-
mischt ist. Aus diesem Grund entspricht die Konzentration im Ausgang der Konzen-
tration des Stoffes im Reaktor (¢;,ut = ¢;). Ein klassisches Zustandsraummodell fiir
einen Batch-Prozess mit konstantem Volumen fiir ein Produkt der Konzentration cp,
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Abbildung 2.4.: Ubliche Ein- und Ausgiinge am Bioreaktor.

ein Substrat der Konzentration cg und Biomasse der Konzentration ¢, ist wie folgt
definiert:

@ dep dey

_ ace _ o _ o 2.3.2
dt qs , dt qp , dt qx ( 3 )

Eine Besonderheit von Bioprozessen ist, dass im Gegensatz zu chemischen Prozessen
der Katalysator ,,Zelle“ nicht konstant bleibt, sondern durch Wachstum mit der
Prozesszeit ansteigt [20]. Aus diesem Grund ist eine Abhéngigkeit der generieren-
den und verbrauchenden Raten von der Biomassekonzentration unabdingbar. Wenn
biotechnologische Produktionsprozesse mit einfachen Reaktionsgleichungen beschrie-
ben werden sollen, besteht das System bei einem Substrat und einem Produkt aus
folgenden Reaktionsgleichungen:

S+XxMx
S+Xx5%p (2.3.3)
S+ XX o

Aus dem Reaktionsschema ergibt sich neben der Abhéngigkeit von der Biomasse X
auch die Abhéngigkeit vom limitierenden Substrat S bei der Bildung der Biomasse
und des Produkts P. Zusétzlich wird das Substrat noch fiir die Aufrechterhaltung
des Erhaltungsstoffwechsels mit der kinetischen Konstante mpg verbraucht. Fiir die
Beschreibung der Dynamik von Biomasse- und Produktkonzentrationen kann also
im einfachsten Fall von Reaktionen zweiter Ordnung ausgegangen werden. Unter
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Anwendung der Massenwirkungskinetik ergeben sich folgende Zustandsgleichungen
fiir die Produkt- und Biomassekonzentration:

de de,
ditp = kP Cs C$7 E = I{jX Cs Cyp . (234)

Die Rate fiir den Substratabbau ergibt sich aus den produzierenden Termen:
ks

qs = (kp + kx + mg) cs ¢ . (2.3.5)

Folglich ergibt sich fiir die Substratdynamik:

dCs

dt
Die Abbildung 2.5/Modell I zeigt den Substratverbrauch, den Biomasseaufbau und
die Produktbildung fiir die soeben eingefiigte Modellstruktur mit frei gewahlten
kinetischen Ratenkonstanten k = [kg, kp, k,|. Die Ratenkonstante kx entspricht fiir
das Modell T in der Abbildung 2.5 dem Wert fi,4z-
Das Biomassewachstum ist in der Regel abhéngig von limitierenden Substraten. Es
existieren eine Reihe von empirischen Ansétzen zur Beschreibung der Wachstums-
rate p in Abhéngigkeit des limitierenden Substrates [20]. Fiir die Beschreibung des
Biomasseaufbaus in einem Batchprozess gilt allgemein:

de,

= = ) 2.3.

= —ks Cs Cy . (236)

Eine héufig verwendete Beschreibung der Wachstumsrate geht auf die von Monod
eingefithrte Sattigungskinetik zuriick [110]:

(2.3.8)

Der Zusammenhang wird im Rahmen dieser Arbeit fiir das HCM in der Beschreibung
der kinetischen Raten fiir den Substratverbrauch und Produktaufbau verwendet. Der
genaue Aufbau eines HCMs wird im néchsten Abschnitt beschrieben.

Die Sattigungskonstante Kg gibt die Substratkonzentration bei halbmaximaler Wachs-
tumsgeschwindigkeit an. Sie kann als konstant betrachtet werden, wenn nur ein
Aufnahmesystem fiir das limitierende Substrat in den Zellen bzw. Mikroorganis-
men existiert [20]. Durch die Einfihrung des mathematischen Terms kann die Rate
zwischen der maximal moglichen Rate g = pi4, und kleinsten Rate p = “;—;’ cs
variieren. In Abbildung 2.5 ist der Einfluss auf die Konzentrationsverldufe unter
Verwendung der Wachstumskinetik nach Monod dem ersten rein auf Massenwir-
kungskinetik basierenden Ansatz gegeniibergestellt (Modell I vs. II). Wie in der
Abbildung zu sehen ist, ist der Anstieg der Produktkonzentration und der Abfall
der Substratkonzentration viel langsamer als bei einer reinen Massenwirkungskinetik.
Weiterhin wachst die Biomasse weniger stark durch die Kopplung mit dem Monod-
Term. Es gibt eine Reihe weiterer Ansétze zur Beschreibung der Wachstumskinetik
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Abbildung 2.5.: Einfluss der Modellstruktur auf die Dynamik von Sub-
strat (a), Biomasse (b) und Produkt (c) am Beispiel der Definitionen der
Wachstumsrate p (d). Als kinetische Konstanten wurde folgende Werte gewéhlt:
ks =0.15 1/h; ky, = 0.03 1/h; pmes = 0.1 1/h; Ks =5 g/L; ¢ inni = 15 g/L;

in Abhangigkeit vom limitierenden Substrat, wie der Wachstumskinetik nach Moser
oder Teissier [20]. Diese sollen hier jedoch nur erwéhnt sein, da sie in dieser Arbeit
keine Anwendung finden.

Zuséatzlich zur Abhéangigkeit von limitierenden Substraten, wirken hohe Substratkon-
zentrationen héufig inhibierend auf Zellen. Eine Moglichkeit der Beschreibung dieses

Effektes besteht in der Erweiterung der Monod-Kinetik um einen inhibitorischen
Term [20]:

(2.3.9)

Die Inhibierungskonstante K, entspricht der Substratkonzentration bei der erneut
die halbmaximale Wachstumsrate erreicht ist.

Zusétzlich zur Substratinhibierung kann das Biomassewachstum auch durch eine
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maximale Produktkonzentration cp,s; begrenzt werden [87]:

cs
Ks+cs

1= [hmas max (0,1 _ @ > . (2.3.10)

CPinhi

Eine solche obere Grenze bei dem das Biomassewachstum inhibiert wird, kann analog
fiir Substrate definiert werden:

C

S Cs
= Mmaz 7> Max 07 1-— . 2.3.11
= Ks+cs ( Cs,mm) ( )

Dies ist besonders zu empfehlen, wenn die Inhibierungskonstante K; unbekannt ist,
jedoch die inhibitorische Substratkonzentration c; ;,n; bekannt ist.

Soll der Effekt der inhibitorischen Terme verstarkt werden, empfiehlt es sich die
Ordnung n des Terms anzuheben:

Cs Cg "
= WUmazx - max 0, 1-— . 2.3.12
= Kg +cs ( ( Cs,inhi) > ( )

Ebenso kann der Effekt der Produktinhibierung oder des substratabhéangigen Bio-
massenwachstums auf diese Weise verstarkt werden. Der Einsatz solcher hoheren
Ordnungen héngt jedoch vom jeweiligen Anwendungsfall ab. Die Wachstumsinhibi-
tion eines Substrates mit der Ordnung n = 1 ist in der Abbildung 2.5 (Modell III)
gezeigt. Die Terme sind hier fiir die moglichst genaue Beschreibung des Wachstums
einfiihrt worden, konnen aber in gleicher Weise fiir die Verfeinerung der kinetischen
Raten zur Beschreibung der Produktbildung und des Substratverbrauchs verwendet
werden. In Kapitel 2.5.1 dieser Arbeit sind sowohl Substrat- als auch Produktin-
hibierung im Modell zur Beschreibung des PHBV-Produktionsprozesses verwendet
worden .

2.3.2. Hybrid kybernetische Modellierung

Mit kybernetischen Modellen ist es moglich Regulation von Enzymaktivitdten und
Genen durch idealisierte Mechanismen auszudriicken. Fiir die Definition solcher
idealisierten Mechanismen gilt die Grundannahme, dass jeder Organismus bei der
Aufnahme und Umsetzung der Substrate eine bestimmte Strategie verfolgt, um so
beispielsweise optimal wachsen zu konnen. Erste kybernetische Modelle wurden in
den 80er Jahren von Ramkrishna und Kollegen entwickelt, um diauxisches Wachstum
unter Verwendung sogenannter kybernetischer Variablen fiir Enzymaktivitat und
-synthese besser beschreiben zu kénnen [89]. In den darauffolgenden Jahren wurde
dieser Ansatz kontinuierlich weiterentwickelt, um unter anderem die Elementarmoden
(EMen) metaboler Netzwerke in den Modellansatz miteinzubeziehen [179]. EMen
sind definiert als die minimale Menge von Reaktionen oder metabole Routen, die
Substrate und Produkte miteinander verbinden. Mit ihnen kann jeder mogliche
Fluss durch das metabole Netzwerk im Flieigleichgewicht durch Linearkombination
dargestellt werden [145]. Mit der Annahme, dass intrazellulidre Reaktionen eine viel
schnellere Dynamik besitzen als extrazelluldre Reaktionen, wurde der Modellansatz
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von Young aus [179] um eine Gleichgewichtsannahme fiir intrazelluliare Metaboliten
modifiziert und der Begriff des hybrid kybernetischen Modells (HCM) eingefithrt [79].
Die Giiltigkeit dieser Annahme wurde in [152] erfolgreich tberpriift.

Im Jahr 2011 wurde erstmalig ein HCM fiir die Produktion von PHB in C. necator
mit Fruktose als Kohlenstoffquelle veroffentlicht [51]. Das Modell wurde an einen
Referenzdatensatz angepasst und eignet sich sehr gut zur Vorhersage experimenteller
Verlaufe, die nicht zur Parameteranpassung verwendet worden. Im Rahmen dieser
Arbeit wurde der HCM-Ansatz fiir die mikrobielle Produktion von PHB in C. necator
unter Verwendung zweier Kohlenstoffquellen erweitert (Kapitel 2.4.1). Fiir die Bildung
eines HCMs sind drei wesentliche Bausteine erforderlich:

e Metaboles Netzwerk und Analyse sowie Reduktion der EMen im Ausbeuteraum
nach [151]

e Zustandsraummodell, um das dynamische Verhalten von Substraten und Pro-
dukten zu beschreiben.

e Kybernetische Variablen, um die enzymatische Regulation im Metabolismus
zu beriicksichtigen.

Die Bildung eines HCMs wird in den folgenden Absétzen an einem einfachen Beispiel
erlautert.

Metaboles Netzwerk und Elementarmodenanalyse im Ausbeuteraum Wie in
der vorherigen Einfithrung erwahnt, muss zunéchst ein geeignetes metaboles Stoff-
wechselnetzwerk gefunden werden. Hierfiir konnen bereits vorhandene Netzwerke
aus der Literatur herangezogen werden oder die Rekonstruktion erfolgt mithilfe von
Datenbanken wie KEGG oder MetaCyc [73,93].

Die Verwendbarkeit eines Netzwerkes muss auf verschiedene Kriterien hin gepriift
werden: Zum einen miissen mit dem metabolen Netzwerk alle Substrate und Produkte
darstellbar sein. Dabei sollten die experimentell bestimmten sekretierten Metaboliten
ebenfalls berticksichtigt werden. Zum anderen wird im nachsten Schritt eine EMen-
Analyse durchgefiihrt. Dafiir sollte das Netzwerk eine moderate Grofle aufweisen
(ca. 120 Reaktionsgleichungen) [82], da die EM-Analyse durchfithrbar sein muss und
die Anzahl der Zustandsgleichungen fiir das HCM mit der Anzahl der ausgewéhlten
EMen linear ansteigt.

Die Abbildung 2.6 zeigt ein einfaches fiktives metaboles Netzwerk bestehend aus
zwei Substraten S;, zwei Produkten P; und vier intrazelluldren Metaboliten Me;,.
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Abbildung 2.6.: Beispiel fiir ein stochiometrisches Netzwerk mit zwei Sub-
straten und zwei Produkten. Die Visualisierung erfolgte mit Omix [31].

Die dazugehorige stochiometrische Matrix N kann wie folgt definiert werden:

rl r2 r3 rd rba  rbb r6 r7 r8

ss [-1 0 0 0 0 0 0 0 0
s2 | 0 =10 0 0 0 0 0 0
Ma | 1 0 -1 0 0 0 =1 0 0
M2 | 0 1 -1 -1 0 0 2 —1 0
N=ws|lo 0o 1 0 -1 1 0 0 -1 (2:3.13)
Ma | 0O 0 O 1 1 =1 0 0 0
pp| 0O 0 0 0 0 0 0 1 0
20 0 0 0 0 0 0 0 1|

Die Matrix N beinhaltet die stochiometrische Information fiir jede intra- und extra-
zelluldre Reaktion (Spalten der Matrix) und alle Metaboliten (Zeilen der Matrix).
Die stochiometrische Matrix bezogen auf die extrazellularen Metaboliten Ney ist
Teil der Matrix IN:

si[—-1 0 0 0 O
52 0O -1 .0 0 0
P1 O 0 0 0 0 o0 0 1
P2 O 0 0 0 0

Nex = (2.3.14)

@]

]

]
_— o O O

Nach erfolgreicher Auswahl eines geeigneten Stoffwechselnetzwerkes werden die
metabolen Wege analysiert, um die EMen zu ermitteln. Ein EM ist ein Reaktionsra-
tenvektor z mit folgenden drei Eigenschaften [146]:

o Flieigleichgewicht liegt vor
N-z=0, (2.3.15)
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e alle Reaktionen laufen in die gleiche Richtung

z>0, (2.3.16)

e nicht zerleghar, da ein EM bereits minimalen Satz von Reaktionsfliissen dar-
stellt.

Fiir die Berechnung der EMen stehen verschiedene Methoden und Programme zur
Verfiigung [160]. Neben COPASI [65] und dem CellNetAnalyzer [81] kénnen die
EMen, wie auch in dieser Arbeit, mit dem Programm METATOOL [129] berechnet
werden. Die EMen-Matrix Z mit den EMen in jeder Spalte gibt an, wie grofl der Fluss
jeder einzelnen Reaktion im jeweiligen minimalen Set ist. Fiir das Beispielnetzwerk
ist Z wie folgt berechnet worden:

el e2 e3 ed b eb
1[0 05 1 0 05 1.5]
2 1 0 1.1 0 O
B3 0 0 1 0 0 1
4|1 1 0 0 0 0
Z= s |11 0 0 0 0 (2.3.17)
% | 0 05 0 0 05 0.5
70 0 0 1 1 0
s 11 10 0 1 |

Fir eine vereinfachte Elementarmodenberechnung wurde beim reversiblen Fluss r5
die Reaktion von Me4 zu Me3 ausgewéhlt (r5b). Geometrisch sind EMen die Kanten
eines polyedrischen konvexen Flusskegels im Flussraum [137]. Bei Uberfiihrung der
EMen in den Ausbeuteraum (Zyg) werden die EMen im Flussraum (Z) mit der
stochiometrischen Matrix der externen Metaboliten Ney multipliziert:

Zys = Nex - Z. (2.3.18)

Fir das Beispielnetzwerk ist die EMen-Matrix im Ausbeuteraum Zvyg wie folgt
definiert:

el e2 e3 ed edb eb

S1 0 -05 -1 0 =05 -—-1.5
T — s2 | —1 0 -1 -1 0 0
YTl 0o 0 0 1 1 0
P2 1 1 1 0 0 1

(2.3.19)

Fiir das einfiithrte Beispiel reduziert sich die Dimension EMen-Matrix im Ausbeute-
raum Zvyg auf die Produkte und Substrate. Zuséatzlich werden die EMen im Ausbeu-
teraum mit dem aufgenommenen Substrat normalisiert. Sind es mehrere Substrate
kann mit der Menge an aufgenommenen Kohlenstoff in mmolC normalisiert werden.
Alternativ konnen auch direkt die produzierenden Flussraten aus jedem EM mit
den Aufnahmeflussraten normalisiert werden, um eine Darstellung im Ausbeuteraum
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Abbildung 2.7.: Darstellung der EMen im Fluss- und Ausbeuteraum. Links
sind die EMen im Flussraum im Bezug auf die Flussraten r7, rg und r1 + ro dargestellt
(a). Im Ausbeuteraum werden die produzierenden Fliisse mit den Aufnahmefliissen
normalisiert (b). Die rot gekennzeichneten EMen bilden die konvexe Hiille und werden
GMen genannt.

zu erzeugen. Im Ausbeuteraum sind besonders die EMen von Bedeutung, die die
sogenannte konvexe Hiille bilden und so den Ausbeuteraum komplett umschlieBen.
Diese ausgewéahlten EMen werden generierende Moden (GM) genannt. Die Abbildung
2.7 zeigt den Flusskegel (links) und die konvexe Hiille im Ausbeuteraum (rechts)
fiir das Beispielnetzwerk. Die Fliisse fiir die Substrataufnahme r; und ro wurden im
Beispiel gemeinsam betrachtet. Auch die Normalisierung im Ausbeuteraum wurde
mit beiden Flussraten fiir die Aufnahme von S; und S5 vorgenommen. Nach Bildung
einer solchen Hiille konnen GMen d priori oder unter Hinzunahme von experimen-
tellen Daten weiter reduziert werden, um sogenannte aktive Moden (AMen) zu
bilden [151]. SchlieBllich wird diese reduzierte Elementarmodenmatrix in die Raten
der Zustandsgleichungen integriert. Die Definition dieser wird im néchsten Kapitel
beschrieben.
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Zustandsgleichungen Fiir die Simulation der zeitlichen Anderungen eines biologi-
schen Systems kann zwischen unterschiedlichen Spezies unterschieden werden, die im
folgendem Zustandsvektor zusammengefasst sind:

Cs Cg € R(nsx1)
cp cp € Rmpx1)
Cx c, € ROXD

Die Veranderung der externen Substratkonzentrationen cg, externen Produktkonzen-
trationen cp und der Biomasse c, lassen sich mit folgenden Differentialgleichungen
(DGLn) beschreiben:

dCs

—- =Ns'rrcc mit Nse R(msxnr) (2.3.21)

d

% =Np r ¢, mit NpeRO#m) (2.3.22)

dey

dit =Ny -re, mit Nye RO (2.3.23)
n

Im Vergleich zum Prozessmodell aus Kapitel 2.3.1 werden hier die stochiometrische
Information und die Fliisse der Elementarmoden fiir die Definition der Raten ver-
wendet. Die Matrix Ng definiert die Stochiometrie beztiglich ng Substraten und Np
ist die stochiometrische Matrix im Bezug auf np Produkte bei jeweils n, metabolen
Reaktionen. Werden fiir das Beispiel beide Matrizen vereinigt, erhalt man die stochio-
metrischen Matrix des Netzwerkes aus Gleichung (2.3.14). In dem vorab eingefiihrten
Minimalbeispiel fehlt eine Gleichung zur Bildung der Biomasse, die in der Regel sehr
komplex ist [75]. Die Matrix Ny beinhaltet die stochiometrischen Faktoren aller an
der Biomassenbildung beteiligten Metaboliten. Im HCM-Ansatz wird die Rate r zur
Beschreibung der Dynamik der Biomasse ¢, mit der Stochiometrie-Information Ny
zur Gesamtrate p zusammengefasst.
Der Vektor r beinhaltet die Raten, welche in der metabolen Netzwerkanalyse auch als
Fliisse bezeichnet werden. Die Anderung des Anteils an intrazelluliren Metaboliten
bezogen auf die Gesamtbiomasse Xy, in mol/gg;, ist definiert durch:
d;(tm:Nm-r—u-xm. (2.3.24)
Neben dem ersten Term, der durch die Eintrédge der stochiometrische Matrix der
intrazellularen Metaboliten N,,, mit der Dimension (n,, X n,) und den intrazellularen
Fliissen r definiert ist, wird zusétzlich die Verdiinnung durch den Aufbau von Biomasse
mit der Wachstumsrate p berticksichtigt.
Unter der Annahme, dass sich intrazellulare Metaboliten im stationdren Zustand
befinden (d.h. d;—t‘n = 0) und Verdiinnungseffekte durch Wachstum der Biomasse
vernachlassigbar klein sind, reduziert sich Gleichung (2.3.24) zu

N,,-r=0mitr >0. (2.3.25)
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Wobei sich die Reaktionsraten r mithilfe der EMen und den kinetischen Raten ry;
bestimmen lassen:

r=7Z- ry (2.3.26)

Als EMen in Z werden bei der Modellierung von HCMs AMen verwendet, die mittels
metaboler Flussanalyse (vorheriger Absatz) ausgewéhlt worden. Der Ratenvektor ryg
ist als Gewichtsvektor fiir die EMen-Matrix im Ausbeuteraum zu betrachten. Fiir
die Definition dieses Vektors muss zunachst die Bilanzgleichung fiir kybernetische
Enzymlevel e eingefiihrt werden. Fir jeden der ausgewédhlten AMen wird das dy-
namische Verhalten eines Schliisselenzymlevels modelliert, welches stellvertretend
fir die Enzyme aller Reaktionsgleichungen des dazugehorigen AM steht. Die Bilanz
kann wie folgt beschrieben werden:

Cj;:aerEM-b—dz'ag(B)-e—,u'e. (2.3.27)
Der Ratenvektor ax beschreibt die konstitutive und rgjy,; die induzierbare Enzym-
synthese. Der Term diag(fB) - e reprasentiert die Degradation der Enzyme und der
Term p - € Verdiinnungseffekte durch Biomassewachstum. Durch den Faktor b in der
Beschreibung der induzierbaren Enzymsynthese wird berticksichtigt, dass der Anteil
an katalytisch aktiver Biomasse bei der Bilanzierung von Speicherstoffen wie z.B.
bei PHASs nicht konstant ist:

Nm

b=1-> (Tmisiow) - (2.3.28)

=1

Dabei werden alle Anteile von Metaboliten mit langsamer Dynamik 2, ; sioy aufad-
diert, um so den Anteil an katalytisch aktiver Biomasse zu berechnen. An dieser
Stelle sei anzumerken, dass fiir die Anteile der Metaboliten mit langsamer Dynamik
(z.B. PHAs) die Stationaritatsannahme aus (2.3.25) nicht gilt.

Der Ratenvektor fiir die induzierbare Enzymsynthese rgy ist wie folgt aufgebaut:

rgm = diag(u) - Ty - (2.3.29)

Mit dem Vektor der kybernetischen Variablen u wird die Synthese der Enzyme
genauer beschrieben. Die moglichen Berechnungsvorschriften fiir die kybernetischen
Variablen sind im néchsten Abschnitt zusammengefasst. Der Ratenvektor riy bein-
haltet eine vom Substrat abhéngige Monod-Kinetik und ist wie folgt definiert:

riv = diag (Ke) - Teore - (2.3.30)
Der Vektor ke besteht aus konstanten Parametern, wahrend in Vektor reore die
Monod-Kinetiken definiert sind. Der i-te Eintrag des Vektors reqre ist eine Kinetik
aus multiplizierten Monod-Termen:

Cs1 CSn
Kgi +cs1 Kgp + csn

(2.3.31)

Tcore,i =
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Der Index n hangt von der Anzahl aufgenommener Substrate im jeweiligen AM ab.
Die Konstante K, ist die Substratkonzentration bei halbmaximaler Geschwindigkeit.
Der Ratenvektor ry; aus Gleichung (2.3.26) ist analog zum Ratenvektor rgy aus
Gleichung (2.3.29) aufgebaut:

ryv = diag(v) - diag(e™®) - rm. (2.3.32)

Mit dem Vektor der kybernetischen Variablen v wird die Aktivitdt der Enzyme
beschrieben, die die Anderung der Substrat-, Produkt- und Biomassekonzentrationen
beeinflussen. Der Term wird durch den Vektor relativer Enzymlevel (') skaliert.
Das relative Enzymlevel des i-ten AM wird wie folgt berechnet:

1fel . mit emax - o7 + ke,i

€;
[ emax ) - Bz 4 kr,z‘(Nx . Z)z

(3

e (2.3.33)

Der Vektor rii® aus Gleichung (2.3.32) beschreibt die Aufnahmeraten, die wie folgt
definiert sind:

it = diag (Ky) - Teore (2.3.34)
Der Vektor k, beinhaltet die konstanten Parameter, welcher die Aufnahme der
Substrate skaliert.

Definition kybernetischer Variablen Ein Kernmerkmal der kybernetischen Mo-
delle ist die Moglichkeit der Beschreibung von Regulationsvorgéngen unter der
Annahme von optimaler Verteilung der vorhandenen Ressourcen. Dabei kann auf
die Anwendung komplexer kinetischer Terme oder detaillierter Beschreibung von
metabolen Reaktionen in Mikroorganismen verzichtet werden. Beginnend mit For-
schungsarbeiten aus den 80er Jahren wurden verschiedene Mechanismen erprobt,
um die Schaltvorgénge bei diauxischem Wachstum abbilden zu koénnen [23,89]. Zu
Beginn der Forschungsarbeiten wurden Regeln entwickelt, welche zunéchst die En-
zymsynthesen (Vektor der Variablen u) als Schalter zwischen 0 und 1 wechseln lassen
konnen [23]. Diese bang-bang Strategie war bereits in der Lage das diauxische Wachs-
tum in einem aeroben Batch-Versuch von Klebsiella pneumoniae unter Verwendung
von Glucose und Xylose zu beschreiben. Diese Betrachtungsweise hat jedoch den
Nachteil, dass eine Anderung der Ressourcenverteilung in den Mikroorganismen nicht
berticksichtigt werden kann. Weiterhin ist die einfache bang-bang Strategie nicht in
der Lage zuerst das bevorzugte Substrat zu metabolisieren, wenn zu Beginn hohe
Enzymlevel fur das weniger attraktive Substrat vorliegen [89]. Aus diesem Grund
wurde zuséatzlich zum Vektor u ein kybernetischer Vektor v fiir die Beschreibung
der Enzymaktivitdten eingefithrt, sowie Strategien fiir die Definition dieser evaluiert.
Definitionen der Vektoren fir u und v sind in [179] sowie im Kapitel 4.6 im 2019
veroffentlichten Buch von Ramkrishna zusammengefasst [134]. Die Formulierung
fir die Variablen basierend auf dem Anpassungs- und Proportionalitiatsgesetz ist
ebenfalls in [179] zu finden. Dabei ist es moglich auch transiente Ubergéinge im
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Aktivitats- und Syntheselevel der einzelnen Enzyme darzustellen. Die allgemeinen
Definitionen fiir die Vektoren lauten:

Pu Pov
u= , V= . (2.3.35)
|[Pullx [[Pol]oo

Die Berechnung der Rentabilitédten (engl. return on investment, ROI ) p, und p,
kann mit zwei wesentlichen Methoden erfolgen, die in Tabelle 2.4 zusammengefasst
sind [180].

Tabelle 2.4.: Berechnungsmethoden fiir die Rentabilitiaten.

temperate greedy
nicht gewichtet gewichtet nicht gewichtet  gewichtet
Pu Bu-eAAt-q R_I-Bu-eAAt-q Bu'q R—I_Bu_q
pv | By-ef?t.q B, -e?? . q B, -q B, -q

Bei der temperate Methode ist eine Angabe tiber die Zeitspanne At erforderlich, in
der die Verteilung der Ressourcen optimiert werden soll. Da solche Zeitspannen in
der Regel schwierig festzulegen sind, wird in der greedy Methode darauf verzichtet.
Beide Berechnungsmethoden konnen in ungewichteter oder gewichter Form formuliert
werden. Die Wichtung erfolgt mit einer Gewichtsmatrix R.:

0 .00
€1
0o " :
R=| : (2.3.36)
: .0
0 ... 0 =

Mit Hilfe dieser Matrix werden die Variablen fiir die Synthese skaliert. Das Refe-
renzenzymlevel e° entspricht dem Level im Ruhezustand unter gegebenen dufleren
Bedingungen (Substratkonzentrationen). Durch die Nutzung der gewichteten Form
werden die Ressourcen bevorzugt auf Pfade mit hohem Enzymlevel verteilt. Die
Matrizen By, B, und A koénnen mithilfe der Linearisierung des DGL Systems f = ”C%'
berechnet werden:

of 0 .

By =5 (y(t),u%,v*), (2.3.37)
of o o

B, :87v<y(t)’u SOF (2.3.38)
of 0 .

Die Variablen u® und v° entsprechen hier den Referenzwerten fiir die Regelvariablen.
Der Vektor q aus Tabelle 2.4 kann mithilfe einer metabolen Zielfunktion ¢ berechnet
werden

~ 09(y)
=y (2.3.40)
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In der Definition der metabolen Zielfunktion steckt eine der Hauptannahmen fiir
kybernetische Modelle: Die Zelle verfolgt mit der Verstoffwechslung von Substraten
ein bestimmtes Ziel. Die Maximierung von Biomasse ist eine haufig verwendete
Annahme fiir die Definition der Zielfunktion:

oy) =cr . (2.3.41)

Wenn zwischenzeitlich die maximale Biomasseproduktion nicht favorisiert wird, da
bestimmte Substrate zur Herstellung von beispielsweise Aminoséauren fehlen und eine
Umstellung auf die Einlagerung von Kohlenstoff erfolgt, kann eine metabole Zielfunk-
tion gewahlt werden, die die Maximierung der Kohlenstoffaufnahme beschreibt [51].
Fiir das metabole Netzwerk aus Abbildung 2.6 mit zwei Substraten wird im Folgenden
eine Zielfunktion zur Maximierung der Kohlenstoffaufnahme entwickelt. Als Substrat
S1 soll hier Acetat (zwei Kohlenstoffatome) angenommen werden und als Substrat S2
Fruktose (sechs Kohlenstoffatome). Unter der Annahme, dass Acetat das bevorzugte
Substrat ist, kann folgende Zielfunktion definiert werden [51]:

2 6
oy) = — (M“ = _; Ms: 052)
Mo (2.3.42)

T
mit y=[651 Cs2 €2 €3 €4 €5 Cp1 Cp cz} .

Die Anzahl der Kohlenstoffatome im Zahler und die molaren Massen Mg, und Mg,
wurden entsprechend der Substrate Fruktose und Acetat gewéhlt. Da Acetat das
bevorzugte Substrat ist, wird Zielfunktion mit 57— skaliert. Mithilfe des Zusammen-
hangs aus Gleichung (2.3.40) kann der Vektor gq fur die Berechnung der Rentabilitédten
berechnet werden:

q=[-1 —098 0000000] . (2.3.43)

In dieser Arbeit wird die Berechnung gemafl der gewichteten greedy Vorschrift durch-
gefithrt. Dafiir ist des notig die partiellen Ableitung des Differentialgleichungssystems
geméf der Gleichungen (2.3.37) bis (2.3.38) zu berechnen. Das Differentialgleichungs-
system f ist wie folgt definiert:

f = jt [ Cg1 Cga €3 €3 €4 €5 Cpi Cpy Cg g (2.3.44)
Die Enzyme regulieren die AMen, die den Ausbeuteraum aus Abbildung 2.7b defi-
nieren. Die Indices der Enzyme entsprechen den ausgewéhlten AMen. Im Folgenden
spielen blofl noch die Differentialgleichungen fiir die Substrate eine Rolle, da die
metabole Zielfunktion nur diese berticksichtigt und auch die partielle Ableitung q
nach den Zustdnden y nur an diesen Stellen Eintrage besitzt. Die Differentialglei-
chungen fiir die zwei Substrate unter Berticksichtigung der Stéchiometrie und der
Enzymregulation sind wie folgt definiert:

d[c&]_[—w -1 0 -05

—_ A s rel kln_
dt 0 -1 -1 0 diag(v) - diag(e™) - v’ - ¢, . (2.3.45)
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Zunachst wird f nach v; abgeleitet, um B, zu erhalten. Da durch den Vektor q in
der Berechnungsvorschrift fiir die Rentabilitdten nur noch die ersten beiden Spalten
eine Rolle spielen, sind alle weiteren Eintrage durch ein * gekennzeichnet:

—0.5eklrkine, 0 k ok ok % ko kX
B. — —leftrkine,  —leflrkie, x % % *x % x % 5 346
v 0 —lertrkine % % % % % % % (2.3.46)
4 Ty Cx
—0.5etelpkine, 0 k ok ok ok ok kX

Wenn das Differentialgleichungssystem f nach u; abgeleitet wird sind alle Eintrage
der Matrix B, null:

0 0 x % % % * * %
0 0 x % % % * * *
By=10 0 % % % % % x x (2.3.47)
0 0 % % * % *x * x%
0 0 % % % *x *x * %

Dies ist ein Nachteil bei der Verwendung der greedy Methode, in der At keine Rolle
spielt. Alternativ kann B, am quasi-stationaren Zustand der Enzymlevel ausgewertet
werden [180]. Die Enzymlevel in der Berechnung des relativen Enzyms nach Gleichung
(2.3.33) konnen am quasi steady state wie folgt berechnet werden:

ss Q; TEM,i b
€; = 6? = + : Uj . 2.3.48
Bi +p (@' + M) ( )
——ro

o
€

Mit diesem Zusammenhang berechnet sich die Matrix B,, wie folgt:

eC) .
—0.5v5 = ¥ e, 0 * ko k k x k%
e i e i
—1lvg e rkne,  —logEorkme, x ok % % ox ok %
B, = °s DB L (2.3.49)
0 —1vg egéx ity ok ok ok ok ok k%
o .
—0.508 o 1" ¢y 0 X ok ok ok k% %
5

Die Referenzaktivitat vf kann wie in [180] entsprechend dem unregulierten Netzwerk
mit vy = 1 Vi angenommen werden. Mithilfe dieser Annahme und der Definition fiir
die Wichtung aus (2.3.36) konnen die Rentabilitdten nach der gewichteten greedy
Methode berechnet werden:

pu =R B, - q = diag(f,) - diag(e™) - ry ¢, , (2.3.50)
pv =B, - q = diag(f.) - diag(e™) - ry ¢, . (2.3.51)

Der Vektor f. beschreibt nun die Anzahl der aufgenommenen Kohlenstoffeinheiten
und ist fiir das vorliegende Beispiel wie folgt definiert:

fo=1[05 1.98 098 05]." (2.3.52)
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Wie bereits in [51] gezeigt wurde, ist der Einsatz eines HCMs mit der hier eingefiihrten
metabolen Zielfunktion und der Berechnungsmethode fiir die Rentabilitéten fiir die Be-
schreibung der mikrobiellen PHB Produktion geeignet. Aus diesem Grund wird auch
in dieser Arbeit fiir die Modellierung der Dynamik des PHB-Produktionsprozesses
auf Basis von zwei Kohlenstoffquellen auf diesen Ansatz zuriickgegriffen.

2.3.3. Modellierung von Polymerisierungsprozessen

Die Anderung der Kettenldngenverteilung von PHAs kann mit Populationsbilanzen
in kontinuierlicher oder diskreter Form modelliert werden [80]. Die Dynamik der
Kettenlangenverteilung von PHB wurde bereits 2001 mit einer kontinuierlichen Popu-
lationsbilanz fiir die Polymerketten beschrieben [105]. Damit konnte unter anderem
der Einfluss der Rate zur Beschreibung der Kettenverlangerung auf die Bildung
von Block-Copolymeren untersucht werden. In der Publikation [105] und auch in
der darauf folgenden Erweiterung fiir die Beschreibung der Kettenldngenverteilung
des Copolymers PHBV [104] wurde zunéchst nur der Polymerisationsvorgang in
einer nicht mehr wachsenden C. necator Kultur beschrieben. Die Degradation der
Polymere bzw. Anderungen in der Substratzusammensetzung hin zu ausbalancierten
Wachstumsbedingungen wurden nicht berticksichtigt.

Eine alternative Polymerisierungskinetik zur Beschreibung der Dynamik von PHB-
Ketten liefert das kombinierte ,,Metabolismus-Polymerisierungs-Modell“ von 2010
[126]. Dabei werden die Polymerketten mit einer Populationsbilanz in diskreter
Form beschrieben und an ein Modell zur Beschreibung des Metabolismus gekoppelt.
Dadurch ist es moglich die Dynamik der Kettenldngenverteilung wahrend unter-
schiedlicher metaboler Zustédnde (Wachstumsphase, Akkumulation und Degradation)
abzubilden. Im Rahmen dieser Arbeit wird ebenfalls eine diskrete Populationsbi-
lanz zur Beschreibung der Kettenlangenverteilung genutzt und an unterschiedliche
metabole Modelle gekoppelt, die die Dynamik der Gesamtpolymerkonzentration
unter Einsatz mehrerer Kohlenstoffquellen beschreiben konnen. Details werden in
den Abschnitten 2.4.4 und 2.5.5 genauer beschrieben.

Fiir die Entwicklung einer Populationsbilanz in diskreter Form ist es zunéchst erfor-
derlich den Polymerisationsprozess einzuordnen. Bei der Bildung von PHAs handelt
es sich um eine Kettenwachstums-Polymerisation, bei der immer ein neues Monomer
M an eine Kette P der Lénge ¢ angefiigt wird. Initiiert wird die Polymerisation durch
die Bindung eines Monomers M an ein Enzym F (z.B. Synthase PhaC auf der Ober-
flache der intrazelluldren Granula). Dabei entsteht das Polymer P der Lénge i = 1.
Die zwei elementaren Schritte der Initiation und Propagation/Kettenverlingerung
kénnen mit einem einfachen Reaktionsschema wie folgt beschrieben werden [67]:

E+M 2 p (2.3.53)
P+ M™% P, (2.3.54)

Die Initiation aus Gleichung (2.3.53), mit dem Enzym FE (z.B. Synthase PhaC) und
dem Monomer M (z.B. HB) zu dem Polymer P der Lange ¢ = 1, kann mit folgenden
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Raten beschrieben werden:

Qin.p = —kin M E, (2.3.55)
Qin,p, = kin M E. (2.3.57)

Die Raten fiir die Propagation eines Polymers der Lénge ¢+ kann aus der Reaktion
(2.3.54) gebildet werden und wie folgt zu einem Term zusammengefasst:

dprop,P; = kprop M (Pi—l - Pz) . (2358)

Das Polymer der Linge ¢ wird durch Anlagerung eines Monomers M an das Polymer
der Lange ¢ — 1 mit der Ratenkonstante k., gebildet. Die Ratenkonstante k.
wird hier zunéchst als langenunabhangig angenommen. In gleicher Weise wie bei der
Bildung verschwindet dieses Polymer wieder aus der Bilanz, da durch Anlagerung
eines Monomers an das Polymer P; das Polymer der Lénge ¢ + 1 entsteht. Die Rate
fiir die Propagation des Polymers der Lénge ¢ = 1 ist demzufolge:

Qprop,P, = —kprop M Py . (2.3.59)
Die Rate fiir die Monomere bei der Propagation lautet:
Qoropt = —kprop M Py —kp M Py —...—kp M P, — ... (2.3.60)
= —kprop M iPi (2.3.61)
i=1

Zusétzlich zu den ersten beiden Schritten spielt die Termination aktiv synthetisierter
Ketten und der Kettenabbau eine Rolle. Bei der Termination der Synthese von PHAs
werden weder Teile von Ketten abgespalten, noch ein zuséatzliches Enzym bendétigt.
Deshalb kann das Ende der Synthese durch einen einfachen Wechsel von aktiven zu
inaktiven Polymerketten beschrieben werden:

P, D, (2.3.62)

Inaktive Polymerketten D; werden nicht weiter verlingert und solange im Granula
eingelagert, bis diese abgebaut werden. Die zugehorigen Raten fiir aktive und inaktive
Spezies lauten:

qC,Pi - _kc -Pia (2363)
Ge,n; = ke By (2.3.64)

Bei der Depolymerisation gibt es unterschiedliche Moglichkeiten der Darstellung.
Der Kettenabbau kann entweder durch Depropagation erfolgen, d.h. die Synthase
wirkt umgekehrt oder die Depolymerisation findet an einem weiteren Enzym statt. In
C. necator werden PHAs hauptséchlich iiber die Depolymerasen PhaZ abgebaut [71].
Depolymerisation kann wie folgt ausgedriickt werden:

DM DM (2.3.65)
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Mit diesem Zusammenhang konnen die Raten inaktiver Ketten D, bei einer Depoly-
merisierung hergeleitet und zu einem Term zusammengefasst werden:

Qdep,D; = kdep (DiJrl - D’L) . (2366)

Dabei baut sich das Polymer der Lange ¢ mit der Depolymerisationskonstante kg,
ab und wird durch die Depolymerisation des Polymers mit der Lange 7 + 1 gebildet.
Analog dazu kann die Rate fiir die Depolymerisation des Polymers der Lange i = 1
definiert werden:

Qdep,D; = kdep (DQ - Dl) . (2367)

Die Rate fiir die Monomere bei der Depolymerisation lautet:
Qdep,M = kdep Z Dz . (2368)
i=1

Die Gesamtbilanz der definierten Spezies fiir die vier beschriebenen Teilprozesse
lautet:

dE
It = Gin,E
= —kin M E, (2.3.69)
dM
o Qin,M + Qprop,M + Qdep, M
= —kin M E —kyrop M Y P, +kaep Y D, (2.3.70)
i=1 i=1
dP;
o Qin,P, T+ Qprop, Py + qc,P,
=kin M E — kppop M P, — k. Py, (2.3.71)
dp;
o Qprop,P; T qc,P;
= kprop M (Pic1 — P;) — ke P, (2.3.72)
dD,
i ded ~+ Qdep,D,
= ke Py — kaep (D1 — D2), (2.3.73)
dD,
i Ge,D; + Qdep,D;
= ke Py — kaep (Di — Diya) (2.3.74)

Die Polymerisierungskinetik dieser Arbeit weist einige Besonderheiten auf, die bei
der Beschreibung des Polymerisierungsmodells im Abschnitt 2.4.4 gesondert erlautert
werden.

Im Rahmen dieser Arbeit werden die charakteristischen GroBen Zahlenmittel (M,,),
Gewichtsmittel (M,,) und Polydisperistidt (PDI) der Kettenldngenverteilung mit
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experimentellen Daten abgeglichen. Fiir die Berechnung dieser Kenngroflen muss das
nullte, erste und zweite Moment zum Zeitpunkt ¢ berechnet werden:

() =% (P(t) + Di(t)). (2.3.75)
i=1
Die Definitionen zur Berechnung der charakteristischen Grofien sind:
M,(t) = X () M3, (2.3.76)
SPORS -
X5(t) P
M, (t) = M,,, 2.3.77
M, (t)
PDI = . 2.3.78
M, (1) ( )

Die durchschnittliche molare Masse je Monomer M1, entspricht dem Molekularge-
wicht eines Monomers, falls es sich bei dem Polymer um ein Homopolymer handelt
(z.B. PHB). Im Falle des Copolymers PHBV wird im Rahmen dieser Arbeit eine
angepasste Strategie angewandt, welche in Abschnitt 2.5.5 beschrieben ist.

2.3.4. Parameterschatzung

Fir die Entwicklung der Modelle zur Beschreibung des PHB- (Kapitel 2.4) und
PHBV-Produktionsprozesses (Kapitel 2.5) wurden Parameter an die erhobenen Daten
angepasst. Hierfiir wurde mit verschiedenen Optimierungswerkzeugen gearbeitet.
Zunachst wurde mit Hilfe eines Multistart-Verfahrens mit N = 1000 Startwerten fiir
die zu schiatzenden Parameter und einer lokalen Optimierung mit dem Innere-Punkte-
Verfahren ein geeigneter Parametersatz geschétzt. Die Parameteranpassung wurde in
MATLAB 2019b unter Verwendung des Algorithmus fmincon umgesetzt. Anschlieend
wurde dieser Parametersatz nochmals iiberpriift. Dafiir wurde der globale Differential
evolution (DE)-Algorithmus mit dem Parametersatz aus der fmincon-Schéitzung als
Startwerte verwendet [154]. Da es sich beim DE-Algorithmus um einen genetische
Optimierungsmethode handelt, muss eine Stopp-Bedingung fiir das Ende der Suche
hinterlegt werden. Hier wurde die Suche nach verbesserten Parametern nach 60
Stunden beendet. Sofern sich das Ergebnis aus der DE-Optimierung verbessert
hat, wurde dieses nochmals als Startwert fiir eine erneute fmincon Optimierung
hinterlegt und erneut optimiert. Als Zielfunktion fiir beide Verfahren wurde folgende
Fehlerquadratsumme F'Q.S gewahlt:

" (Xexp(t:) = Xaim(t:)
FQS = ; ( a7 (Xexg) ) . (2.3.79)
Dabei wird die Abweichung zwischen simulierten Punkten Xg;,, und experimentellen
Daten Xexp zu den gegebenen Zeitpunkten ¢; bestimmt und mit dem Maximum der
jeweiligen experimentellen Datenreihe gewichtet.

Die numerische Losung der ODE-Systeme wurde mit dem Algorithmus odelds
(MATLAB 2019b) unter Anwendung einer relativen Toleranz von 10~ bestimmt.
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2.4. Poly(3-hydroxybutyrat)-Produktion unter
Verwendung von Fruktose und Acetat als
Kohlenstoffquellen

Im folgenden Abschnitt werden die entwickelten Modelle fiir den PHB-Produktions-
prozess vorgestellt. Ein besonderes Augenmerk lag dabei auf der Nutzung mehrere
Substrate, wie sie haufig bei der Verwendung von Abféllen oder Reststoffen vorkom-
men. Aus diesem Grund wurden hier Fruktose und Acetat als Substrate gewahlt. Zur
Beschreibung der totalen Polymerausbeuten wurde im Rahmen dieser Arbeit ein
HCM-Ansatz gewéhlt. Frithere Arbeiten konnten bereits zeigen, dass HCMs geeignet
sind, um Co-Substrate zu untersuchen [150]. Dariiber hinaus konnte in der Vergangen-
heit der HCM-Ansatz bereits erfolgreich fiir die Beschreibung der PHB-Produktion
mit Fruktose als alleiniger Kohlenstoffquelle angewendet werden [51].

Das im folgenden Unterkapitel présentierte HCM stellt eine Erweiterung des Modells
aus [51] dar. Neben der Berticksichtigung von zwei Kohlenstoffquellen wurde zusétz-
lich noch der Einfluss des verfiigharen Sauerstoffs in den Modellansatz integriert,
um optimierte Produktausbeuten vorhersagen zu kénnen. In einer anschlieSenden
Simulationsstudie werden verschiedene Sauerstoffverfiigharkeiten und Substratzu-
sammensetzungen in Bezug auf die PHB-Ausbeute untersucht.

Schlieflich wird eine Polymerisierungskinetik eingefiihrt und das HCM mit dieser
verkniipft, um so Kettenldngenverteilungen bei unterschiedlichen Prozessbedingungen
simulieren zu konnen. Der Abgleich der Kettenlangenverteilung sowie zugehorigen
charakteristischen Grolen erfolgt mit experimentellen Daten.

Die Modelle dieses Kapitels wurden bereits in Konferenzartikeln zum [FAC World
Congress 2020 [41] und 31. European Symposium on Computer Aided Process Engi-
neering veroffentlicht [42]. Die Kopplung des HCMs an das Polymerisierungsmodell
wurde in einem weiteren Artikel im Journal Computers and Chemical Engineering

beschrieben [45].

2.4.1. Hybrid kybernetisches Modell fiir den PHB
Produktionsprozess

Metaboles Netzwerk

Das verwendete metabole Netzwerk in Abbildung 2.8 basiert auf Modellversionen aus
den Publikationen [51] und [181]. Letzterer Artikel beschreibt die Aufnahme und den
Verbrauch verschiedener kurzkettiger Fettsduren wie Essigsaure bzw. Acetat. Durch
die Vereinigung beider Versionen besitzt das Netzwerk nun drei Substrateingéange
fir Fruktose, Acetat und Ammoniumchlorid. Weiterhin wurde die Reversibilitat der
Reaktionsgleichungen mithilfe der Datenbank KEGG tiberprift und entsprechend
angepasst (siehe Tabelle B.1 im Appendix und rote Pfeile in Abbildung 2.8).
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F6P Polymerproduktion

R37

ATP ADP

g

Energiegenerierung

Entner-Douderoff Weg

Stickstofffixierung

Fruktoseaufnahme D Substrate

«——» geanderte Reversibilitat

Tricarbonsdure Zyklus, Glyoxylatsh und 2-Methylcitrat-Zyklus

Abbildung 2.8.: Metaboles Modell auf Basis von [51] und [181] mit iiberpriifter
Reversibilitat (rote Pfeile) und den Substraten Fruktose (FRU), Acetat (ACE) und
Ammoniumchlorid (AMC). Eine Liste der Kiirzel ist dem Abkiirzungsverzeichnis zu
entnehmen.

Analyse des PHB Netzwerkes im Ausbeuteraum

Fiir das ermittelte metabole Netzwerk mit 39 Reaktionen wurden 4857 EMen unter
Anwendung der Software METATOOL berechnet [129]. Fiir die Aufstellung des HCMs
muss eine geeignete Anzahl an Moden reduziert werden. Hierzu erfolgte die Einteilung
in unterschiedliche EMen Gruppen im Bezug auf deren Kohlenstoffquelle [153]. Fiir
das Modell mit Fruktose und Acetat wurden sieben unterschiedliche Gruppen je
nach aufgenommenen Substraten gebildet. Hierbei wurde auch unterschieden ob der
Speicherstoff PHB verbraucht oder gebildet wurde:

e Fruktose

Fruktose und PHB

Acetat

Acetat und PHB

Fruktose und Acetat

Fruktose, Acetat und PHB
e PHB
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Tabelle 2.5.: Gruppen fiir die Einteilung der GMen. Legende: FRU - Fruktose;
AMC - Ammoniumchlorid; ACE - Acetat; PHB - Poly(3-hydroxybutyrat); RES -
residuale Biomasse.

Gruppe Anzahl GMs

1 FRU + AMC — PHB + RES 1
2 FRU + AMC + PHB — RES 2
3 FRU — PHB 2
4 FRU + ACE + AMC — RES 2
5 FRU + ACE + AMC + PHB — RES 3
6 FRU + ACE — PHB 2
7 ACE + AMC + PHB — RES 2
8 ACE + AMC — RES 2
9 ACE — PHB 2
10 AMC + PHB — RES 5
11 FRU + AMC — RES 1
12 AMC + PHB — RES +ACE )
13 FRU + AMC — RES + ACE 2
14 FRU + AMC + PHB — RES + ACE 4
15 FRU — ACE 3

Dariiber hinaus wurde beriicksichtigt, ob Acetat ein Produkt oder Substrat ist.
Unter Verwendung der Vorgehensweise aus Abschnitt 2.3.2 wurde fiir die einzelnen
Untermodelle je eine konvexe Hiille im Ausbeuteraum fiir Biomasse, PHB oder
Acetat gebildet, um so die GMs zu erhalten. Hierfiir werden die Eintrage in der
EMen-Matrix mit den Substraten in gbgig-h zu 42 gog“kt normiert. Die Hiillen fiir die
Ausbeuteraume der oben angegebenen Gruppen fur Biomasse und PHB oder Acetat
sind in den Abbildungen B.1 bis B.6 im Appendix gezeigt. Dabei wurde nach extern
aufgenommenen Substraten sortiert und die Félle fiir den gleichzeitigen Verbrauch
von PHB in die Abbildung miteinbezogen. Nach Reduktion der Flache auf 90 %
wurden 38 GMs identifiziert, die im Folgenden auf Basis der Daten weiter eingegrenzt
werden. Dafiir werden die GMs nochmals in 15 funktionelle Gruppen unterteilt
(Tabelle 2.5). Die Gruppen 12 bis 15 aus Tabelle 2.5 zeigen, dass Acetat nicht nur
als Substrat dient sondern auch produziert werden kann. Die Produktion von Acetat
aus Fruktose kann bei C. necator unter anaeroben Bedingungen erfolgen. Da die
vorliegenden experimentellen Daten allerdings nur bei einem DOs > 5 % ermittelt
worden, konnen die AMs 13 bis 15 zunachst vernachléssigt werden.

Im Falle mehrerer GMen fiir eine funktionelle Gruppe muss der am besten geeignete
GM ermittelt werden. Deshalb wurden alle moglichen Kombinationen von GMen
parallel zu der Parameterschétzung (siche Abschnitt 2.3.2) fiir die kinetischen Pa-
rameter k, variiert und ausgewertet. Die Auswahl mit der kleinsten normalisierten
Fehlerquadratsumme wurde schliefflich fiir die Beschreibung der Zustandsgleichungen
des HCM gewahlt. Die 12 ausgewédhlten AMen sind in Tabelle 2.6 dargestellt. Die
AMen 2, 5, 7, 10 und 12 aus Tabelle 2.6 beschreiben die Umwandlung von PHB
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Tabelle 2.6.: Werte fiir die normalisierte AM-Matrix unterteilt in unter-
schiedliche Untergruppen: Substrate (Ng - Z), HB (N, - Z) und Gesamtbiomasse
(Nx - Z); der normalisierte Kohlestoffaufnahmevektor (f.) und die Einteilung der AMen
zu unterschiedlichen experimentellen Datensétze: Fruktose als Einzelkohlenstoffquelle
(FRU), Acetat als Einzelkohlenstoffquelle (ACE) und Fruktose+Acetat als Kohlenstoff-
quellen (both).

AM 1 2 3 4 5) 6

Yeru -2.50 -0.28 -250 -244 -040 -1.29

Yace 0.00 0.00 0.00 -0.06 -0.09 -1.19 Ng-Z

Yame | -0.64 -0.73 0.00 -0.75 -0.50 0.00

Yus 0.31 -1.59 1.19 0.00 -1.44 0.25

YBio 1.66 -0.05 1.19 1.58 -0.38 0.25

f. 1.00 0.75 1.00 1.00 0.83 0.99

Daten | FRU FRU FRU both both both

AM 7 8 9 10 11 12
Yrru 0.00 0.00 0.00 0.00 -2.50 0.00
Yie |-0.01 -2.46 -246 0.00 000 043 Ng-Z
Yimce | -0.33 -0.51 0.00 -0.001 -0.77 -0.18
Yun -1.78 0.00 1.19 -0.021 0.00 -1.79 N, -Z
YBio -1.08 1.08 1.19 -0.018 1.63 -142 N4 -Z
f. 0.72 098 0.98 0.01 1.00 0.72
Daten | ACE ACE ACE FRU FRU ACE

zu Biomasse und Energie. Dabei wird auch CO4 produziert. COs als Produkt wird
im Rahmen dieser Modellbildung nicht beriicksichtigt, da das metabole Modell
dann um ein Vielfaches komplexer sein miisste und eine Reduktion der EMen nicht
mehr ohne weiteres moglich ist. Die Umwandlung von Speichermaterial wie PHB
zur Aufrechterhaltung des Energiestoffwechsels kann entweder ohne die zuséatzliche
Aufnahme von externen Kohlenstoffverbindungen (AM 10, 12) oder bei reduzierter
Substrataufnahme (AMen 2, 5, 7) erfolgen. Die GMen und die auf Basis der Daten
ausgewahlten AMen sind in Abbildung 2.9 im gesamten Ausbeuteraum gezeigt.
Die experimentellen Ausbeuten kénnen ebenfalls im Ausbeuteraum dargestellt wer-
den. In den Abbildungen 2.10a bis 2.10d ist dies fiir die Identifikationsdatensétze
gemeinsam mit der konvexen Hiille und den d priori reduzierten GMen dargestellt.
Fiur die Darstellung im Ausbeuteraum wurden die experimentellen Daten wie folgt
unterteilt:

e Phase I: exponentielles Wachstum
e Phase II: PHB Akkumulation
e Phase III: PHB Abbau

Bei dem Experiment III (siche Tabelle 2.3) mit beiden Kohlenstoffquellen muss
die oben beschriebene Unterteilung differenziert betrachtet werden. In Abbildung
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konvexe Hiille
® GMen

O AMen Fruktose oder Acetat

O AMen Fruktose und Acetat

2 -1 0 1 2 3 4
Yieic N 9/9

Abbildung 2.9.: Gesamter Ausbeuteraum mit GMen (schwarze Kreise) und
ausgewdhlte Moden fiir Einzelsubstrate (rote Kreise) und Cosubstrate (blaue Kreise).

2.10d beschreiben die Ausbeutewerte aus Phase Ia das exponentielle Wachstum bei
Aufnahme von Acetat und Phase Ib das exponentielle Wachstum bei Aufnahme
von Fruktose. Die PHB Produktion kann ebenfalls nochmals unterteilt werden. In
Phase Ila wird PHB aus Acetat produziert und in Phase IIb erfolgt die PHB-
Produktion mit Acetat und Fruktose in Anwesenheit von Ammoniumchlorid. Wie
bei den Experimenten mit Einzelsubstraten, beschreibt der Ausbeutekoeffizient von
Phase IIT den Abbau von PHB.

Die Position der experimentellen Ausbeutekoeffizienten gibt einen ersten Hinweis
dariiber, wie gut das Modell die experimentellen Daten abbilden wird. Die grofiten
Herausforderungen liegen hierbei in der Abbildung des dynamischen Verhaltens
unter Verwendung von Acetat wihrend des exponentiellen Wachstums (Phase Ila,
Abbildung 2.10c) und der Verwendung von Acetat bei der Produktion von PHB bei
Aufnahme beider Kohlenstoffquellen (Abbildung 2.10d), denn diese experimentellen
Ausbeuten liegen leicht auflerhalb der Hiille. Unter Berticksichtigung der statistischen
Fehler fiir die Bestimmung von Biomasse und PHB und in Anbetracht der Moglichkeit
die kinetischen Parameter des HCMs an die Datensétze anzupassen, sollte der HCM-
Ansatz dennoch in der Lage sein, das dynamische Verhalten abzubilden.

Modellstruktur und Parameteridentifikation

Fiir das Modell zur Beschreibung des PHB-Prozesses wurden mehrstufig Parame-
teranpassungen vorgenommen. Zunéchst wurde die klassische Modellstruktur, wie
in Abschnitt 2.3.2 beschrieben, verwendet und an Datensétze mit Fruktose oder
Acetat als alleinige Kohlenstoffquelle angepasst. In einem ersten Schritt wurde fiir
Fruktose ein Datensatz aus der Literatur gewéhlt [51]. Bei Verwendung von Acetat
als Kohlenstoffquelle wurde auf die Daten aus Experiment II zuriickgegriffen (siehe
Tabelle 2.3). Bei der Anpassung wurden die AMen zunéchst vernachléassigt, die sowohl
Fruktose als auch Acetat gleichzeitig metabolisieren (AM 4 bis 6 aus Tabelle 2.6). Die
Parameter in k, nach Anpassung an die experimentellen Daten aus den genannten
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konvexe Hiille konvexe Hiille

O AMen Fruktose oder Acetat
O AMen Fruktose und Acetat
‘ Fruktose - Phase I

@ [Fruktose - Phase II

O AMen Fruktose oder Acetat
O AMen Fruktose und Acetat 1t
‘ Fruktose - Phase I
@ Fruktose - Phase II

9 A Fruktose - Phase III 9 ) ) A Fruktose - Phase I1I
T2 a1 0 1 2 3 4 2 10 1 2 3 4
Yhg/c I 9/9 Yheic N 9/9
(a) Fruktoseexperiment aus [51] (b) Fruktoseexperiment (Experiment I)
2 2
;

konvexe Hiille

AMen Fruktose oder Acetat
AMen Fruktose und Acetat
Cosubstrat - Phase Ia
Cosubstrat - Phase Ib
Cosubstrat - Phase Ila
Cosubstrat - Phase ITb

konvexe Hiille

O AMen Fruktose oder Acetat
O AMen Fruktose und Acetat 1t
’ Acetat - Phase I
@ Acetat - Phase II

Yiorc I 99
o

®09®o o

o ‘ ‘ A Acetat - Phase IIT 9 ) ) A Cosubstrat - Phase IIT
-2 -1 0 1 2 3 4 -2 -1 0 1 2 3 4
Yhic N 9/9 Yhic N 9/9
(c) Acetatexperiment (Experiment II) (d) Cosubstratexperiment (Experiment III)

Abbildung 2.10.: Ausbeuten der verschiedenen Experimente in Bezug auf
die ermittelte konvexe Hiille.

Experimenten mit Fruktose oder Acetat als Einzelkohlenstoffquellen ergeben sich
wie folgt [41]:

k, = [0.26,3.71,0.07,0,0,0,1.51,0.44,0.44 ,0.44,0.25 ,3.44]" . (2.4.1)

Die Simulationsverlaufe fiir die klassischen Modellstruktur unter Verwendung des
Parametervektors aus (2.4.1) sowie die verwendeten experimentellen Daten sind in
den Abbildungen B.7 und B.8 im Appendix gezeigt.

Unter Hinzunahme eines weiteren Datensatzes (Experiment IIT) wurden die kineti-
schen Raten angepasst, welche im Bezug zu den AMen vier bis sechs aus Tabelle 2.6
stehen. Bei diesem zusétzlichen Datensatz wurden Fruktose und Acetat gleichzeitig
als Kohlenstoffquellen eingesetzt. Im Zuge der Parameteranpassung wurde hier jedoch
der fiinfte Modus zu AM5= [—1.00,—0.01,—0.72, —1.07,0.47]% mit f.(5) = 0.83
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gewahlt. Der Vektor k, lautet nach erneuter Anpassung;:

k. = [0.26,3.71,0.07,0.04 ,28.48 ,0.67 ,1.51 ,0.44 ,0.44 ,0.44 ,0.25 ,3.44]" .
(2.4.2)

Das Modell mit klassischer Modellstruktur, welches an die Datensatze der Experi-
mente II, IIT und dem Batch-Versuch mit Fruktose aus [51] angepasst wurde, wird
im folgenden Modell A genannt.

Im Verlauf der Modellbildung wurde auch ein Experiment mit Fruktose als Einzel-
substrat mit dem gleichen Fermentationssystem wie bei Experiment IIT durchgefiihrt
(Experiment I) und fiir die Parameteranpassung verwendet, um die Unterschiede
zwischen den Datensétze so gering wie moglich zu halten. Abgesehen von der ver-
fiigbaren Kohlenstoffquelle liegt der einzige Unterschied zwischen den Experimenten
mit Fruktose als Einzelsubstrat (Experiment I) und dem Experiment mit beiden
Substraten (Experiment III) in der Sauerstoffverfigbarkeit (DO).

Die unterschiedlichen DOs sind direkt mit dem Biomassewachstum verkniipft [92].
Aus diesem Grund wurde der klassische HCMAnsatz um einen sauerstoffabhéngigen
Faktor K, in der Wachstumsrate p erweitert:

p=K,(Nx-Z- rv) . (2.4.3)

Der sauerstoffabhangige Faktor K, beschreibt den Zusammenhang zwischen dem
Wachstum bei einem bestimmten DO und dem Wachstum unter typisch aeroben
Bedingungen bei DO 70 %. Die Wachstumsrate bei gewahltem DO kann mit einer
Geradengleichung beschrieben werden:

_ u(DO)
B = o)

with  p(DO) = —0.151 DO + 0.256.. (2.4.4)

Die Geradengleichung wurde mithilfe des Datensatzes aus [92] entwickelt. Mit der
Einfithrung des Faktors K, ist es moglich Datensédtze mit unterschiedlichen DOs
abzubilden und damit unterschiedliches Prozessverhalten bei verschiedenen DOs zu
untersuchen.

Zusatzlich zur Modifikation der Wachstumsrate wurden Verdiinnungseffekte durch
Biomassewachstum vernachléssigt, welche in den Zustandsgleichungen (2.3.24) und
(2.3.27) aus Abschnitt 2.3.2 gezeigt wurden. Die neuen Gleichungen fiir den Anteil
an PHB und die Enzymlevel ergeben sich wie folgt:

dl’pHB de

dt :NP'Z'I'M, %:a—i—rEMb—B-e. (245)

Die Parameter in k, wurden fir die modifizierte Modellstruktur erneut angepasst
und ergeben sich zu:

k. = [0.08,0.89,0.04,0.09,0.15,0.61,1.45,0.43,0.43,3.15,0.2,0" . (2.4.6)

Das modifizierte Modell mit den oben genannten Parameterwerten wird im Folgenden
Modell B genannt. Die Zielfunktion fiir alle Anpassungen sowie die verwendeten
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Abbildung 2.11.: Simulierter Zeitverlauf und experimentelle Daten der
Substrate und Produkte fiir Fruktose als Einzelkohlenstoffquelle (Experi-
ment I). Legende und Abkiirzungen: blaue Kreise, Daten aus Experiment I; gestrichelte
Linie, Simulation unter Verwendung des Modells A; durchgezogene Linie, Simulation
unter Verwendung des Modells B; BTM, Biotrockenmasse; NH,Cl, Ammoniumchlorid;

HB, 3-Hydroxybutyrat.

Optimierungsverfahren sind in Abschnitt 2.3.4 beschrieben. Alle anderen Parameter
wurden auf Basis der vorangegangen Arbeit in [51] konstant gehalten. Die Werte
fur die konstanten Raten sind in Tabelle B.2 im Appendix zusammengefasst. Die
Halbwertkonstante fiir die Monodkinetik, die den Verbrauch von Acetat beschreibt,
wurde halb so hoch wie die von Fruktose angenommen (Kpry/2). Diese Annahme
wurde getroffen, da bereits bekannt ist, dass Acetataufnahme den Metabolismus

positiv beeinflusst [54].

2.4.2. Darstellung der zeitlichen Dynamik und Vergleich mit
experimentellen Daten

In diesem Absatz werden die Simulationsergebnisse fiir die zwei unterschiedlichen
Modellstrukturen miteinander verglichen. Im Modell A wurde der klassische HCM
Ansatz verwendet und an unterschiedliche Datensatze aus Experimenten mit Einzel-
kohlenstoffquellen und aus einem Experiment mit zwei Kohlenstoffquellen angepasst.
Der Datensatz fiir die Fruktose als alleinige Kohlenstoffquelle wurde zunéachst aus
Literaturdaten entnommen und fir die Anpassung verwendet [51].

Im Modell B wurde die Struktur des Modells angepasst, sodass die Einbeziehung
des DOs aus den Experimenten moglich wird und Verdiinnungseffekte durch Biomas-
senwachstum vernachléssigbar sind. Dariiber hinaus wurde ein neuer Datensatz aus
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Abbildung 2.12.: Simulierter Zeitverlauf und experimentelle Daten der Sub-
strate und Produkte fiir Acetat als Einzelkohlenstoffquelle (Experiment II).
Legende: gestrichelte Linie, Simulation unter Beriicksichtigung der AMen mit einzelner
Kohlenstoffquelle und klassischer Modellstruktur (Modell A); durchgezogene Linie,
Simulation unter Beriicksichtigung der AMen mit zwei aufgenommenen Kohlenstoff-
quellen und modifizierter Modellstruktur (Modell B).

einem Experiment mit Fruktose (Experiment I) fir die Anpassung herangezogen.
Die erhobenen Daten dieses Experimentes sowie die Simulationen der Modelle A und
B sind in Abbildung 2.11 gezeigt.

In Experiment [ wurden gezielt Stérungen der PHB- und Biomassenbildung vorge-
nommen, um unterschiedliches dynamisches Verhalten beobachten zu kénnen. In der
ersten Phase von Experiment I ist der Biomasseaufbau aus Fruktose und Ammoni-
umchlorid zu sehen. In der anschliefenden Phase II setzt die PHB-Produktion ein,
diese wird durch die geringe Ammoniumchloridkonzentration ausgelost. In Phase 111
wird dieser Prozess gestort, indem die Ammoniumchloridkonzentration im Medium
wieder auf ca. 1 g/L angehoben wird. Dadurch fallt die PHB-Konzentration leicht
ab, da der Speicherstoff fiir den Aufbau von Biomasse wieder abgebaut wird.

Das Modell A kann den qualitativen Verlauf des Experimentes widerspiegeln, obwohl
keine Anpassung an diesen Datensitzen vorgenommen wurde. In Phase III ist das
Modell jedoch nicht in der Lage den hohen Verbrauch von Ammoniumchlorid zu
erkliren, da Fruktose im Modell bereits komplett verbraucht war. Nach Anderung
der Modellstruktur und erneuter Anpassung an alle drei Datensitze werden die
Produktkonzentrationen fiir das Experiment I mit Fruktose als Kohlenstoffquelle
sehr gut widergespiegelt (Abbildung 2.11). Trotz der gut abgebildeten Produktkon-
zentrationen, zeigt die Simulation der Dynamik der Fruktosekonzentration einen
geringeren Verbrauch als im Experiment gemessen. Eine mogliche Erklarung fiir

45



Produktion von Polyhydroxyalkanoaten

% a0l 1 I ONEIVIVE VI
g = = B
2 20 = s\g
8 10 L = 3 <\ 15 T T T
% N\ = I I EIvivi VI
= % - = P
B ‘ 4P = 010} e
0 10 20 30 40 = o i
- 3 -
Zeit in h 5 5 ‘ji
M 0 _—-q—*’—" .
a g 1 I ML IViV] VI 0 10 20 30 40
o0 zp_i\ i Zeit in h
5 25 Y 3
g N I I I TV VI
< 3 =
0 ‘ b 2| P
0 10 20 40 = | =
Zeit in h g 1t ',; ,
9 ‘ ‘ — 0 . = _Z . .
a I I IV V] VI 0 10 20 30 40
Sl
S i w
: \ = =
Z Vi :
0 n A = i
0 10 20 30 40
Zeit in h

Abbildung 2.13.: Simulierter Zeitverlauf und experimentelle Daten der Sub-
strate und Produkte fiir Fruktose und Acetat als Kohlenstoffquellen (Expe-
riment IIT). Legende: gestrichelte Linie, Simulation unter Berticksichtigung der AMen
mit einzelner Kohlenstoffquelle und klassischer Modellstruktur (Modell A); durchgezo-
gene Linie, Simulation unter Beriicksichtigung der AMen mit zwei aufgenommenen
Kohlenstoffquellen und modifizierter Modellstruktur (Modell B).

diese Diskrepanz ist die fehlende CO»-Bilanz als zuséatzliches Produkt wahrend der
Kultivierung. Der gemessene Anteil an CO, im Abgas steigt mit der Prozessdauer
immer weiter an, wie aus Abbildung 2.14a ersichtlich wird. Das Hinzufiigen von CO,
ist jedoch aus zweierlei Griinden problematisch. Zum einen wiirde die Analyse des
erweiterten metabolen Netzwerks sehr viele EMen ergeben, deren Reduktion zu einem
geeigneten Satz an GMen sehr komplex ist. Zum anderen wird ein zusatzliches Modell
zur Beschreibung des Gastibergangs notwendig, um die verfiigbaren Messdaten aus
der Abgasanalytik verwenden zu konnen.

In Abbildung 2.12 sind die zeitlichen Verlaufe der Substrat- und Produktkonzentra-
tionen bei Verwendung von Acetat als alleinige Kohlenstoffquelle zu sehen. Obwohl in
Experiment II keine dufleren Storungen vorgenommen wurden, kann das Experiment
dennoch in zwei Phasen eingeteilt werden. In der ersten Phase findet der Biomasse-
und PHB-Aufbau statt, wihrend in der zweiten Phase der Abbau detektiert wurde.
Beide Modelle konnen den Verlauf sehr gut beschreiben, wobei mit Modell B die
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Abbildung 2.14.: CO2-Anteile im Abgas fiir das Experiment I und III.

Ammoniumchlorid- und Biomassekonzentration ab 24 h besser dargestellt werden
konnen. Modell A beschreibt den PHB-Abbau jedoch etwas besser.

GroBere Unterschiede sind beim Datensatz von Experiment III zu erkennen (Ab-
bildung 2.13). Wie bereits beim Experiment I, wurden auch hier einige Storungen
vorgenommen, um unterschiedliche Dynamiken anzuregen. In Phase I des Experi-
ments [11 ist zunéchst eine Lag-Phase zu erkennen, in der noch keine wesentlichen
Anderungen der Substrate und Produkte detektiert worden. In Phase II wird PHB aus
Acetat gebildet, obwohl noch ausreichend Ammoniumchlorid vorhanden war. Fruktose
wird in dieser Phase weniger verbraucht als Acetat und auch die Ammoniumchlorid-
konzentration bleibt vorerst konstant. Ab ca. 20 h beginnt die Biomassenbildung aus
Fruktose und Ammoniumchlorid (Phase III). Zu diesem Zeitpunkt steht kein Acetat
mehr als Kohlenstoffquelle zur Verfiigung. In der darauffolgenden Phase IV wird
Acetat hinzugegeben, um den Einfluss dieser Kohlenstoffquelle auf den laufenden
Prozess begutachten zu konnen. Wie in Abbildung 2.13 zu sehen, wird Acetat sofort
fir den PHB-Aufbau verbraucht. In Phase V des Experiments wird die Acetat- und
Ammoniumchloridkonzentration gleichzeitig erhéht. Diese Anderung hat zunéchst
kaum einen Einfluss auf das gebildete PHB. Erst am Ende dieser Phase, wenn Acetat
verbraucht ist, ist eine Degradation von PHB zu erkennen. In einer letzten Phase
(Phase VI) des Experiments wird nochmals die Konzentration beider Kohlenstoff-
quellen sowie Ammoniumchlorid im Medium erhoht. Wie in Phase I, ist auch hier
deutlich zu erkennen, dass Acetat die bevorzugte Kohlenstoffquelle ist, da diese
wesentlich schneller verbraucht wird als Fruktose.

Beide Modelle sind an diesen Datensatz angepasst und zeigen den gleichzeitigen Ab-
bau beider Kohlenstoffquellen. Mit dem Modell B kénnen jedoch die experimentellen
Werte fiir die totale Biomasse besser wiedergeben werden. Weiterhin ist eine deut-
lich verbesserte Dynamik beim Abbau von Acetat zu erkennen. Ein Schwachpunkt
beider Modelle bei gleichzeitiger Verwendung von zwei Kohlenstoffquellen bleibt der
Verbrauch von Fruktose, denn beide Modelle unterschitzen die Aufnahme dieser
Kohlenstoffquelle. Eine mogliche Erklarung fiir die Diskrepanz zwischen Simulation

47



Produktion von Polyhydroxyalkanoaten

20 \
o,

—
R
= 15 -
<=
(=)
S
= 10
Q
<
=i
= 5)
jas)
[al}

0 L L L

0 5 10 15 20

CN-Verhéltnis in molC/mol

——DO 70% - = =DO 20% v DO 0.1%
A CN5 m CN 10 * CN 12
A CN38 m CN 13 * CN 15
A CN 11 m CN 16 * CN 18

Abbildung 2.15.: PHB-Konzentration nach 120 Stunden in Abhingigkeit
des Kohlenstoff-Ammoniumchlorid (CN)-Verhiltnisses und ausgewéhlten
DOs. Die im nédchsten Abschnitt verwendeten Bedingungen fiir die Simulation der
Kettenldngenverteilung sind mit Symbolen gekennzeichnet.

und Experiment kénnte durch fehlende Metaboliten erklért werden. Komponenten
wie CO9 oder andere organische Séduren miissen in zukiinftigen Arbeiten beriicksich-
tigt werden, um auch hier einen genauen Verlauf abbilden zu konnen.

Ein Hinweis fir die fehlende Bilanzierung von COs liefern die Auswertung der Ab-
gasanalytik des Experiments III mit Fruktose und Acetat welche in Abbildung 2.14b
dargestellt ist. Hier sind zum Teil prozentuale Anteile von CO, >10% detektiert
worden.

2.4.3. Simulationsstudie - Auswahl des CN-Verhdltnisses bei
verschiedenen Sauerstoffverfiigbarkeiten

Durch die Berticksichtigung der Abhéngigkeit des Biomassenwachstums vom DO (Glei-
chung 2.4.3) im Modell B, ist es moglich verschiedene Kohlenstoff-Ammoniumchlorid-
Verhéltnisse (CN-Verhéltnisse) bei unterschiedlichen DOs simulativ zu evaluieren.
Hierbei wird nur der PHB-Aufbau betrachtet, d.h. kein Abbau simuliert. In Abbildung
2.15 sind die PHB-Konzentrationsmaxima bei unterschiedlichen CN-Verhéltnissen fiir
einen aeroben DO von 70%, eine mittleren DO von 20% und einen quasi-anaeroben
Prozess mit 0.1% DO aufgetragen. Kurven fiir weitere DOs sind in den Abbildungen
B.9 bis B.11 im Appendix gezeigt, weisen aber die gleiche Dynamik fiir unterschied-
liche CN-Verhéltnisse auf, wie die in Abbildung 2.15 présentierten Beispiele. Der
mittlere DO-Wert von 20 % wurde entsprechend des Maximums beziiglich des PHB-
Gehalts bei unterschiedlichen DOs aus der Publikation [17] gewéahlt.
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Zwei Hauptschlussfolgerungen kénnen aus der Simulationsstudie gezogen werden:

1. Je kleiner der Gelostsauerstoffanteil eingestellt wird, umso mehr PHB kann
nach 120 Stunden mit den entsprechenden Substratkonzentrationen gebildet
werden.

2. Mit geringerer Sauerstoffverfiigbarkeit kann die Ammoniumchloridkonzentrati-
on entsprechend reduziert werden, sodass mehr Kohlenstoff fir die Akkumula-
tion von PHB vorhanden ist. Dabei ist das optimale Verhéltnis abhingig vom
DO, da die Verfiigharkeit von Sauerstoff den Biomasseautbau stark beeinflusst.

Mit den beiden Stellschrauben ,,Sauerstoffverfiigbarkeit® und , Substratverhaltnis®
kann also eine optimale Balance zwischen Biomassenbildung, welche fiir die Produkt-
bildung unabdingbar ist, und PHB Akkumulation gefunden werden. Die Forscher-
gruppe um Kiparissides hat dies mit einem anderen C. necator Stamm im Jahr 2013
untersucht [17]. Auch hier ist bei Variation von Ammoniumsulfat (Stickstoffquelle)
bei gleichbleibender Kohlenstoffverfiigbarkeit ein ahnlicher Verlauf experimentell
ermittelt worden. Die Ergebnisse unterscheiden sich durch den Einfluss der Verfiighar-
keit von Sauerstoff. In [17] kann ein eindeutiges Optimum bei ca. 20 % DO gefunden
werden, wihrend Modell B mit kleineren DOs immer hohere PHB Konzentrationen
erreicht. Dies kann zum einen an den unterschiedlichen Stammen liegen, oder daran,
dass die Bildung von anaeroben Stoffwechselprodukten, wie beispielsweise Acetat,
Succinat und Fumarat vernachlassigt wird. Es ist bereits bekannt, dass es einen
Wechsel zwischen PHB-Produktion und der Produktion anaerober Stoffwechselpro-
dukte gibt [92]. Dieser liegt allerdings in Bereichen bei dem Standardsonden einen
DO von null anzeigen.

2.4.4. Multiskalen-Modellierung - Kopplung des PHB-Modells
mit einer Polymerisierungskinetik

Neben der Auswertung der moglichen PHB-Ausbeuten in Abhéngigkeit von Sauer-
stoffverfiigharkeit und Substratverhéltnissen kann durch eine Kopplung mit einer
Polymerisierungskinetik auch die Kettenlangenverteilung und deren charakteristi-
schen Werte evaluiert werden. Ansétze, die die Dynamik der Kettenldngenverteilungen
fir PHB beschreiben, wurden in den Arbeitsgruppen Srienc und Kiparissides unter
Verwendung von Populationsbilanzen beschrieben [105,126].

Die Polymerisierungskinetik, welche im Rahmen dieser Arbeit verwendet wird, orien-
tiert sich an den Verdffentlichungen von Penloglou [124-127] und wurde so modifiziert,
dass die Einbindung der Dynamik von detaillierten kinetischen Modellen, wie dem
HCM aus dem Abschnitt 2.4.1, moglich ist. Dadurch wird ein Multiskalen-Ansatz
kreiert, der intrazelluldre Regulationsvorgange in die Dynamik von Kettenlangenver-
teilungen miteinbezieht.

Im Folgenden wird die Modellstruktur der Polymerisierungskinetik gezeigt, welche
2021 in einem Beitrag zum 31. European Symposium on Computer Aided Process
Engineering (ESCAPE31) das erste Mal beschrieben wurde [36]. In einem weiteren
Journalartikel wurde unter Verwendung der Polymerisierungskinetik und des vorab
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Abbildung 2.16.: Allgemeines Schema fiir die modellierten Prozesse im
Polymerisierungsansatz.

beschriebenen HCMs (Modell B), die Dynamik der Kettenlangenverteilung von PHB
mit Fruktose und Acetat als Kohlenstoffquellen untersucht [45]. Mit Hilfe der simu-
lierten Kettenldngenverteilungen konnen das Zahlenmittel (M,,), das Gewichtsmittel
(M,) und die Polydispersitat (PDI) bestimmt werden. Die Ergebnisse werden in
diesem Absatz gezeigt und mit experimentellen Werten verglichen.

Schliefflich wird das Modell genutzt, um fiir verschiedene DOs und CN-Verhaltnisse
die Kettenlangenverteilungen und die oben genannten charakteristischen Gréflen zu
simulieren und auszuwerten.

Polymerisierungskinetik

Die Polymerisierungskinetik wird im Rahmen dieser Arbeit als diskrete Populati-
onsbilanz dargestellt. Wesentliche Merkmale des modularen Aufbaus des Modells
wurden bereits in Abschnitt 2.3.3 eingefiihrt. Im Folgenden erfolgt die Unterteilung
der Polymere in aktive (lebende, P;) und inaktive (tote, D;) Spezies. Die Dynamik
der beiden Polymerspezies lautet:

d P; :
" = 0(i = Dk [HB-Syn] + ko [HB] (Ps = ) (2.4.7)
Initiation Propagation
- chz )
S~~~
Wechsel
d D;
- k’CPZ - kdep (Dz - Di—i—l) . (248)
dt —~—
Wechsel Abbau

Dabei beschreiben P; und D; die Anzahl der Ketten jeder Gruppe mit einer be-
stimmten Monomeranzahl i. Aktive Polymerketten (P;) sind an Polymerasekomplexe
gebunden und kénnen durch die Anlagerung eines weiteren Monomers M = [H B]
mit der Rate ko verlangert werden. Die Bildung eines aktiven Polymers mit einer
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Kettenldnge von ¢ =1 erfolgt durch die Initiation mit der Rate k;,, bei der sich ein
Monomer an einen Polymerasekomplex anlagert und das aktive Polymer bildet.
Die Ablosung des aktiven Polymers vom Polymerasekomplex ist unabhéngig von
der Lange und erfolgt mit der Rate k.. Nach der Ablosung kann dieses nicht weiter
wachsen und wird zur Gruppe der inaktiven Polymerketten (D;) gezahlt. Wie in
Abschnitt 2.3.3 eingefiihrt, kann dieser Vorgang mathematisch durch einen "Wechsel’
beschrieben werden. Die inaktiven Ketten konnen im Gegensatz zu aktiven Poly-
merketten durch eine Depolymerase mit der Rate kg4, abgebaut werden. Durch
den Polymerabbau freigesetzte Monomere, werden direkt zu residualer Biomasse
verstoffwechselt und tauchen nicht in der Bilanz fiir die Monomere [H B] auf. Die
Bildung von weiteren Intermediaten, die bei der Ausbildung eines aktiven Polymerase-
Polymerkomplexes entstehen, wird hier nicht genauer betrachtet. Eine schematische
Ubersicht des modellierten Vorgangs ist in Abbildung 2.16 gezeigt. Die Dynamik
der Monomere und des Monomersynthasekomplexes konnen durch folgende DGLn
beschrieben werden:

: g]iB] = —km1 [HB][Syn] — k2 [HB] i P+ M*,
(”Hf;syn] = k1 [HB] [Syn] — ki, [HB-Syn] . (2.4.9)

Die jeweils ersten Terme der Gleichungen beschreiben die initiale Anbindung eines
Monomers [H B] mit einem Polymerasekomplex [Syn] mit der Rate k,,;. Nach erfolg-
reicher Anlagerung wird der Monomer-Polymerasekomplex mit der Ratenkonstante
ki zu einer aktiven Kette (P;) mit der Lange i =1. Weiterhin werden Monome-
re benoétigt, um die aktiven Ketten zu verlangern. Dies erfolgt mit der Rate k,,s.
SchlieBlich wird eine Monomerproduktionsrate M ™ benétigt, um die Bildung neuer
Monomere durch aufgenommenes und verstoffwechseltes Substrat in das Polymerisie-
rungsmodell miteinflieBen zu lassen. Auf die Definition der Monomerproduktionsrate
und die damit im Zusammenhang stehende Kopplung zum metabolen Modell wird
im néchsten Absatz genauer eingegangen.

Unter der Annahme, dass der Polymerasekomplex [Syn] im Uberschuss vorliegt,
reduziert sich der erste Term der beiden letzten DGLn zu

kmi [HB] [Syn] = ki [HB] . (2.4.10)

Wie bereits erwahnt, entstehen durch die Depolymerisation der inaktiven Ketten
auch wieder Monomere. Bei einer klassischen chemischen Polymerisation wiirden
diese, wie in Gleichung (2.3.70) gezeigt, wieder zurtick in den Monomerpool wandern.
Bei der Polymerisation von PHB werden abgebaute Monomere allerdings direkt
weiter zu anderen Biomassekomponenten verstoffwechselt, sodass diese Monomere
nicht mehr in der Differentialgleichung bilanziert werden. Diese Monomere konnen
als ,tote Monomere [H Bpjo| bilanziert werden:

d[}ﬁBm] = Kaep > D; . (2.4.11)
=1
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Kopplung der Polymerisierungskinetik mit dem metabolen Modell

Die Dynamik der Polymerisierungskinetik ist mit der des metabolen HCM-Modells
aus Abschnitt 2.4.1 verknupft. Die beiden Modelle sind tiber die Monomerproduktion
M™ miteinander gekoppelt. Diese Verknupfung folgt aus der Bedingung, dass die
Summe aller HB-Monomere der Polymerisierungskinetik der Gesamtmenge an HB
im metabolen Modell entsprechen muss, gemaf

Durch die Ableitung dieser algebraischen Zwangsbedingung, sowie das Einsetzen
der Ableitungen fiir P; und D; aus den Gleichungen (2.4.7) und (2.4.8) ergibt sich
folgender Ausdruck:

1 d MygR d > .
= = (P + Dy
MWpp dt dt{ﬁ“ * >}
= kln [HB—Sy?’L] —+ k’mg [HB] Z PZ — kdep Z Z)z . (2413)
=1 =1
7’1;{}3’]\4}1';}371

Der letzte Term beschreibt den Abbau von PHB, welcher fiir beide Modelle gleich
sein muss. Die Abbaurate rj 5 kann aus dem HCM bestimmt und unter Hinzunahme
des Molekulargewichts des Monomers HB (M} 5=86 g/mol) fiir die Berechnung der
Depolymerisierungsvariable kg, verwendet werden:

Koy = % . (2.4.14)

Fiir die Produktionsrate der Monomere M ™ wird ein von Wulkow vorgeschlagener An-
satz angewendet [45], der einfach in die verwendete Software PREDICI implementiert
werden kann. Dabei wird die algebraische Zwangsbedingung aus Gleichung (2.4.12)
relaxiert und durch eine Regelung ersetzt. Das Regelungsgesetz mit der Monomer-
produktionsrate als Stellgrofie lautet:

Dabei ist der Fehler eyp die Differenz zwischen der Gesamtmasse an HB (mpyp) aus
dem HCM und der Massen aller PHB-Ketten, welche mit der Polymerisierungskinetik
simuliert werden:

=1
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Tabelle 2.7.: Reaktionsschritte fiir die Implementierung in PREDICI.

Bezeichnung Reaktion Parameter Wert [126]
Initiation (1) HB —  HB-Syn Km1 1.1-10* &
Initiation (2) HB-Syn —  LP(1) Kin 6.2:10° &
Propagation LP(i) + HB — LP(i+1) Ema 8.6:10° —L—
Wechsel LP(i) —  DP(i) k. 14 5
Abbau (1) DP(i) — DP(i-1) + HByi»  kiep Gleichung (2.4.14)
Abbau (2) DP(l) —  HBy;, kdep
Fiir die Regelung kann ein klassischer PID-Regler genutzt werden:
t
M*(t) = Kpeup(t) + K / enp()dr + Kpégp(t) . (2.4.17)

0

Auch ein einfacher PI-Regler oder sogar P-Regler kann hier das gewiinschte Regelziel
erzielen. Die Anwendung des jeweiligen Reglers héngt von der Dynamik der Simulation
des metabolen Modells ab und sollte individuell gewahlt werden. Durch geeignetes
Tuning der Reglerparameter kann eine akkurate Losung erreicht werden, welche
allerdings bei jeder neuen Simulation tiberpriift werden sollte.

Da das Polymerisierungsmodell von dem metabolen Modell abhéngt, ergibt sich fir
die Simulation von Kettenldngenverteilungen im PHB-Produktionsprozess folgende
Implementierungsroutine:

1. Simulation mit dem HCM Modell B
2. Abspeichern der totalen PHB Massen iiber die Zeit, sowie der Abbaurate ry

3. Export der Daten in die Losungssoftware fiir das Polymerisationsmodell mit
der implementierten Regelung

4. Simulation der Polymerisation und Abgleich der totalen Polymermassen

Das Polymerisierungsmodell wurde mittels der Software PREDICI (Version 11)
simuliert [177]. Die Kettenlangenverteilungen werden entlang der Kettenldngen
(x-Achse) mit einer Galerkin-hp-Methode approximiert. Bei dieser Methode wird
zundchst die Zeitachse schrittweise und im Anschluss entlang der Eigenschaftsachse
(hier: Kettenlange) diskretisiert. Die Diskretisierungsschritte fiir die Eigenschaftsachse
wird von Zeitschritt zu Zeitschritt adaptiert. Fiir die Losung in PREDICI miissen die
oben beschriebenen Gleichungen in Form modularer Reaktionen integriert werden.
Diese modularen Reaktionen sind in Tabelle 2.7 gezeigt.

Kettenlangenverteilung unter Verwendung von Fruktose und Acetat als
Kohlenstoffquellen

In diesem Abschnitt sind die Simulationsergebnisse fiir das Multiskalen-Modell, be-
stehend aus HCM (Modell B) und Polymerisierungkinetik, gezeigt. Der Abgleich der
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Abbildung 2.17.: Abgleich der totalen PHB-Polymerkonzentrationen zwi-
schen Polymerisierungsmodell und dem HCM Modell B.

simulierten Verteilungen erfolgt iiber die experimentellen charakteristischen Grofien
Zahlenmittel (M,,), Gewichtsmittel (M,,) und Polydispersitéitsindex (PDI). Fiir die
Experimente aus Tabelle 2.3 kann davon ausgegangen werden, dass nach der Vorkul-
tur bereits eine kleine Menge an PHA akkumuliert wurde. Aus diesem Grund wurde
als Startverteilung der Simulation fir die aktiven Polymere (Gleichung 2.4.7) eine
Normalverteilung mit einem Mittelwert 4 = 86 - 10* g/mol und einer Standardabwei-
chung o = 10? g/mol gewihlt. Die Startverteilung ist in Abbildung D.3 im Appendix
zu finden. Wie im vorherigen Absatz beschrieben, sollen die PHB-Massen der beiden
Modelle in Ubereinstimmung gebracht werden. Der Abgleich der totalen Molmasse
ist in Abbildung 2.17 gezeigt. Fiir die Anpassung wurde ein P-Regler mit einem
Verstarkungsfaktor von 5 eingesetzt. Dabei handelt es sich um einen Kompromiss
zwischen stationdrer Genauigkeit (kleiner Regelfehler) und Stabilitét.

Die Anderung der Kettenlingenverteilung iiber die Zeit und des Molekulargewichts
ist in Abbildung 2.18a gezeigt. Fiir eine bessere Ubersichtlichkeit wurden die Ketten-
langenverteilungen tiber das Molekulargewicht der Ketten fiir ausgewéhlte gemessene
Zeitpunkte in Abbildung 2.18b illustriert. Vergleicht man die ausgewéhlten Zeitpunk-
te mit den dazugehoérigen totalen PHB-Molmassen des Modells (Abbildung 2.17),
ist zu erkennen, dass nach 12 Stunden bereits eine erste PHB-Produktion eingesetzt
hat. Ein interessantes Verhalten, welches auch in den experimentellen Daten wie-
dergegeben ist und so einen Hinweis darauf liefert, dass die zellularen Polymerasen
bereits synthetisiert und aktiv waren, obwohl noch ausreichend Ammoniumchlorid
im Medium vorhanden war. Acetat war in dieser Phase das bevorzugte Substrat, wie
in der Abbildung 2.13 aus Abschnitt 2.4.2 zu sehen ist. Der Peak bei der Kettenlan-
genverteilung nach 12 Stunden bei einem Molekulargewicht von ca. 2.1 10° g/mol
ist der im Modell hinterlegten Anfangsverteilung mit einem Mittelwert von 8.6-10°
g/mol geschuldet, da diese Ketten nach 12 Stunden noch nicht komplett durch die
Depolymerase abgebaut worden. Nach weiteren 4.5 h, d.h. bei einer Prozesszeit
von 16.5 h, ist die maximale PHB Konzentration vom ersten Plateau erreicht. Die
Verteilung ist zu diesem Zeitpunkt etwas breiter geworden und besitzt einen héheren
maximalen Wert (siche Abbildung 2.18a).
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Abbildung 2.18.: Simulierte Kettenlidngenverteilung fiir das Experiment II1
mit Fruktose und Acetat als Kohlenstoffquellen unter Verwendung des HCM Modell B.

Neben der Kettenlangenverteilung selbst, ist es moglich die charakteristischen Werte
der Verteilung zu berechnen, welche zur Abschatzung méglicher Materialeigenschaften
herangezogen werden kénnen. Aus diesem Grund wurden M,, und M,, der Molmassen-
verteilung sowie der PDI der Kettenldngenverteilung jedes Zeitpunktes bestimmt und
in Abbildung 2.19 als schwarze Kurven dargestellt. Weiterhin wurden ab 12 Stunden
auch Messungen fiir die experimentelle Kettenldngenverteilung mittels GPC vorge-
nommen und die charakteristischen Gréfien, wie in [61] beschrieben, berechnet. Das
Ergebnis der Berechnung ist in Abbildung 2.19 als rote Kreise dargestellt. Die diffe-
rentielle Massenverteilung W (logM) ist fiir die einzelnen Zeitpunkte in Abbildung D.1
im Appendix gezeigt. Als Grundlage fiir die Auswertung der GPC-Daten ist in dieser
Arbeit die konventionelle Kalibrierung unter Verwendung von eng verteilten Polysty-
rolstandards (Molekulargewicht eines Polystyrol-Monomers ist MLy =104.2 g/mol)
gewahlt worden. Dabei wird angenommen, dass Polysterol und PHB gelost in Chlo-
roform das gleiche hydrodynamische Volumen aufweisen. Da Polystyrol ein hoheres
Molekulargewicht des Monomers im Vergleich zum gemittelten Molekulargewicht
des Monomers in PHB aufweist und dariiber hinaus eine aromatische Seitenkette
besitzt, ist davon auszugehen, dass die Molekulargewichte der Ketten nur einen gro-
ben Abgleich darstellen. Fir die Bestimmung realer Molekulargewichtsverteilungen
sollte mit eng verteilten PHB-Standards kalibriert werden. Da solche allerdings nicht
verfiigbar sind, ist eine Messung mit einem molmassensensitiven Detektor, wie zum
Beispiel einem Viskosimeter oder Lichtstreudetektor, eine geeignete Alternative, um
die wahren Molmassen der Polymere zu ermitteln. Solche Verfahren standen im
Rahmen der vorliegenden Arbeit leider nicht zur Verfiigung und bleiben zukiinftigen
Untersuchungen vorbehalten.

Die simulierten mittleren Werte fiir die Molmassen zeigen im Bereich zwischen 10-20
Stunden kaum eine Verdanderung, wahrend die experimentellen Mittelwerte abfallen.
Besonders der Abfall des Zahlenmittels weifit auf eine Degradation wahrend dieser
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Abbildung 2.19.: Charakteristische Werte der Verteilung des Experi-
ments ITI mit Fruktose und Acetat als Kohlenstoffquellen. Die simulierten Werte sind
als schwarze Kurven und die experimentellen Daten als rote Kreise dargestellt.

Phase hin. Das Modell ist zwar in der Lage die ungefahre Groflenordnung der charak-
teristischen Groflen zwischen zwischen 10 bis 20 Stunden widerzuspiegeln, kann die
Degradation der Polymere in diesem Zeitbereich allerdings nicht abbilden. Dies kann
mit der Konstanz der totalen Molmasse des metabolen Modells begriindet werden
(Abbildung 2.17).

Mit der Verteilung bei 24 Stunden wurde eine Momentaufnahme festgehalten, mit
der das PHB-Konzentrationsminimum zwischen den beiden Anstiegen dargestellt
werden kann. Der Verbrauch von PHB findet bereits etwas frither, genau zwischen
dem Ende der Acetataufnahme und dem Beginn der Fruktoseaufnahme statt (Pha-
se 111, Abbildung 2.13). Zu diesem Zeitpunkt ist die simulierte Verteilung sehr dispers
(PDI bei fast 3), da alle Ketten dem Abbau unterliegen und das Zahlenmittel des
Molekulargewichts zunéchst deutlich starker abnimmt als das Gewichtsmittel. Die
Reduktion der Mittelwerte bei 24 h ist auch im Experiment zu erkennen. Der Anstieg
des experimentellen PDIs bleibt jedoch aus, da die Zahlen- und Gewichtsmittel im
gleichen Mafle reduziert werden. Durch die erneute Hinzugabe der Kohlenstoffquelle
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Acetat nach 24 h (Phase IV, Abbildung 2.13) wird der weitere Verbrauch von PHB
gestoppt und dieses wieder aufgebaut. Der beschriebene Effekt ist ebenfalls bei
experimentellen und simulierten Molmassen aus Abbildung 2.19 zu erkennen.

Die weiteren ausgewéahlten Zeitpunkte in Abbildung 2.18b zeigen die Kettenldn-
genverteilungen beim Konzentrationsmaximum nach 31.25 h und beim erneuten
Abbau nach 34.75 h ausgelost durch die erneute Zugabe von Fruktose und Stickstoff
(Phase V4VI, Abbildung 2.13). Die simulierte Verteilung nach dem Abbau zeigt
mehr hochmolekulare Ketten, wodurch die Verteilung unsymmetrisch erscheint. Im
Vergleich zu den vorherigen Verteilungen, besitzt die letzte Verteilung bei 40 h viele
Polymerketten die grofier als 10% g/mol sind. Wie in Abbildung D.1 im Appendix
zu sehen ist, bleibt die Verschiebung der experimentellen Verteilungen in Richtung
groBerer Polymerketten aus. Vermutlich spielen hier sterische Effekte eine Rolle, die
im metabolen Modell zwar berticksichtigt ist, aber zunédchst keinen Einfluss auf die
Polymerisierungskinetik haben.

Abschlieflend lésst sich sagen, dass sich mit der Simulation der Kettenldngenver-
teilung die GroBlenordnungen der charakteristischen Groflen abschétzen lassen. Die
Aktivitdt der Enzyme, die fiir den Polymeraufbau und -abbau verantwortlich sind,
wurden hier iiber kinetische Ratenkonstanten aus der Literatur beschrieben [126].
Es ist davon auszugehen, dass das Modell durch Parameteranpassung der Konstan-
ten der Polymerisierungskinetik signifikant verbessert werden kann. Zudem kénnen
dynamische Aktivitdtsvariablen eingefiihrt werden, um zukiinftig auch quantitative
Modellaussagen treffen zu konnen.

Untersuchung der Auswirkung unterschiedlicher CN-Verhaltnisse und DOs
auf die Kettenlangenverteilung

Wie bereits fiir das Experiment III mit Fruktose und Acetat gezeigt wurde, kann die
Kettenldngenverteilung und deren charakteristische Groflen mit dem Multiskalen-
Modell simuliert werden. Weiterhin wurde in Abschnitt 2.4.3 die maximale PHB-
Konzentration fiir unterschiedliche CN-Verhéltnisse und DOs mit dem HCM Modell
B simulativ untersucht. Dieses Modell wird im Folgenden verwendet, um in einer
weiteren Simulationsstudie die Kettenldngenverteilung bei unterschiedlichen Sub-
stratverhaltnissen und verschiedenen Sauerstoffverfiigharkeiten zu simulieren und
miteinander vergleichen zu kénnen. Fiir ausgewédhlte CN-Verhéltnisse bei den DOs
70 %, 20 % und 0.1 % wurde die Kettenlangenverteilung simuliert und in eine Molmas-
senverteilung umgerechnet. Die ausgewéahlten Verhéltnisse sind in Abbildung 2.15 mit
Symbolen gekennzeichnet. Mit der Molmassenverteilung kann M,,, M,, und der PDI
fir die einzelnen Félle mit den Gleichungen (2.3.76) bis (2.3.78) berechnet werden.
In den Abbildungen 2.20 bis 2.22 sind die Ergebnisse dafiir dargestellt. Dariiber
hinaus zeigt die Abbildung 2.23 die Anderung der Kettenlingenverteilung iiber der
Zeit und das Molekulargewicht fiir die CN-Verhéltnisse bei ausgewéhlten DOs mit
den hochsten totalen Polymermassen. Unabhéngig vom DO ist eine Abhédngigkeit
vom CN-Verhéltnis zu erkennen. Denn je kleiner das CN-Verhéltnis, umso hoéher
sind nach 120 h das Zahlen- und Gewichtsmittel der Molekulargewichtsverteilung.
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Abbildung 2.20.: Charakteristische Werte der Verteilungen bei einem DO
von 70 % und unterschiedlichen CN-Verhiltnissen.
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Abbildung 2.21.: Charakteristische Werte der Verteilungen bei einem DO
von 20 % und unterschiedlichen CN-Verhéiltnissen.
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Abbildung 2.22.: Charakteristische Werte der Verteilungen bei einem DO
von 0.1 % und unterschiedlichen CN-Verhiltnissen.

Der PDI pegelt sich bei einem fiir PHB typischen Wert von ca. zwei ein [157],
unabhangig vom Sauerstoffangebot und CN-Verhéltnis. Werden die Ergebnisse der
unterschiedlichen DOs untereinander verglichen, steigen die Werte fiir M,, und M,
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Abbildung 2.23.: Kettenlangenverteilung bei unterschiedlichen DOs und
CN-Verhiltnissen. Legende: MW, Molekulargewicht der Polymere.

der Molekulargewichtsverteilung je weniger Sauerstoff verfiighar ist. Wie in Abbil-
dung 2.23 zu sehen, verzogert sich die PHB Akkumulation umso mehr, je héher
der DO und je kleiner das CN Verhéltnis eingestellt sind. Dies lasst sich biologisch
einfach erkldaren: Durch eine hohe Sauerstoffverfiigbarkeit und mehr Ammoniumchlo-
rid im Medium, kann mehr und vor allem langer Kohlenstoff in residuale Biomasse
umgesetzt werden. Diese nicht-PHB Biomasse wird benétigt, um auch ausreichend
PHB zu bilden, da diese unter anderem die Bausteine der Enzyme fiir die zugrunde-
liegenden metabolen Reaktionen zur Verfiigung stellt. Hierbei handelt es sich jedoch
um ein empfindliches Gleichgewicht, das z.B. mit dem hier prasentierten Modell
genau untersucht werden kann. Mit Hilfe der Polymerisierungskinetik kann neben
umfangreichen experimentellen Bioreaktorversuchen zum Finden des optimalen DO
und CN-Verhéltnisses auch auf kosten- und zeitintensive Analytik, wie z. B. der
Auswertung des produzierten Polymers mittels GPC, verzichtet werden.
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2.5. Poly(3-hydroxybutyrate-co-3-hydroxyvalerate)
Produktion unter Verwendung von Fruktose und
Propionsaure als Kohlenstoffquellen

Die Beschreibung des Auf- und Abbaus der Gesamtpolymerkonzentration aus den
zur Verfiigung gestellten Substraten ist in der mikrobiellen PHA-Produktion ein
wichtiger Baustein fiir die Analyse des kompletten Produktionsprozesses. Fur die
Bildung von PHB gibt es bereits eine Reihe von Modellkandidaten [25,51,87,120],
die die zeitliche Entwicklung der Polymerkonzentration gut wiedergeben konnen. Im
Vergleich zu dem Homopolymer PHB, weist das Copolymer PHBV deutlich verbes-
serte Verarbeitungseigenschaften auf (siche Kapitel 2.1 und [155]). Allerdings gibt
es fur die Bildung der HB- und HV-Anteile in PHBV bisher nur einfache kinetische
Ansétze [24,169].

Das folgende Modell beschreibt die Bildung und den Abbau der HB- und HV-
Konzentrationen des Polymers unter Aufnahme von Fruktose und Propionsiure,
zwei Kohlenstoffquellen, die in Reststoffen aus der Lebensmittelindustrie und Ne-
benprodukten aus Biogasanlagen héufig vorkommen. Im Gegensatz zum vorherigen
Kapitel, das die PHB-Modellierung behandelt, wird hier auf die Anwendung eines
HCM-Ansatzes verzichtet. Voruntersuchungen zur Generierung eines HCMs fiir die
Beschreibung der Produktion von PHBV aus Fruktose und Propionsaure haben
gezeigt, dass die Elementarmodenreduktion eine groe Herausforderung darstellt [6].
Alternativ kann ein metaboles Modell mit detaillierter Kinetik auf Basis von a priori
Wissen konstruiert werden. Ein weiterer Grund fir die Auswahl dieses Modelltyps ist
das charakteristische CO,-Abgasprofil, das bei der Produktion von PHBV aus Propi-
onséure und Fruktose entsteht. Dieses Profil kann auf einfache Weise in das metabole
Modell integriert werden und steht stellvertretend fiir die metabole Aktivitat der
Bakterienkultur. Mit diesem Ansatz kann der Einfluss unterschiedlicher Zuflussraten
und Abgaswerte auf die Zusammensetzung und Ausbeute des Copolymers PHBV
untersucht werden. Das Modell und die dazugehorigen Simulationsstudien wurden
in [40] veroffentlicht.

Fiir die Parameteridentifikation des Modells wurden Daten aus zwei unabhéngigen
Experimenten verwenden. Eines der unabhangigen Experimente ist das Experiment I.
Bei diesem Experiment handelt es sich um ein Batch-Experiment mit Fruktose als al-
leinige Kohlenstoffquelle. Zusétzlich zu Experiment I wird ein Fed-Batch-Experiment
mit Fruktose und Propionsaure als Kohlenstoffquelle genutzt (Experiment IV). In
diesem Experiment wurde Propionsdure zugefittert, um einen den pH-Wert auf einem
konstanten Wert von 6.8 zu halten [78]. Dadurch kann sichergestellt werden, dass
eine inhibitorische Konzentration von Propionsdure im Medium niemals erreicht wird.
Der Modellansatz wurde mit den Daten von Experiment V validiert. Experiment V
ist ebenfalls ein Fed-Batch-Experiment mit Fruktose und Propionséiure, jedoch wurde
fiir den Propionsdure-Zufluss zu Beginn der PHBV-Produktion eine feste Flussrate
gewahlt.

Das validierte metabole Modell wird schliefllich um die bereits eingefiihrte Polymeri-
sierungskinetik aus Abschnitt 2.4.4 erweitert. Mit diesem Multiskalen-Ansatz ist es
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moglich, die Kettenlangenverteilung sowie deren Mittelwerte und PDI zu simulieren.
Ein Abgleich erfolgt iiber gemessene GPC Verteilungen des Experiments IV. Der
Multiskalen-Ansatz zur Beschreibung der Kettenldngenverteilung des Copolymers
PHBYV und der experimentelle Abgleich wurde bisher noch in keiner Fachzeitschrift
veroffentlicht.

2.5.1. Metaboles Modell
Modellstruktur

Im Folgenden wird ein Differentialgleichungssystem zur Beschreibung der Dynamik
der Substrate Fruktose, Propionsidure und Ammoniumchlorid sowie der Produkte
HB, HV und der residualen Biomasse beschrieben. Im Gegensatz zu klassischen
chemischen Polymerisationsprozessen ist bei der mikrobiellen Produktion von PHAs
kein Monomerpool vorhanden. Denn Vorlaufermolekiile, wie Hydroxybutyryl oder
Hydroxyvaleryl, werden nicht akkumuliert, sondern sofort durch die PHA-Synthasen
an die Polymerketten angefiigt. Die generellen Schritte der Biosynthese sind in
Abbildung 2.1 aus Abschnitt 2.1.1 dargestellt. Demzufolge handelt es sich auch
in der folgenden Modellbeschreibung bei den Monomeren HB und HV immer um
Bestandteile der PHBV-Ketten.

Zunichst wird eine Modelldiskriminierung durchgefiithrt und dabei vier Modellkandi-
daten (A-D) miteinander verglichen. Folgende generelle Annahmen wurden fiir alle
Modellkandidaten getroffen:

e Propionsaure wirkt inhibierend und verlangsamt das Wachstum der Bakterien
[78]

e Die Umwandlung von PHAs in enzymatisch aktive Biomasse (residuale Bio-
masse) ist von der Inhibition durch Propionsdure nicht betroffen, da es sich
beim Verbrauch von PHB um einen internen Prozess handelt.

e (. necator beginnt bereits unter ausgeglichenen Wachstumsbedingungen PHA
produzieren [120]. Diese Eigenschaft ist im Modell iiber einen inhibitorischen
Term mit Ammoniumchlorid in einer Michaelis-Menten-Kinetik beriicksichtigt.

e Sterische Effekte in den Granula verhindern die weitere Produktion von PHA
ab einem Anteil von 89 % von der Gesamtbiomasse (P maz) [87,159].

Die Gleichung fiir Fruktose in den Modellkandidaten A und B ist

dc fry .
- k4 Cres Cfru Znh'l Z?’th Znh?) (251)

- k7 bCOQ (t) Cf'ru Cres
—D Cfru -

61



Produktion von Polyhydroxyalkanoaten

Die in der Differentialgleichung vorkommenden inhibitorischen Terme sind wie folgt
definiert:

inh; =max (0,1 - i) ,

Cp,inh
. o - Cn
Znh2 =mazx (07 1 Cn+6n,sw) )
inhs =max (0,1 — 52—
3 ’ Pt,maw :

Wie in der Gleichung zu sehen ist, kann Fruktose fiir die Biomasseproduktion mit
der Ratenkonstante k; eingesetzt werden. Dartiber hinaus wird Fruktose auch fiir
die Akkumulation von HB mit k4 oder die Bildung von COy mit k; verwendet. Das
Biomassenwachstum aus Fruktose wird durch die metabole Aktivitatsvariable beo, (t)
beeinflusst und durch den von Propionsaure abhéngigen Term inh; inhibiert. Bei
einer Konzentration von 1.5 g/L fiir Propionsaure (¢, ,,) wird die Substrataufnahme
fur die Bildung von Biomasse komplett inhibiert [78].

Fir die Modellkandidaten C und D ist auch die HB-Produktion aus Fruktose mit der
kinetischen Ratenkonstante k4 von den metabolen Aktivitatskoeffizienten beoo, (t) ab-
héangig, da auch hierfir Fruktose tiber den Entner-Doudoroff-Weg heruntergebrochen
werden muss:

dc try .
iift = - kl bCOQ (t) Cres Cfru Cn Znhl
— k4 bco,(t) Cres Cpru inhy inhy inhg (2.5.2)
- k? bCOg (t) Cfru Cres
- D Cfru .

Fiir die Definition der zeitabhéngigen metabole Aktivitatsvariable boo,(t) wurden
die COq-Anteile in der Zu- und Abluft wahrend der Fermentation zurate gezogen.
Fiir die Modellvarianten A und C ist die Variable der Quotient von COy ,,; im Abgas
und COg, in der Zuluft:

COs ot
beo, (1) = Og;() .

Fir die Modellvarianten B und D wurde die metabole Aktivitatsvariable mit dem
aktuell vorhandenen residualen Biomasseanteil P,.s(t) normalisiert:

(2.5.3)

COgpue(t
beo,(t) = 7]32’ (2; )

Der residuale Biomasseanteil P,., ergibt sich aus dem Quotienten der residualen
Biomassekonzentration ¢,., und der Gesamtbiomassekonzentration bestehend aus
HB, HV und residualer Biomasse:

(2.5.4)

P, — Cres . (2.5.5)
Chb + Chy + Cres

Da es sich bei C. necator um einen PHA-Produzenten der Gruppe zwei nach Novak
und Koller handelt [120], beginnt der Aufbau von HB aus Fruktose bereits, wenn
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noch eine geringe Konzentration an Ammonium im Medium vorliegt. Dieser Effekt
wird durch den Term inh, modelliert.

Die Inhibition durch sterische Effekte inhs kann mit dem Quotienten aus totaler
Polymerkonzentration und der Gesamtbiomassekonzentration berechnet werden:

P, = (Cnp + o) . (2.5.6)
(chb + Cho + CT@S)
Der Verdiinnungsfaktor D im Fed-Batch Prozess
F
D= 2.5.7
V ? ( )

ist das Verhéltnis von der Zuflussrate Fj,, und dem Reaktorvolumen V.
Fir die Verwendung des Modells in Simulationsstudien wird eine Volumenbilanz
benotigt:

av

dt
Alternativ kann wahrend des Prozesses auf den tatsiachlichen Wert fiir das Volumen
zurtickgegriffen werden. Das hat den Vorteil, dass auch Probenahmeaktionen bertick-
sichtigt werden kénnen. Fiir die Datensétze aus Fed-Batch-Prozessen (Experiment IV
und V) wurde das Volumenprofil abgespeichert und bei der Simulation verwendet.
Ebenso wie fiir Fruktose kann fiir Propionséure eine Differentialgleichung aufgestellt
werden. Hier wird auf unterschiedliche Strukturen fiir die Modellvarianten A-D ver-
zichtet, da der Anteil an produziertem COs bei der Aufnahme und Metabolisierung
von Propionsdure im Vergleich zum Herunterbrechen von Zuckern wie Fruktose ver-
nachlassigbar klein ist. Die Differentialgleichung zur Beschreibung des dynamischen
Verhaltens der Propionsdurekonzentration kann wie folgt definiert werden:

= F,, (2.5.8)

d
% = — ko bco,(t) Cres ¢p Cn inhy

— (k5 + k;G) Cres Cp inhy inhy inhg (259)
— kg bco2 (t) Cp Cres
+ D (Cp,'in - Cp) '

Darin wird der Abbau von Propionsdure zu Biomasse, HB und COs beschrieben.
Neben dem Aufbau von HB kann mit Propionsdure auch HV produziert werden. Im
Fed-Batch Modus wird Propionsaure mit der Konzentration ¢, ;, iitber den Zufluss
dem System zugefiihrt.

Fir das Wachstum der Bakterien benotigt der Organismus eine Stickstoffquelle (z.B.
Ammoniumchlorid), dessen zeitliche Dynamik wie folgt wiedergegeben werden kann:

dcy,
% = — Cres Cp bCOQ (t) (kl Cfru + ko Cp) inhy

- kS Cres Cn (Chb + Chv) (2.5.10)

—Deg,.
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Neben der Aufnahme fiir Biomassewachstum aus externen Kohlenstoffquellen mit
den Ratenkonstanten k; und ko, kann HB oder HV bei Anwesenheit von Ammonium
zu katalytisch aktiver Biomasse c,..s mit der Ratenkonstante k3 umgewandelt werden.
Die Dynamik der residualen Biomassekonzentration kann wie folgt beschrieben
werden:

dCT‘eS

dt

=Cres Cp [1nhy (k1 Cpry + ko ¢p) boo, + ks (Cho + Cho)
— D Cpes .

(2.5.11)

Residuale Biomasse kann aus aufgenommenen Kohlenstoffquellen wie Fruktose und
Propionsidure oder aus HB oder HV der Polymerketten in Anwesenheit von Ammo-
nium gebildet werden.

Die Dynamik der HB-Konzentration wird in den Modellkandidaten A und B wie
folgt beschrieben:

dchb

2 =Cres inhy inhg inhg (k4 cpry + ks ¢p)

(2.5.12)
- k3 Cres Cn Chb — D Chp -

Dabei wird zunédchst angenommen, dass der Auf- und Abbau unabhéingig vom
COg-Anteil im Abgas ist. HB im Polymer kann sowohl mit Fruktose als auch mit
Propionséure als Kohlenstoffquelle mit den Ratenkonstanten ks bzw. k5 gebildet
werden. Der Abbau erfolgt mit der Ratenkonstante k3.

Fir die Modellkandidaten C und D ist die Produktion von HB unter Aufnahme von
Fruktose abhiangig vom COy-Anteil im Abgas:

depy . . :
= =Cres 1NNy inhy inhs (kg boo,(t) Crry + ks ¢p) (2.5.13)
- k3 Cres Cn Chh — D Chb -
HV kann nur unter Aufnahme von Propionséure gebildet werden:
dchq} . . .
o =k Cres Cp 1nhy inhy inhs (2.5.14)

- kS Cres Cn Chy — D Cho -

Im Gegensatz zu HB ist die HV-Bildung bei allen Modellkandidaten unabhéngig vom
CO9-Gehalt. Denn im Vergleich zum Abbau von Zuckern und organischen Séuren zu
HB oder katalytisch aktiven Bestandteilen der Gesamtbiomasse wird bei den hier
beteiligten metabolen Reaktionen nur wenig CO,y produziert.

Interpolation fiir das Volumen, CO, im Abgas und Zufiitterungsrate

Fiir die Auswahl eines geeigneten Modellkandidaten sowie dessen weiterer Nutzung
werden Zeitverlaufe des CO5-Anteils im Abgas aus den Reaktorexperimenten benotigt.
Da die Onlinemessung haufig schwankt und keine glatte Kurve liefert, muss eine
Interpolation der Daten durchgefiithrt werden, um diese in das Modell einzubinden. Zu
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diesem Zweck wurde eine smoothing spline Interpolation mit dem Matlabbefehl csaps
durchgefiihrt. Als Glattungsparameter fiir das Experiment mit Fruktose als einzige
Kohlenstoffquelle (Experiment I) wurde 0.02 als Zahlenwert ausgewahlt, wéihrend
die COz-Werte vom
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Abbildung 2.24.: CO3-Gehalt im Abgas aus Experiment I (Fruktose als Koh-
lenstoffquelle, links, +) und Experiment IV (Fruktose und Propionsdure als Koh-
lenstoffquellen und pH-gekoppelte Zuflussrate, rechts, +) und die dazugehérigen Inter-
polationen (blaue Kurven).

12

CO; im Abgas in %

0 20 40 60
Zeit in h

Abbildung 2.25.: CO3-Gehalt im Abgas bei Experiment V (Fruktose und
Propionsiure als Kohlenstoffquellen und feste Zuflussrate, +) und die dazugehérigen
Interpolation (blaue Kurve).
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Reaktorexperiment mit Fruktose und Propionsdure als Kohlenstoffquellen (Experi-
ment IV) bereits bei einem Glattungsparameter von 0.2 gut durch die smoothing
spline Interpolation dargestellt werden kénnen. Im Anschluss an die Interpolation
werden die Splines an den Probenahmepunkten ausgewertet. Die Evaluation erfolgt
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Abbildung 2.26.: Zufiitterungsrate bei pH-abhingiger Regelung (+) und
das dazugehorige Polynom (blaue Kurve) fir die Zugabe von Propionsdure beim
Experiment IV (Fruktose und Propionsaure als Kohlenstoffquellen).

70

Zeit in h

Abbildung 2.27.: Vorgegebene Zufiitterungsrate (+) und das dazugehorige Poly-
nom (blaue Kurve) fiir die Zugabe von Propionséure fiir das Experiment V (Fruktose
und Propionséure als Kohlenstoffquellen).
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Abbildung 2.28.: Veranderliches Reaktorvolumen aus den Experimenten 1
und IV. Legende: durch das Reaktorsystem aufgezeichnete Werte, schwarze Symbole;
Interpolation; blaue Linie.

mit dem Matlabbefehl ppval. Die Kurvenverldufe und Online-Daten sind in der
Abbildung 2.24 fiir beide Datensétze aus den Experimenten I und IV dargestellt. Die
Interpolation des CO,-Profils fiir den Datensatz aus Experiment V ist in Abbildung
2.25 zu sehen. Auch hier ist wieder die Reduktion des COs-Anteils wiahrend der
PHBV-Produktionsphase und ein Anstieg des COo-Gehaltes bei erneuter Hinzugabe
von Ammoniumchlorid zu sehen. Als Glattungsfaktor fir die smoothing spline Inter-
polation wurde 0.2 gewéhlt.

Fiir das Experiment IV wurde die Zufiitterung der ungeraden Kohlenstoffquelle
Propionsaure fiir die Bildung des HV-Anteils an die pH-Regelung der Reaktoranlage
gekoppelt. Durch den Verbrauch von Propionsédure in der Kulturbriihe steigt der
pH-Wert. Um den pH-Wert wieder auf den Sollwert von 6.8 einzustellen, wird ein
entsprechendes Volumen der Propionséure mit einer Konzentration von 20 g/L hinzu
gepumpt. Wie hoch die Flussrate zur Einstellung des pH-Wertes ist, wird durch einen
vorinstallierten PI-Regler im Prozessleitsystem der Reaktoranlage (DASGIP parallel
Bioreaktorsystem, Eppendorf AG, Jiilich, Deutschland) vorgegeben. Durch die an
den pH-Wert-gekoppelte Zufiitterungsstrategie konnen fiir den Zufluss starke Fluk-
tuationen beobachtet werden und daher wurde fiir die Simulation mit dem Modell
eine Interpolation der Flussrate fiir Propionsdure verwendet. Die Interpolation und
Evaluation erfolgte analog zu der von den CO,-Werten. Hier lieferte ein Glattungspa-
rameter von 0.02 das gewiinschte Ergebnis. Die experimentellen Flussraten und die
interpolierte Kurve sind in Abbildung 2.26 dargestellt. Beim Experiment V wurde
eine feste Zuflussrate ca. 10 h nach Beginn des Versuchs bei 25 mL/h eingestellt.
Der Verlauf der Zuflussrate wurde mit einem Glattungsfaktor von 0.5 interpoliert
(Abbildung 2.27).

Eine Interpolation des Volumens war nur fiir die Fed-Batch-Versuche mit Fruktose
und Propionsaure als Kohlenstoffquellen notig (Experiment IV und V). Hierfiir wurde
ein Polynom der Ordnung 10 mit dem Matlabbefehl polyfit bestimmt und zu den
Probenahmezeitpunkten mit polyval ausgewertet. Diese Vorgehensweise hat den
Vorteil, dass Probenahmen wahrend der Versuche beriicksichtigt werden koénnen.
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Abbildung 2.29.: Veranderliches Reaktorvolumen durch Probenahme und Zu-
fiitterung von Propionsdure (schwarze Symbole) und die Approximation (blaue Linie)
fir das Experiment V (Fruktose und Propionsiure als Kohlenstoffquellen bei fester
Zufiitterung).

Denn wie in Abbildung 2.28b fiir Experiment IV zu sehen ist, sinkt das Volumen
trotz einer mittleren Flussrate von ca. 20 ml/h zwischen 15 und 25 h in diesem
Bereich. Beim Experiment V (Abbildung 2.29) wurden die Probenahmeintervalle
groBer gewahlt, sodass zwischen 10 und 40 h ein Anstieg des Volumens aufgezeichnet
wurde.

Bei dem Experiment I mit Fruktose als einzige Kohlenstoffquelle wurde der Reak-
tor im Batch-Modus betrieben. Wie in Abbildung 2.28a zu erkennen ist, wird das
Reaktorvolumen auch hier durch Probenahmen reduziert. Die Volumenreduktion
wird beim Experiment I jedoch vernachléssigt, da das System als ideal durchmischt
angesehen und die Konzentrationsénderungen bilanziert werden.

2.5.2. Parameteridentifikation und Darstellung der zeitlichen
Dynamik

Mit den Interpolationen sowie Offline-Messdaten fiir Gesamtbiomasse, HB, HV, Am-
moniumchlorid, Fruktose und Propionsaure der Experimente I und IV kénnen die
Parameter der Modellkandidaten aus Abschnitt 2.5.1 angepasst werden. Zum besse-
ren Abgleich der Substrat- und Produktdynamik zwischen den Experimenten sind die
Daten in den Abbildungen 2.30 und 2.31 nach Substraten und Produkten aufgeteilt.
Wie dort zu sehen, kann Experiment I in drei experimentelle Phasen eingeteilt wer-
den. Nach einer Biomasseaufbau-Phase (Phase I) folgte eine PHB-Produktionsphase
(Phase II), ausgelost durch die geringe Ammoniumchloridkonzentration im Medium.
Schlielich wurde die Produktion in Phase III durch die Zugabe von Ammonium-
chlorid gestort.

Im Experiment IV wurden Fruktose und Propionsédure zunéchst gemeinsam ver-
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Tabelle 2.8.: Fehlerquadratsummen (FQS) fiir die Identifikations- und Validierungs-
datensétze bei Verwendung der Modelle A-D.

Modell Identifikation Validierung
FQS Experiment I4+1IV  FQS Experiment V
A 2.8975 8.2770
B 2.8207 6.4248
C 3.2997 6.0401
D 2.7212 4.2423

braucht (Phase I), um mit Ammoniumchlorid Biomasse zu bilden. Nach dem Ver-
brauch von Propionsdure wurde in Phase II nur Fruktose unter Aufnahme von Ammo-
niumchlorid zu Biomasse umgewandelt. In Phase III begann die pH-Wert-gesteuerte
Propionsaurezugabe. Wahrend dieser Phase wurde kaum Fruktose aufgenommen, da
Propionsaure das bevorzugte Substrat war. Da Ammoniumchlorid zu diesem Zeit-
punkt verbraucht war, wurde die Propionsaure zur Produktion von PHBV verwendet.
In Phase IV wurde dieser Prozess durch das Abschalten der pH-Wert-Regelung mit
Propionsaure und die Zugabe von Ammoniumchlorid gestort. Wie zu sehen, wurden
Propionsaure und Fruktose sehr schnell verbraucht. Dabei sanken zeitgleich die HB-
und HV-Konzentrationen aus dem Polymer, da hier ein Degradationsprozess einsetzt.
Mit den Daten der beschriebenen Experimente wurden die kinetischen Konstanten £y
bis kg fiir alle Modellvarianten A-D entsprechend Abschnitt 2.3.4 identifiziert. Alle
anderen Variablen und Konstanten konnten aus Literaturwerten bestimmt werden
oder stehen im direkten Bezug zu den zur Verfiigung stehenden Online-Daten bzw.
deren Interpolationen. In Tabelle 2.8/links sind die Werte der Zielfunktion nach
erfolgreicher Parameteridentifikation mit den Daten aus Experiment I und IV darge-
stellt. Die Zielfunktion wurde, wie in Abschnitt 2.3.4 definiert, berechnet. Weiterhin
wurden die Daten aus dem Experiment V fiir die Validierung der Modellkandidaten
genutzt und die Zielfunktion bestimmt (2.8/rechts). Dabei ist das Modell D am
besten zur Beschreibung aller Datensétze geeignet, da hier die kleinste Fehlerqua-
dratsumme vorliegt. Die Modellvariante D beinhaltet eine metabole Aktivitéit, die
auf den residualen Biomasseanteil normalisiert ist.

Die Tabelle C.1 im Appendix zeigt die ermittelten Parameterwerte fiir alle vier
Modellvarianten. Das Ergebnis der Anpassung der Parameter von Modell D an die
beiden Identifikationsdatensétze ist in den Abbildungen 2.30 und 2.31 dargestellt.
Das dynamische Verhalten fiir den Abbau der Substrate aus Experiment I (nur Fruk-
tose) kann das Modell sehr gut abbilden (Abbildung 2.30a). Gréflere Abweichungen
zeigt das Modell bei den Substraten des Experiment IV, insbesondere im letzten
Zeitabschnitt ab 25 h (Phase IV, Abbildung 2.30b) fiir Fruktose und Propionséure.
Dies ist zum einen der Approximation der Zuflussrate fiir Propionsiure geschuldet
(siche Abbildung 2.26), zum anderen wird die Auswertung der Propionsdure schwieri-
ger, da sich immer mehr Apoptose-Fragmente im Kulturiberstand befinden, die das
Signal storen (Abbildung A.1 im Appendix).
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Abbildung 2.30.: Konzentrationsverldufe der Substrate fiir Experiment 1
und IV: (a) Fruktose als Einzelsubstrat ohne zusétzliche Fiitterung (Batch-Prozess),
(b) Fruktose und Propionsiure als Kohlenstoffquellen mit pH-abhéngigem Propionsiure-
Zufluss (Fed-batch Prozess). Die angegebenen Fehlerbalken entsprechen den Geréte-
fehlern. Legende: schwarze Kurve, Simulation Modell D; blaue Sterne, experimentelle

Daten.

Fir das Experiment I mit Fruktose als einzelne Kohlenstoffquelle kann das Modell
sowohl die Produktion als auch den Abbau von Biomasse und HB gut reproduzieren
(Abbildung 2.31a). Gleiches gilt fur das Experiment IV mit Fruktose und Propions-
aure als Kohlenstoffquellen (Abbildung 2.31b). Auch der Abbau von HB und HV
nach Zugabe von Ammoniumchlorid bei 24 h kann gut durch das Modell abgebildet
werden. Diese Eigenschaft ist von besonderem Interesse, wenn der Modellansatz
fir die Abschétzung der Verldufe unter Nutzung von kostengiinstigen Reststoffen
verwendet werden soll. Reststoffe sind sehr heterogen zusammengesetzt und beinhal-
ten haufig Stickstoffquellen, die zu einem anderen Aufbauverhalten von Polymeren
fithren konnen. Da das Modell sehr gut die Produktkonzentrationen wiedergibt, kann
es im Weiteren fiir Simulationsstudien eingesetzt werden.
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Abbildung 2.31.: Produktion und Degradation von HB, HV und Biomasse
( Cres + cnp + cpy) fiir Experiment I und IV: (a) Fruktose als Einzelsubstrat
ohne zuséitzliche Fiitterung (Batch-Prozess), (b) Fruktose und Propionséure als Koh-
lenstoffquellen mit pH-abhéngigem Propionsiure-Zufluss (Fed-batch Prozess). Die
Fehlerberechnung der Biomasse erfolgte aus der Berechnung des Standardfehlers von
Dreifachmessungen, bei allen anderen Messungen wurde der Gerédtefehler angenommen.
Legende: schwarze Kurve, Simulation Modell D; blaue Sterne, experimentelle Daten.

2.5.3. Validierung

Fiir die Validierung des metabolen PHBV-Modells wurde ein weiteres Experiment
mit Fruktose und Propionséure durchgefithrt (Experiment V). Die Startbedingungen
entsprechen den Werten des Versuches mit beiden Kohlenstoffquellen (Experiment
IV). Im Unterschied zum Experiment IV, bei dem die Propionsdurezugabe pH-
Wert-abhéngig entsprechend [78] erfolgte, wurde hier die Flussrate fiir Propionséaure
beginnend bei 10 h um je 5 mL/h bis zu einem Endwert von 25 mL/h erhoht und
fiir ca. 30 h gehalten (siche Abbildung 2.27). Der CO,-Anteil im Abgas und der
Verlauf fiir das Volumen des Experiments V wurden, wie bereits bei den anderen
beiden Datensétzen, interpoliert (Abbildungen 2.25 und 2.29) und die Polynome
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fiir die Simulation verwendet. Konzentrationsmessungen fiir Fruktose, Ammonium-
chlorid, HB, HV und Gesamtbiomasse, wurden fiir die Berechnung der FQS fiir
jede der Modellvarianten zu Rate gezogen (Tabelle 2.8). Die Konzentrationsmessung
fiir Propionsaure mittels HPLC ist durch vorhandene Zellbruchstiicke sehr unsicher
und wurde nicht in die Berechnung miteinbezogen. Die Konzentrationsverlaufe fiir
das Experiment V sind in Abbildung 2.32 dargestellt. Der Prozess kann wie auch
die anderen Experimente in unterschiedliche Phasen eingeteilt werden. In der Pha-
se I erfolgte die Biomasseproduktion aus Fruktose und Propionsaure bis zu einer
Konzentration von 5 g/L. In Phase IT wurde die Zuflussrate fiir die Propionsiaure
langsam auf 25 ml/h hochgefahren. Ammoniumchlorid war zu diesem Zeitpunkt
bereits verbraucht und die PHBV-Produktion setzte ein. Durch das Hinzuschalten
einer weiteren Kohlenstoffquelle verringerte sich der Verbrauch von Fruktose. In
Phase III bei 30 h wurde das System durch die Anhebung der Ammoniumchloridkon-
zentration auf 2 g/L gestort. Damit wurde der Abbau von Fruktose, Propionsiure
und PHBV zu Biomasse ausgelost. Die Umwandlung zu Biomasse erfolgte in dieser
Phase, solange Ammoniumchlorid vorhanden war. Nach dem Verbrauch der Stick-
stoffquelle setzte ein erneuter Aufbau von HB und HV ein. Uberraschenderweise
verringerte sich die HV-Konzentration ab ca. 35 h im Gegensatz zur konstanten
HB-Konzentration. Ab 40 h wurde der Prozess nochmals gestort, indem die Fruktose-
und Ammoniumchloridkonzentrationen ein weiteres Mal auf 5 g/L bzw. 1 g/L erhoht
wurden. Dadurch konnte der Biomasseaufbau bei konstanten Polymerkonzentrationen
beobachtet werden.

Dieses Experiment wurde mit allen Modellkandidaten simuliert und mit den experi-
mentellen Daten aus Experiment V verglichen. Modell D, welches bereits das beste
FQS-Ergebnis fiir die Parameteranpassung an die Daten der Experimente I und IV
geliefert hat, zeigt fiir die Daten des Experiments V ebenfalls ein zufriedenstellendes
Ergebnis. Zwar weist die Modellsimulation eine andere Dynamik fiir Fruktose im
Vergleich zu den experimentellen Daten auf, aber die Simulation der Biomasse- sowie
die Produktkonzentrationen zeigen grofere Ubereinstimmungen als bei den anderen
Modellkandidaten. Groere Abweichungen zeigt das Modell in Phase IV beim Abbau
von HV nach Stérung der Polymerisierung durch externe Stickstoffzugabe. Die expe-
rimentellen Daten zeigen hier eine viel starkere Degradation der HV-Anteile als der
HB-Anteile. Dieses Verhalten ist im metabolen Modell nicht berticksichtigt, da zu-
nichst angenommen wurde, dass HB und HV mit gleicher Effizienz abgebaut werden.
Im realen System héngt der Abbau der Monomere von der Polymerzusammensetzung
ab: Beispielsweise verringert sich der Anteil an HV stéarker als der HB-Anteil, je
mehr HV im Vorfeld hintereinander in das Polymer eingebaut wurde. Auf mogliche
Losungsansatze soll in der Schlussfolgerung nochmals eingegangen werden.

2.5.4. Simulationsstudie

Im Folgenden wurde das identifizierte Modell genutzt, um die Produktausbeuten bei
konstantem CO, und Propionsdureflussraten zu simulieren. Die Einstellung der Fluss-
rate ist an Bioreaktoren mit kontinuierlichen Pumpen einfach umsetzbar, wahrend
die Einstellung eines konstanten COo-Anteils im Abgas, ausgelost durch bakterielle
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Abbildung 2.32.: Experimentelle und simulierte Verldufe fiir Substrate (a)
und Produkte (b) aus Experiment V unter Verwendung der Modellkandi-
daten fiir die PHBYV Produktion. Legende: Experimentelle Daten, blaue Kreise;
durchgezogene schwarze Linie, Modell A; gestrichelte schwarze Linie, Modell B; ge-
punktete schwarze Linie, Modell C; rote durchgezogene Linie, Modell D.

Aktivitét, selten geregelt wird. Experimentelle Ergebnisse aus dem Jahr 2003 zeigen,
dass die Einstellung eines konstanten sogenannten autogenen COs-Anteils moglich
ist [147]. Hier wurde durch die Variation der Begasungsrate das von C. necator pro-
duzierte autogene CO, auf einem konstanten Level gehalten. Bei gleichbleibendem
COs in der Zuluft und konstantem pH-Wert ist demzufolge auch der CO,-Anteil im
Abgas konstant. Unter der Annahme einer solchen CO5-Regelung wurde die folgende
Simulationsstudie durchgefiihrt. Die Propionsdurekonzentration im Zufluss wurde
hierfir wie in den Datensétzen der Experimente IV und V auf 20 g/ gesetzt.

Die Simulationen mit unterschiedlichen konstanten Flussraten und CO,-Anteilen
wurden zum Zeitpunkt der maximalen Polymerkonzentrationen Py, und Polymer-
masse Py, ausgewertet. Eine Auswertung beziiglich maximaler HV-Menge fiithrt zu
dhnlichen Ergebnissen, die in Abbildung C.1 im Appendix dargestellt sind.
Abbildung 2.33a zeigt die maximale gesamte Konzentration Py 4 in Abhéngigkeit
von COs im Abgas und der Flussrate fiir Propionsaure fiir den gesamten getesteten
Bereich (Fy, € [0, 200], COq4y: € [0, 20]). Deutlich sichtbar ist der inhibitorische,
dunkelblaue Bereich im Diagramm. In diesem Bereich wird die Propionsaurekon-

73



Produktion von Polyhydroxyalkanoaten

200 20
150 15
100 .
50
0 . . 0
0 5 10 15 20

COQ,om‘ in % COZ(}W‘, in %

(o]

D

Prya=cpp+cp, ing/L
=
S

S

F;, imn mL/h

Fi, in mL/h

SV
ot

(a) Gesamtpolymerkonzentration (b) Gesamtpolymerkonzentration - Zoom

Abbildung 2.33.: Optimale Gesamtpolymerkonzentration bei verschiede-
nen konstanten Anteilen fiir CO, im Abgas und die Flussrate fiir Propions-
dure F;,. Die Box in Abbildung (a) markiert den gezoomten Bereich aus Abbildung

(b).

zentration im Medium zu hoch, sodass eine Wachstumsinhibierung eintritt. Bei
erh6hten COy-Werten im Abgas konnen hoéhere Flussraten gewéhlt werden, ohne
die Wachstumsinhibierung auszulésen. Dieses Verhalten kann wie folgt begriindet
werden: Ein hoherer COy-Anteil im Abgas, geht mit einer erhohten metabolen Ak-
tivitdt der Bakterien einher und bedeutet eine erhohte Aufnahme von Substraten,
insbesondere Zuckern, aus dem Medium. Der Abbau von Pentosen und Hexosen
erfolgt in C. necator iiber den Entner-Doudoroff-Weg. Fiir die Energiegewinnung
und die Generierung von Vorlaufermolekiilen fiir die Biomassensynthese aus her-
untergebrochenen Zuckern und auch organischen Séuren ist in C. necator u.a. der
Citratzyklus verantwortlich. Sowohl bei dem Entner-Doudoroff-Weg als auch im
Citratzyklus wird als Nebenprodukt COs generiert und ausgeschleust. Ein erhohter
Anteil an CO, im Abgas ohne Anderung der Zusammensetzung der Luft fiir die
Begasung, ist demzufolge auf die metabole Aktivitdt der Bakterien zuriickzufiithren
und bedeutet starkeres Biomassenwachstum oder HB-Produktion.

Alternativ zur Abbildung der Gesamtpolymerkonzentration Py kann die Gesamt-
polymermasse Pj;, betrachtet werden (Abbildung 2.34a). Mit Erhéhung der Flussrate
entsteht mehr Gesamtpolymer, bis schliellich die inhibitorische Grenze tiberschritten
wird. Wie jedoch in Abbildung 2.34b zu sehen ist, steigt das Volumen proportional
zur Flussrate. Wird die Gesamtmasse beurteilt, ist eine Produktion von ca. 19.9 g
Gesamtpolymer moglich, allerdings wird dabei ein Volumen von 5 L. bendtigt. Am
Punkt der optimalen Gesamtpolymerkonzentration bei 9.15 g/L sind nur 1.7 L nétig
(siche Abbildung 2.33b). Wie aus der Betrachtung der Gesamtpolymermasse hervor-
geht, erscheint die Konzentration als der geeignetere Bewertungsparameter. Neben
der Gesamtpolymerkonzentration sollte allerdings auch die Konzentration an HV be-
trachtet werden, da Erhéhung des HV-Anteils zu vorteilhaften Materialeigenschaften

74



Produktion von Polyhydroxyalkanoaten

200

200 20
150 15 20 150 15
< R} -
- g 4 } =
+ = 5
= 100 10 : oz 100 10 %
2 m = &
o [P S >
50 5 A 50 g )
3]
0 0
0 5 10 15 20 0 5 10 15 20
COg,04t in % COs,0u In %
(a) Gesamtpolymermasse (b) Reaktorvolumen

Abbildung 2.34.: Optimale Gesamtpolymermasse (a) und das zugehdrige

Reaktorvolumen (b) bei verschiedenen konstanten Werten fiir CO; im Ab-
gas und die Flussrate fiir Propionsidure F,,.

3.5
3
&
ﬁ 2.5 .
— S
= jo
g g
B %,
o 1.5 &
1
== 0.5
 ———
0 1 2 3 4 b
COQ,OW‘, in %

Abbildung 2.35.: HV-Konzentration ausgewertet bei optimaler Gesamtp-
olymerkonzentration bei konstanten Werten fiir CO, im Abgas und die

Flussrate fiir Propionsaure F;,. Der gelbe Kreis kennzeichnet die Einstellungen
fiir die maximale Gesamtkonzentration (HB + HV).

fithrt (siehe Kapitel 2.1.2). Die Abbildung 2.35 zeigt die HV Konzentrationen zum
Zeitpunkt der maximalen Gesamtpolymerausbeute. Die Werte fiir die optimale Ge-
samtpolymerkonzentration sind als gelber Kreis in der Abbildung 2.35 markiert. Fiir
eine gesteigerte HV Konzentration miisste die Flussrate noch leicht auf ca. 8 mL/h
angehoben und der CO2-Gehalt im Abgas so gering wie moglich gehalten werden.
Durch die Anpassung der Prozessbedingungen an optimale HV Konzentrationen
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Abbildung 2.36.: Drei Beispielverlidufe bei konstanten Werten fiir COs im
Abgas und die Flussrate fiir Propionsidure F;,. Legende: A, maximale Gesamt-
polymerkonzentration (HB + HV); B, hohe HV Konzentration; C, Inhibition durch
Propionséaure.

kommt es wiederum zu leichten Verlusten bei der Gesamtpolymerkonzentration (um
ca. 0.4 g/L). Folglich ist es also wichtig, im Vorfeld festzulegen, welches Produktions-
ziel erreicht werden soll und welche Produktionsbedingungen méglich sind. Weitere
wichtige Werte, wie der HV-Anteil im Gesamtpolymer, die residuale Biomasse, der
Anteil an Gesamtpoylmer in Bezug auf die totale Biomasse und der Auswertungszeit-
punkt sind in Abbildung C.2 im Appendix dargestellt und kénnen fiir die Auswahl
der Prozessbedingungen herausgezogen werden.

In Abbildung 2.36 sind drei Beispiel-Zeitverldufe bei unterschiedlichen Flussraten
fiir Propionsdure und COy Anteilen im Abgas dargestellt. Szenario A zeigt den
dynamischen Verlauf, mit dem Ziel eine maximale Polymerkonzentration (HB + HV)
zu erreichen. Zu diesem Zweck wurde die Flussrate fiir die Propionséure auf 6.4 mL/h
gesetzt und das CO, im Abgas konstant bei 0.46 % angenommen. Fiir das Szenario
B wurde 0.04 % fiir COg im Abgas und eine Flussrate von 8.2 mL/h angenommen,
um ein Beispiel fiir eine gesteigerte HV-Konzentration zu zeigen. Zusatzlich zu den
zwei glinstigen Einstellungsvarianten wird mit Szenario C ein Fall konstruiert, der
eine Wachstumsinhibition bei einer Flussrate von 105 mL/h und 1 % COs im Abgas
zeigt.
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Abbildung 2.37.: Mittlere Monomerkonzentration (a) und Abgleich der
totalen Polymerkonzentrationen (b) fiir das Experiment IV.

2.5.5. Multiskalen-Modellierung - Kopplung des PHBV-Modells
mit einer Polymerisierungskinetik

Fiir die Modellierung und Simulation der Kettenlangenverteilung von Copolyme-
ren wie PHBV wurden in der Vergangenheit Modelle entwickelt, die mithilfe von
eindimensionalen Populationsbilanzen den Aufbau solcher Polymerketten untersu-
chen [68,104,105]. Alternativ kann fiir die Darstellung der Kettenldngenverteilung der
Modellansatz aus dem PHB Modellierungskapitel 2.4.4 verwendet werden, um zusétz-
lich zur Synthese auch Degradation durch wechselnde Substratzusammensetzungen
betrachten zu koénnen. Die Simulation der Kettenldngenverteilung des Copolymers
PHBYV ist jedoch komplexer als die Simulation fiir das Polymer PHB. So hat beispiels-
weise eine variierende Kettenzusammensetzung bzgl. des HV-Anteils zur Folge, dass
Ketten mit gleicher Gesamtanzahl an Monomeren unterschiedliche Molekulargewichte
aufweisen. Dies bedeutet im Umkehrschluss, dass bei bekannten Molekulargewichten
der Polymerketten die Zusammensetzung und die Monomeranzahl der einzelnen
Ketten nicht mehr eindeutig bestimmt werden kénnen. Im Rahmen dieser Arbeit soll
die Annahme getroffen werden, dass der HV-Anteil in allen Ketten dem gemessenen
(oder mit dem metabolen Modell simulierten) integralen HV-Anteilen des Gesamtpo-
lymers entspricht. Durch die Einfithrung einer dynamischen mittleren molekularen
Masse fiir das Monomer, kann die Polymerisierungskinetik aus Abschnitt 2.4.4 ohne
weitere Anderungen angewendet werden:

M}, =2y Mg +xgy MY, . (2.5.15)

Die Anteile an HB und HV (xp;, und xp,) konnen aus dem metabolen Modellansatz
bestimmt werden. Die Molekulargewichte fiir HB und HV sind aus der Literatur
bekannt. In Abbildung 2.37a ist fiir das Experiment IV das theoretische mittlere
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Abbildung 2.38.: Anderung der Kettenlingenverteilung (Farbskala, g/L)
iiber die Zeit und das Molekulargewicht der Ketten fiir das Experiment IV
unter Verwendung des metabolen PHBV Modells und mittleren Molekulargewichten
aus Abbildung 2.37a.

Molekulargewicht der Monomere dargestellt. Weiterhin zeigt die Abbildung 2.37b den
Abgleich der totalen Polymerkonzentrationen der Polymerisierungskinetik und dem
metabolen Ansatz mit guter Ubereinstimmung. Wie bereits im vorherigen Abschnitt
zur PHB-Modellierung dargestellt, kann auch hier die Kettenldngenverteilung fiir
den gesamten Zeitraum als 3D-Grafik dargestellt werden (Abbildung 2.38a). Die
Abbildung 2.38b zeigt die Kettenldngenverteilung zu ausgewéhlten Zeitpunkten aus
dem Experiment IV.

Die charakteristischen Werte wie M,, und My, der Kettenldngenverteilung kénnen
iiber den gesamten Zeitraum dargestellt werden (Abbildung 2.39). Aus diesen zwei
charakteristischen Gréflen wird der PDI bestimmt, welcher in Abbildung 2.40a dar-
gestellt ist.

Neben den theoretischen charakteristischen Groflen wurde die Verteilung der Ket-
ten fiir die Messzeitpunkte ebenfalls experimentell mittels GPC bestimmt. Die
differentiellen Massenverteilungen W(logM) der Proben sind fir alle Zeitpunkte
in Abbildung D.2 im Appendix dargestellt. Mithilfe dieser Verteilungen koénnen
die charakteristischen Groflen des Prozesses berechnet werden (rote Kreise in den
Abbildungen 2.39 und 2.40a). Als Grundlage fir die Auswertung der Messung ist in
dieser Arbeit die konventionelle Kalibrierung unter Verwendung von eng verteilten
Polystyrolstandards (Molekulargewicht eines Polystyrol-Monomers ist Mpg =104.2
g/mol) gewihlt worden. Diese Art der Auswertung ist relativ ungenau und sollte in
zukiinftigen Messungen verbessert werden. Wie bereits im Abschnitt 2.4.4 ausgefiihrt,
konnen zu diesem Zweck molmassensensitiven Detektoren, wie zum Beispiel einem
Viskosimeter oder Lichtstreudetektor, eingesetzt werden.

Der Vergleich der experimentellen Werte mit der Simulation zeigt, dass mit dem Po-
lymerisierungsmodell die ungefdhren Groflenordnungen der charakteristischen Werte
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abgeschatzt werden konnen. Fiir ein genaueres modellbasiertes Monitoring sollten
zunéchst die konstanten Parameter der Polymerisierungskinetik an die GPC-Daten
angepasst werden, da diese bisher auf Literaturdaten beruhen. Die experimentellen
Kettenldngenverteilungen weisen zu einigen Messzeitpunkten sehr viele Ketten mit
kleinerem Molekulargewicht (ca. 10° g/mol) auf. Messungen, die ca. eine Stunde
darauf getatigt wurden, besitzen im Schnitt wieder ein hoheres Molekulargewicht.
Dieses Phianomen zeigt sich auch in Abbildung 2.39 bei den Mittelwerten der Ver-
teilung. In Abbildung 2.40b ist die experimentelle Verteilung fiir einige Zeitpunkte
dargestellt, bei denen die Polydispersitat sehr hoch war. Moglicherweise hangt dies
mit der Aktivitdt der Enzyme zusammen, die am Auf- und Abbau der Ketten beteiligt
sind. Deshalb sollten zukiinftige Modellerweiterungen auch die Modellierung von
Enzymaktivitaten berticksichtigen.

2.6. Zusammenfassung und Schlussfolgerung

Zur Beschreibung der Herstellungsprozesse von PHB und PHBV wurden im Rahmen
dieser Arbeit unterschiedliche Multiskalen-Ansétze entwickelt, experimentell vali-
diert und in simulativen Analysen verwendet. Dabei wurde fiir die PHB-Produktion
ein Batch-Prozess mit Fruktose und Acetat als Kohlenstoffquellen betrachtet. Bei
Fruktose und Acetat handelt es sich um kostengiinstige Kohlenstoffquellen, da diese
hédufig in Reststoffen aus der Lebensmittelindustrie vorkommen. Dariiber hinaus
steigert Acetat die PHB-Produktion in C. necator [4]. Bei der PHBV-Produktion
wurde ein Fed-Batch-Prozess mit Fruktose und Propionsdure als Anwendungsbeispiel
untersucht. Auch diese Kohlenstoffquellen sind in Reststoffen aus der Industrie zu
finden und sind aus diesem Grund eine geeignete Wahl fiir die Untersuchung des
PHBV-Produktionsprozesses. Die Propionsaure ist dabei essentiell fiir die Bildung
des HV-Anteils, kann dem Prozess allerdings nur in kleinen Mengen zugefiihrt werden,
da bereits geringe Konzentrationen Wachstums-inhibierend sein konnen [78].
Zunachst wurde sowohl fiir PHB als auch fiir PHBV je ein Modell zur Beschrei-
bung der Dynamik von Produkt- und Substratkonzentrationen prisentiert. Fiir
die PHB-Produktion aus Fruktose und Acetat als Kohlenstoffquellen hat sich ein
HCM-Ansatz als vorteilhaft erwiesen. Zusétzlich zur Einbeziehung von metabolen
Informationen in Form von EMen, wird beim HCM die Enzymregulation in Bezug
auf die optimale Nutzung vorhandener Substrate beriicksichtigt. Zudem konnte ein
einfacher Weg gefunden werden, mit dem sich die Gelostsauerstoffverfiigbarkeit als
wichtige Prozessgrofle integrieren lasst. Durch die Modellerweiterung konnten nicht
nur unterschiedliche Substratzusammensetzungen, sondern auch die Auswirkung
verschiedener DOs auf die Produktausbeute untersucht werden.

Fiir den zweiten Anwendungsfall, der PHBV-Produktion aus Fruktose und Propi-
onsaure, ware das zugrunde liegende metabole Netzwerk durch die Einbeziehung
neuer Substrate und eines weiteren Produkts viel komplexer. Im Rahmen einer
Bachelorarbeit, in der mit einem stark reduzierten Netzwerk mit 42 Reaktionsglei-
chungen gearbeitet wurde, wurden iiber 14 000 EMen identifiziert [6]. Zusatzlich
zu der erhohten Komplexitiat durch die Erweiterung des metabolen Netzwerkes,
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Abbildung 2.41.: Vergleich ausgewihlter experimenteller GPC-
Verteilungen. Die Molmassenverteilung von PHB unter Nutzung von Fruktose und
Acetat als Kohlenstoffquellen (a) ist breiter als die Molmassenverteilung von PHBV
mit Fruktose und Propionsdure als Kohlenstoffquellen (b). Bei der Produktion von
PHBYV gibt es zudem mehr Ketten mit hoherem Molekulargewicht.

wurde bei der PHBV-Produktion ein sehr charakteristisches CO,-Profil im Abgas
detektiert. Demzufolge sollte CO, im Modellansatz nicht vernachléssigt werden und
miisste als weiteres Produkt und auch Substrat bei der metabolen Netzwerkanalyse
berticksichtigt werden. Mit diesem Wissen ist die Reduktion der EMen auf eine
moderate Anzahl nicht mehr moglich. Deshalb wurde fir die PHBV-Produktion ein
makroskopisches Modell entwickelt, welches die Hauptmerkmale des Prozesses durch
verschiedene Kinetiken abbildet. Das experimentelle COo-Profil aus der Abgasmes-
sung wurde genutzt, um das Mafl der metabolen Aktivitdt beim Fruktoseabbau fiir
die Biomasse- und HB-Produktion abbilden zu kénnen. Durch die Einbeziehung von
Online-Messdaten bietet sich die Anwendung dieses Modellansatzes als Softsensor
oder als Bestandteil einer Regelungsstrategie an [38]. Weiterhin kénnen simulative
Analysen zur Ermittlung der optimalen Flussraten und Abgaswerte fiir die maximale
Ausbeute sowie gezielte Zusammensetzung von PHBV durchgefithrt werden. Solche
Studien wurden im Rahmen dieser Arbeit vorgenommen.

Neben der totalen Produktkonzentration fiir PHB und PHBV sowie der Zusammen-
setzung im Falle der Copolymer-Produktion ist auch die Qualitat und die damit
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verkniipften Verwendungsmoglichkeiten des Produkts von Interesse. Wie bereits in
Abschnitt 2.1.2 beschrieben, hangen die thermischen und mechanischen Eigenschaften
von unterschiedlichen Prozessfaktoren ab und kénnen zum Teil stark variieren. Aus
diesem Grund ist es von grofler Wichtigkeit, die Modellansédtze um eine Polymerisie-
rungskinetik zu erweitern. Damit kann eine Kettenlangen- bzw. Molmassenverteilung
fiir die Prozesse simuliert und die dazugehorigen Verteilungsmittelwerte sowie die
Polydispersitit berechnet werden. Die Verteilung und die dazugehorigen charakteris-
tischen Werte sind wiederum stark korreliert mit den thermischen und mechanischen
Materialeigenschaften des Polymers.

In dieser Arbeit wird eine erste Anbindung einer Polymerisierungskinetik an die
Dynamik von Konzentrationsverlaufen vorgestellt. Die Verkniipfung erfolgt iiber eine
algebraische Zwangsbedingung, welche die totale Masse der Polymere aus einem
Modell zur Beschreibung der Konzentrationsverlaufe mit den Polymermassen aus
der Polymerisierungskinetik in Einklang bringt. Der entstehende Multiskalen-Ansatz
ist fiir beide Polymertypen angewendet worden. Die Parameter der Polymerisie-
rungskinetik wurden zunichst aus der Literatur entnommen [80] und nicht an
experimentelle Kettenldngenverteilungen angepasst. Aus diesem Grund kann der
Abgleich der simulierten und experimentellen Verteilungen nur qualitativ erfolgen.
Fiir eine quantitative Vorhersage sollten zukiinftig sowohl das Messverfahren ver-
bessert als auch die Parameter der Polymerisierungskinetik angepasst werden. Bei
der Messung mittels GPC sollten die ,,wahren“ Molmassen der Polymere durch die
Hinzunahme einer molmassensensitiven Messung mit einem Viskosimeter oder einem
Lichtstreudetektor bestimmt werden, um eine exakte Kettenlangenverteilung zu
erhalten. Fiir die Anpassung der Parameter sollte zunéchst eine Identifikation dieser
auf Basis von vorhandenen Daten vorgenommen werden. Da bereits in einer fritheren
Arbeit gezeigt wurde, dass die Ratenkonstanten von den Substratkonzentrationen im
Medium abhéngig sind [76], sollte zukiinftig tiberpriift werden, ob weitere Konstanten
der Polymerisierungskinetik variabel gestaltet werden miissen. Nach entsprechender
Anpassung ist die Onlineverfolgung oder sogar Regelung von der Polymerzusammen-
setzung sowie der Molmassenverteilung der Ketten moglich. Die in dieser Arbeit
entwickelten Multiskalen-Modelle liefern somit einen wichtigen Baustein fiir die
Gestaltung einer optimalen, auf die Anwendung angepassten Produktion von PHAs.
Ein Vergleich der experimentellen Kettenlangenverteilungen aus dem Prozess mit
Fruktose und Acetat zur PHB-Produktion und dem PHBV-Produktionsprozess mit
Fruktose und Propionsaure zeigt, dass die Molekulargewichtsverteilung in beiden
Fallen im Bereich zwischen 10° und 107 g/mol geschétzt wird (Abbildung 2.41).
Die experimentellen PHBV-Verteilungen besitzen jedoch mehr hochmolekulare Poly-
merketten. Daraus ldsst sich schlussfolgern, dass die Kohlenstoffquelle eine wichtige
Prozessgrofie zur Einstellung von Polymereigenschaften darstellt. Zukiinftige Arbeiten
sollten sich mit der Identifikation von weiteren sensitiven Prozessgrofien beschaftigen,
um wahrend der Produktion von PHAs gezielt die Kettenlangenverteilung beeinflus-
sen zu konnen.
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In diesem Kapitel wird eine Methodologie zur Vorhersage der Produktivitiat von
genetisch modifizierten Zellkulturen am Beispiel der IAV-Herstellung fiir Impfstoffe
entwickelt. Im folgenden Abschnitt wird zunéchst ein Uberblick iiber die Produktion
von Influenza-Impfstoffen gegeben. Darin wird auf die Klassifikation von Influenza-
viren sowie die bekannten molekularbiologischen Vorginge der Virusvermehrung
in Wirtszellen eingegangen. Im Anschluss daran werden Influenza-Impfstoffe und
mogliche Produktionssysteme genauer beschrieben und verglichen. Schliellich werden
ausgewahlte zellulare Wirtszellfaktoren und deren Einfluss auf den viralen Replikati-
onszyklus naher erlautert.

Im anschliefenden Abschnitt werden die Grundlagen zur Bildung des verwendeten
Multiskalen-Modells eingefiithrt. Dabei wird besonders auf das intrazellulare Modell
der Virusreplikation und die verwendete Populationsbilanz in kontinuierlicher Form
eingegangen.

Im Abschnitt 3.3 wird zunéchst die allgemeine simulationsbasierte Methodologie
zur Untersuchung des Einflusses von Genverdnderungen auf die Produktivitat von
zellkulturbasierten Prozessen vorgestellt. Schliefllich wird der Einfluss von einfachen
und mehrfachen Geniiberexpressionen in A549-Wirtszelllinien auf die TAV-Ausbeute
untersucht. In einer abschlieBenden Zusammenfassung wird auch auf zukiinftige
Anwendungsfelder der Methodologie unter Verwendung von Multiskalen-Anséatzen
eingegangen.

Die Ergebnisse dieses Teils wurden in einem Konferenzartikel zur 7th Internatio-
nal Conference on the Foundations of Systems Biology in Engineering [44] und
einem weiteren Journalartikel in der Zeitschrift PLoS Computational Biology [43]
veroffentlicht.

3.1. Biotechnologische Grundlagen
3.1.1. Klassifizierung und Aufbau von Influenza-A-Viren

Influenzaviren gehoren zur Familie der Orthomyzoviridae. Sie besitzen ein einzelstran-
giges segmentiertes Genom bestehend aus Ribonukleinsauren mit negativer Polaritat
und werden in die Suptypen A, B, C und D eingeteilt [91]. Im Fokus dieses Abschnitts
stehen Influenza-A-Viren (IAVs), welche fur den Impfstoffproduktionsprozess von
hoher Wichtigkeit sind und anhand der viralen Oberflichenproteine Haimagglutinin
(HA) und Neuraminidase (NA) noch in weitere Untergruppen eingeteilt werden
konnen. Bisher sind 18 HA- und 11 NA-Varianten bekannt [29]. Demzufolge werden
[AV-Isolate wie folgt benannt: Virustyp/Wirt/Standort/Isolatnummer/Jahr/HA-
und NA-Subtyp [10]. IAVs sind besonders fiir die Impfstoffproduktion relevant, da

83



Influenza-A-Impfstoffproduktion

eine Vielzahl unterschiedlicher Wirte, wie zum Beispiel Schweine, Pferde, Vogel oder
Menschen, infiziert werden kénnen und diese haufig schwere Verldufe auslésen. Somit
tragen IAVs erheblich zur Entstehung saisonaler Grippe-Epidemien und -Pandemien
bei, denen mit einer jéhrlich angepassten Impfstoffproduktion begegnet wird (siche
Abschnitt 3.1.3) [139].

[AVs sind ca. 100 nm grof und besitzen eine Lipiddoppelschicht mit drei Transmem-
branproteinen: HA, NA und dem Ionenkanal M2 (Matrixprotein 2, siche Abbildung
3.1A). Unter der dufleren Hiille befindet sich eine weitere Abgrenzung zum Virion-
kern bestehend aus dem Matrixprotein 1 (M1 Protein) [29]. Wie in Abbildung 3.1A
zu sehen ist, besteht das Genom aus acht viralen Ribonukleoprotein-Komplexen
(VRNPs). Zusatzlich zu den vRNP-Komplexen sind geringe Mengen des nukleéren
Exportproteins (NEP) im Virionkern zu finden. Der Aufbau eines vRNPs ist im Detail
in Abbildung 3.1B dargestellt. Ein vRNP besteht aus einem der acht viralen RNAs
(VRNA, Abbildung 3.1C), daran angelagerten Nukleoproteinen (NPs) und einer
RNA-Polymerase (RARP). Die RNA-Polymerase setzt sich aus zwei basischen Unter-
einheiten (PB1, PB2) und einer sauren Untereinheit (PA) zusammen. In Abbildung
3.1B ist ein vVRNP im Detail dargestellt. Aufnahmen mit einem Elektronenmikro-
skop zeigen, dass die vVRNPs in der Virushiille in einer 741 Formation angeordnet
sind [118]. Die Anordnung ist schematisch in Abbildung 3.1B/rechts dargestellt. Die
acht VRNA-Segmente fiir die Bildung von vRNPs sind der Lénge nach nummeriert
und codieren zehn essentielle Virusproteine sowie mehrere Stamm-spezifische zuséatz-
liche Virusproteine. Durch alternative Leserahmen und Spleif}-Varianten konnen auf
einem Genomsegment mehrere Virusproteine codiert sein. Welche unterschiedlichen
mRNAs aus den acht Gensegmenten transkribiert werden, ist in Abbildung 3.1C
durch die Farbgebung gekennzeichnet. Details der viralen Replikation werden im
folgenden Abschnitt schrittweise erlautert.

3.1.2. Replikationszyklus von Influenza-A-Viren

Ein Uberblick iiber die virale Replikation liefert die Abbildung 3.2, deren Schritte
im Folgenden genauer erlautert werden. Fiir die Vermehrung eines Influenzavirus
muss das Viruspartikel zunéchst in die Wirtszelle gelangen, um dort die zellulére
Transkriptions- und Translationsmaschinerie ausnutzen zu kénnen. Fiir die erfolg-
reiche Anlagerung eines Virus an die Wirtszelle binden die HA-Proteine auf der
Oberflache des Virus an Sialinsdure-Rezeptoren auf der Wirtszelloberflache. Nach
erfolgreicher Anlagerung wird das Viruspartikel durch Endozytose aufgenommen.
Die Freisetzung der vRNPs ins Zytoplasma der Wirtszelle erfolgt durch Ansduerung
des endosomalen Vesikels auf einen pH-Wert zwischen 5 und 6 [13]. Dies hat zur
Folge, dass die HA-Proteine ihre Konformation &ndern und die M2-Ionenkanéle
geoffnet werden. Durch die Konformationsdnderung der HA-Molekiile konnen die
virale und endosomale Membran fusionieren. Der Anstieg der Protonenkonzentration
innerhalb des Virus 16st die Dissoziation der vRNPs zur Virionenmatrix aus. Beide
Effekte sorgen schliellich fiir die Freisetzung des vRNPs ins Zytoplasma der Zelle.
Der anschliefende Import in den Zellkern erfolgt iber einen Importin-a-Importin-
f1l-abhiangigen Weg [10].
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Abbildung 3.1.: Aufbau eines IAVs sowie Einteilung der Segmente. Die Ab-
bildung wurde aus [29] adaptiert.

Im Zellkern angelangt, wird die vRNA aus dem vRNP als Vorlage zur Synthese von
mRNA und cRNA genutzt. Das Virus verwendet hierfiir die trimere virale Polymerase
RdRp. Fiir die Transkription bindet die PB2-Untereinheit der RdRp an das 5-Ende
vorhandener Wirtszell-mRNA. Die saure Untereinheit PA schneidet 10-15 Nukleotide
vom 5’-Ende entfernt einen Teil der zellularen mRNA ab. Dieser Vorgang wird als
Cap Snatching bezeichnet [136]. Die kurzen zelleigenen Nukleotid-Sequenzen dienen
im Folgenden als Primer fiir die Synthese der viralen mRNA [48] und sind bei den
mRNAs in der Abbildung 3.1C als rote Kugeln dargestellt. Zuséatzlich zum Cap
Snatching benotigt die virale mRNA eine Polyadenylierung (A(n)), um spater am
Ribosom effizient translatiert zu werden. Diese wird durch die Umschreibung einer
Uracil-reichen Region in der vVRNA erzeugt und ist Teil jeder viralen mRNA. Nach
erfolgreicher Transkription finden noch weitere posttranskriptionale Modifikationen
wie z.B. das Spleien der mRNA statt [48,136]. Schliefllich wird die mRNA aus
dem Nukleus exportiert und zu den zellularen Ribosomen transportiert. Dort findet
die Translation neuer Virusproteine statt. Nach der Synthese der viralen Proteine
werden die an der Bildung der Virionhiille und der vRNPs beteiligten Proteine wieder
zuriick zum Zellkern transportiert. Die Hiillproteine HA, NA und M2 werden iiber
das endoplasmatische Retikulum (ER) und den Golgi-Apparat zur Zellmembran
transportiert. Am ER finden dabei noch Faltungsprozesse und posttranslationale
Modifikationen statt.

Neben der Synthese der mRNA findet im Zellkern die Synthese der cRNA statt,
einer komplementiren Variante der vRNA. Die cRNA dient als Vorlage fiir neue
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Abbildung 3.2.: Replikationszyklus eines IAVs angepasst nach [63]. Die Be-
schreibung der einzelnen Schritte sind dem Text zu entnehmen.

vRNA, deren Synthese Primer-unabhéngig stattfindet und keiner Polyadenylierung
bedarf. Wie die zeitliche Abfolge bei der Synthese der mRNA und cRNA gestaltet
ist, ist noch nicht ganzlich geklart. Vreede und Kollegen postulieren einen parallel
ablaufenden Prozess, wobei synthetisierte cRNAs solange durch zelluldre Nukleasen
abgebaut werden, bis ausreichend neue Virusproteine fiir die vVRNP-Bildung im
Zellkern vorhanden sind [167]. Die viralen Proteine stabilisieren und schiitzen die
cRNA (cRNP in der Abbildung 3.2), sodass eine Transkription zu vVRNA moglich
wird. Eine andere Forschungsarbeit konnte die Existenz kleiner regulatorischer viraler
RNAs nachweisen, die ein Umschalten zwischen Transkriptase- und Replikaseaktivi-
tat der RARp steuern. Diese Entdeckung unterstiitzt die Theorie, dass zunéchst die
mRNA-Synthese und erst im Anschluss die cRNA-Synthese stattfindet [128].

Schlielich wird der Abtransport neuer vRNPs aus dem Zellkern tiiber das zelluléare
chromosomal maintenance 1 Exportprotein durch nukleare Transportsequenzen in
M1 und NEP eingeleitet. Nach erfolgreichem Export findet der Transport durch die
zytoplasmatische Matrix hin zu lipid-raft Doméanen der Zellmembran statt. Dieser
Transport ist ein hochkomplexer Vorgang, dessen Schliisselfaktoren noch Bestandteil
aktueller Forschungen sind [29]. Sobald alle Komponenten an der Zellmembran ange-
kommen sind, ist es wichtig, dass jedes neue Viruspartikel alle acht vRNPs enthélt.
Moglicherweise wird die Selektion der vRNPs tiber die spezifischen, nicht-codierten
Sequenzen an beiden Ende jedes Segments koordiniert, sodass jedes neue Virusparti-
kel ein komplettes Genom erhélt [52]. Nach dem Assemblieren aller Virusbestandteile
wird der Knospungsprozess durch die Krimmung der Wirtszellmembran eingeleitet.
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Damit eine Wiederanlagerung des Virus durch die Interaktion der viralen HA-Proteine
mit zellularen Sialinsduren vermieden wird, werden die Sialinsduren durch das vi-
rale NA-Protein gespalten und es kommt zur Freisetzung neuer Viruspartikel [138].
Wiéhrend der viralen Replikation wird unter anderem auch das Nichtstrukturpro-
tein 1 (NS1). Diese besitzt regulatorische Funktionen, um beispielsweise zellulare
Interferonantworten wiahrend der Virusvermehrung abzuwehren [66].

3.1.3. Auswahl und Zusammensetzung des Impfstoffs

Impfung ist die kosteneffizienteste und einfachste Methode zur Vermeidung von
Influenzainfektionen. Generell soll eine erfolgreiche Impfung die Produktion von
neutralisierenden Antikorpern gegen das Virus anregen, sodass im Fall einer Infektion
eine schnelle Aktivierung des Immunsystems erfolgen kann. Fir die Produktion der
heutzutage tiblichen Influenzaimpfstoffe gibt die World Health Organisation (WHO)
eine jahrliche Empfehlung heraus, gegen welche Stdmme der saisonale Grippeimpf-
stoff schiitzen soll. Die Empfehlung wird auf Grundlage klinischer Patientenproben,
mit Symptomen ausgelost durch Influenza, getroffen. Aktuell sind trivalente (Schutz
gegen zwei IAV-Varianten und eine Influenza-B-Virus (IBV)-Variante) und quadriva-
lente (Schutz gegen zwei IAV-Varianten und zwei IBV-Varianten) auf dem Markt
erhéltlich. Der Trend geht jedoch in Richtung der Vierfach-Impfstoffe, da seit 1985
zwei unabhangige IBV-Varianten kursieren, die sehr gefahrlich fiir den Menschen
sind. Die Stamme C und D werden bei der Zusammensetzung des Impfstoffs nicht
beriicksichtigt. Der Suptyp C bewirkt im Menschen in der Regel nur sehr milde
Verlaufe und sind aus diesem Grund unerheblich fiir die Entwicklung saisonaler
Grippe-Epidemien und -Pandemien. Gleiches gilt fiir den Suptyp D, der erst 2011
entdeckt und bisher nur in einigen wenigen Serumproben im Menschen nachgewiesen
wurde [156,161].

Die Zusammensetzung des Impfstoffs muss jahrlich neu bewertet werden, da sich
Influenzaviren rasend schnell verdndern. Dies liegt zum einen an der Populationsgrofie
und der kurzen Generationszeit der Viren, aber auch an der hohen Mutationsrate
durch die fehlende Korrekturfunktion der viralen Polymerase. Im Schnitt tritt pro
repliziertem Genom eine Mutation auf, was bei einer infizierten Zelle ca. 10 000
mutierte Nachkommen bedeutet [30]. Durch Mutationen der HA- und NA-Proteine
verandert sich die duflere Erkennungsstruktur des Virus. Dadurch werden Antikérper
wirkungslos, die gegen ,veraltete bzw. andere Strukturen gebildet wurden. Diese
Art von Mutation wird als antigenic drift bezeichnet. Wie bereits erwahnt, kénnen
Influenzaviren eine Vielzahl unterschiedlicher Wirte befallen. In Zwischenwirten
wie Schweinen oder Hithnern ist eine Mischung von Sequenzen verschiedener Influ-
enzavarianten sehr wahrscheinlich. Denn auf der Zelloberfliche dieser Wirtszellen
befinden sich sowohl a-2,3- als auch «a-2,6-Sialinsaureverbindungen. Damit konnen
unterschiedliche Subtypen Zugang zur Wirtszelle finden. Der Effekt der Vermischung
von Segmenten unterschiedlicher Influenzastdmme wird als antigenic shift bezeichnet.
Zusatzlich zum antigenic drift und shift finden immer wieder Rekombinationen von
RNA-Fragmenten statt, wodurch zusétzlich neue virulente Stamme entstehen konnen.
Die iibliche Herangehensweise bei heutigen Influenzaimpfstoffen beruht auf der Gabe
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von Spalt- bzw. Untereinheiten von Antigenen. Hierbei erfolgt nach der Produktion
von passenden Viruspartikeln die Aufspaltung durch Diethylether oder andere Deter-
genzien. Ein Spaltprodukt-Impfstoff umfasst alle viralen Proteine, allerdings keine
vRNA. Durch die Zerstérung der Virusstruktur und Entfernung der vRNA wird die
Immunogenitéit des Impfstoffs leicht abgeschwécht, ist jedoch noch ausreichend fiir
die Induktion der Antikérperproduktion nach Verabreichung. Bei Impfstoffen aus
Untereinheiten werden die HA- und NA-Proteine von den restlichen Spaltprodukten
getrennt und fiir die Induktion der Immunantwort verwendet. Hier miissen in der
Regel Adjuvanzien hinzugesetzt werden, um eine ausreichende Antikérperproduktion
auszulosen. Neben den tiblichen Impfstoffen aus Spalt- und Untereinheiten des Virus
ist es auch moglich, Virosomen oder inaktivierte vollstandige Viren als Impfstoff ein-
zusetzen [172]. Einige wenige verfiighare Impfstoffe nutzen sogar nur abgeschwéchte
Stamme (engl. live attenuated) als Impfstoff, welche intranasal verabreicht werden
und so eine Immunantwort am natiirlichen Infektionsort hervorrufen. Neuartige
Impfansitze beschéftigen sich mit der Antikérperbildung gegen konservierte Epitope
des Virus, wie z.B. der Hals-Region des HA-Proteins [148]. Diese Regionen werden
weniger haufig bei der Verdnderung des Virus ausgetauscht und koénnen so als Be-
standteile universeller Impfstoffe verwendet werden.

Fiir die Weiterverarbeitung der Viruspartikel zum Impfstoff miissen diese zunéchst
in einem biotechnologischen Prozess in ausreichender Menge produziert werden. Die
unterschiedlichen industriell relevanten Produktionssysteme werden im néachsten
Abschnitt genauer beleuchtet.

3.1.4. Produktionssysteme

Die zwei wichtigsten Plattformen fiir die Influenzavirus-Produktion sind Hithnereier
und Zellkulturen. Im Vorfeld zum eigentlichen Produktionsprozess wird durch klassi-
sches Reassortment oder Methoden der reversen Genetik ein saisonales Saatvirus
mit guten Wachstumseigenschaften erzeugt. Im Anschluss kann das Saatvirus zur
Infektion von verschiedensten Wirtszellen verwendet werden, um so neue Viren zu
produzieren.

Die Produktion in Hihnereiern wurde bereits 1945 in den USA lizenziert [50] und gilt
als klassische Methode zur Herstellung von Influenzaviren. Dabei wird die Allantois
von 11 bis 12 Tagen befruchteten Eiern mit dem zu vermehrenden Virusstamm
infiziert und 48 h inkubiert. Nach Abkiihlung auf 4 °C erfolgt die Entnahme und
Aufarbeitung der infizierten Fliissigkeit. Bei der Durchfithrung dieser klassischen
Methode ergeben sich jedoch eine Reihe von Nachteilen. Hiithnereier sind anfillig fiir
andere Pathogene und aus diesem Grund diirfen nur die Eier speziell zertifizierter
und engmaschig tiberpriifter Hithnerherden fiir die Impfstoffproduktion verwendet
werden. Influenzaviren, die Gefliigel infizieren, gelten als besondere Bedrohung fiir
solche Herden. Des Weiteren ist eine hohe Anzahl an Eiern erforderlich, da pro
Impfdosis ein bis zwei Eier benotigt werden [60]. Aus diesem Grund kann mit dem
Verfahren basierend auf Hiithnereiern nur langsam mehr Impfstoff im Falle einer plotz-
lich gesteigerten Nachfrage produziert werden. Weiterhin kann es bei der Gabe des
Impfstoffs trotz intensiver Aufreinigungsverfahren zu Unvertriaglichkeiten gegeniiber
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Ei-Proteinen kommen.

Die Produktion basierend auf Zellkulturen ist eine geeignete Alternative zum klassi-
schen Verfahren mit vielen Vorteilen. So weist die zellkulturbasierte Impfstoffpro-
duktion eine hohe Flexibilitdt bzgl. der Steigerung von Produktionskapazitiaten auf,
da hier keine Hiihnereier zur Vermehrung benotigt werden [148]. Weiterhin kann
mit Impfstoffen, produziert in Saugerzellen, eine vergleichsweise hohere Schutzwir-
kung erzielt werden [175]. Zusétzlich zeigen in Zellkultur produzierte Viren keine
Veranderung nach dem Passagieren, wiahrend es beim klassischen Verfahren vermehrt
zu Veranderungen im HA-Protein kommt [115]. Bisher sind zwei Zellkulturen fiir
die Influenzaimpfstoff-Produktion zugelassen: Madin-Darby Canine Kidney (MDCK,
Ursprung: Hundeniere)- und Vero-Zellen (Ursprung: Affenniere). MDCK-Zellen sind
vielseitig anwendbar, da viele Influenzavarianten sich gut in diesen Zellen vermehren
kénnen. Die Virustiter von Virusvarianten adaptiert in Hithnereiern und vermehrt
mit MDCK als Wirtszelle erreichen ahnliche Werte wie beim hiithnereibasierten
Verfahren. Vero-Zellen sind geeignet, da mit dieser Zellkultur bereits viel Erfahrung
aus anderen Impfstoffprozessen (z.B. Impfstoff gegen Tollwut oder Polio) gesammelt
werden konnte. Hier sind allerdings Adaptionsprozesse notwendig, da sich nicht alle
Influenzavarianten gut in Vero Zellen vermehren. Weitere Zellkulturkandidaten in der
Entwicklungsphase, wie EB66, PER.C6 oder CAP, werden die zukiinftige Flexibilitat
der zellkulturbasierten Impfstoffproduktion noch weiter erhéhen [57]. Zellkulturen wie
Ab49 spielen in der industriellen Impfstoffproduktion kaum eine Rolle, stellen aber
eine wichtige Forschungsplattform bei der Untersuchung zelluldrer Einflussfaktoren
wahrend der Vermehrung von Influenzaviren dar [74].

3.1.5. Zelluldare Faktoren zur Steigerung der Virusreplikation

Der virale Replikationszyklus hangt stark von der Transkriptions- und Translati-
onsmaschinerie der Wirtszelle ab. Bis auf einige bereits erforschte Zusammenhénge,
wie beispielsweise der Interaktion des viralen NPs mit dem zelluliren Importin-
a [108], ist nur wenig tiber den Beitrag von Wirtszellproteinen zur Virusreplikation
bekannt [66]. Mit der Entwicklung der RNAi-Technik ist es moglich geworden, ge-
nomweite Analysen zur Identifikation von zelluldren Faktoren auf die Virusausbeute
vorzunehmen [11,74,90]. Die Entwicklung von antiviralen Therapien stand dabei
zunéchst im Vordergrund. Bei der RNAi-Technik wird mithilfe von small interferring
RNAs (siRNAs) die gezielte Spaltung von mRNA durch Bindung an den Enzym-
komplex RISC (RNA-induced silencing complex) herbeigefiithrt [15].

Auf Basis eines RNAi-Screenings aus [74] sowie weiterer verfiighbarer Untersuchungen
wie zum Beispiel in [56] und [158] wurden in dieser Arbeit finf vielversprechende Wirts-
zellfaktoren fiir die Generierung von Uberexpressionszelllinien ausgewéhlt [99]. Diese
Uberexpressionszelllinien werden im Rahmen dieser Arbeit fiir die modellbasierte
Analyse genutzt. Das bekannte Wissen iiber die Funktionalitat der Wirtszellfaktoren
wahrend der Influenza-Replikation soll im Folgenden kurz beleuchtet werden.

Nach Infektion von A549-Zellen mit TAV interagiert das Zelladhésions-Protein CEA-
CAMBS6 (Carcinoembryonic Antigen-related Cell Adhesion Molecule 6) mit viralem
NA und aktiviert Signalwege, die eine anti-apoptotische Wirkung besitzen [56]. Neue-
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re Untersuchungen zeigen, dass CEACAMG6 ebenso als Rezeptor fiir die Anlagerung
neuer Viruspartikel fugieren kann [131].

Der Faktor FANCG (Fanconi anemia complementation group G) ist in zelluldre
Prozesse zur Reparatur von DNA involviert [22]. Wahrend der viralen Replikation
nach Infektion von A549-Zellen mit IAV wurde eine Interaktion des Faktors mit den
Untereinheiten der viralen Polymerase nachgewiesen [158]. Dabei konnte der direkte
Einfluss dieses Faktors auf die Aktivitdt der Polymerase sowohl durch knock out
als auch durch Uberexpression des codierenden Gens gezeigt werden. Wie FANCG
ist auch XAB2 (XPA-binding protein 2) an DNA-Reparaturmechanismen beteiligt.
Bisher gibt es fiir diesen Faktor kaum Studien, die den Einfluss von XAB2 wihrend
TAV Infektionen genauer beleuchten. Lediglich das RNAi-Screening in [74] weist auf
eine Schliisselrolle von XAB2 in der viralen Replikation hin.

Der Rezeptor NXF1 (Nuclear RNA Ezport Factor 1) ist am Transport viraler
mRNA vom Zellkern in das Zytosol beteiligt [135]. Eine Studie in der NXF1 in A549
inhibiert wurde, zeigt einen beeintrachtigten Transport der viralen mRNAs fiir NP,
HA und NA [98]. Weiterhin konnte im RNAi-Screening in [74] nach dem Einbringen
von siRNA fiir das NXF1 Gen ein deutlich reduzierter Virustiter verzeichnet werden.
Die PLD2 (Phospholipase D2) ist ein Enzym, welches eine Schliisselrolle bei Reor-
ganisation des Zytoskeletts einnimmt, um beispielsweise den Transport zelluldrer
Komponenten zur Membran zu gewéahrleisten [21]. In [121] konnte nach Infektion mit
IAV eine erhohte PLD2 Aktivitat in A549 Zellen nachgewiesen werden. Demzufolge
scheint auch der Transport viraler Komponenten von PLD2 abzuhangen. In der
gleichen Studie konnten eine deutlich verzogerte Virusaufnahme sowie reduzierte
Virustiter detektiert werden, wenn A549-Zellen mit inhibierten PLD2 als Wirtszellen
verwendet wurden.

Wie der Uberblick zeigt, unterstiitzen die ausgewahlten Wirtszellfaktoren die virale
Replikation an sehr unterschiedlichen Stellen, wie zum Beispiel bei der Anheftung, der
Transkription oder beim intrazellularen Transport. Demzufolge sind die Gene dieser
Wirtszellfaktoren sehr gute Kandidaten fiir die Entwicklung von Uberexpressionszell-
linien und anschliefende Untersuchungen derer beziiglich der Virusausbeute nach
Infektion mit IAV. Eine gute Zusammenfassung iiber die experimentellen Ergebnisse
bei Verwendung dieser Uberexpressionszelllinien, welche auch in dieser Arbeit genutzt
wurden, ist in [99] gegeben.
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3.2. Theoretische Grundlagen

3.2.1. Replikationskinetik auf Einzelzellebene nach Heldt et
al. [62,63]

Der in dieser Arbeit entwickelte Multiskalen-Ansatz zur Beschreibung der Populati-
onsdynamik von heterogenen Zellkulturen basiert auf einem Modell zur Beschreibung
der Replikationskinetik auf Einzelzellebene von Heldt et al. [62,63]. Die Modell-
gleichungen sowie Beschreibungen der modellierten Vorgange werden im Folgenden
dargestellt. Ein Uberblick liefert die Abbildung 3.3.

Fiir die Produktion von TAV in Zellkulturen ist es nétig, ein komplettes Virusgenom in
Form von vRNPs in die Wirtszelle einzubringen. Die zelleigene Synthesemaschinerie
wird anschliefend genutzt, um neue Viruspartikel zu generieren. Der Vorgang, begin-
nend mit der Anheftung und Endozytose der Viren und endend mit der Freilassung
neuer Viren, wird auch als viraler Lebenszyklus bezeichnet. Da die Anheftung und
Einbringung in die Wirtszelle auflerhalb der Zelle stattfinden und auf unterschiedliche
Weise modelliert werden kann [39,62,63], wird hier nur der Teil innerhalb der Zelle
vorgestellt. Die vVRNPs im Zytosol kénnen wie folgt beschrieben werden:

d‘/pcyt
dt
Sobald die vRNPs V¥, bestehend aus vVRNA, RdRp und NPs im Zytosol angelangt

sind, werden diese mit der Ratenkonstante k™ in den Nukleus transportiert. Die
Differentialgleichung fiir vVRNP im Nukleus ist:

d‘/znnuc
dt

Nach erfolgreichem Transkribieren der vRNA werden im Nukleus neue vRNPs durch
Anlagerung von NP (Pyp) an die virale Polymerase gekoppelt mit vVRNA (R}p,) mit
der Ratenkonstante k5 zur Verfiigung gestellt. Die Menge an vRNP im Nukleus
nimmt durch die Assoziation mit dem M1-Protein (P);1) mit der Ratenkonstante

kBind ab. Dariiber hinaus degradiert ein geringer Anteil an vRNP im Nukleus mit

Deg
K R

Weiterhin ist die Synthese von mRNA und vRNA im Nukleus erforderlich, um neue
Viruspartikel zu generieren. Die Gleichungen zur Beschreibung der vRNA-Synthese
lauten:

=~k vt (3.2.1)

= kImp Vi + kR2® Pxp Rygm, — (kbir® Pan + kpes) VE™.  (3.2.2)

dRC o | .
— = k" V' = ki, Prany RS — kg™ R, (3.2.3)
dRV Syn Bind \% Deg pV

Zunéchst wird eine Kopie der vRNA mit k:gy” transkribiert; die komplementéare

positiv-stringige RNA (cRNA, RY). Die cRNA wird mit der Ratenkonstante kgé%lo
an einen neuen Polymerasekomplex (Prgrp,) gebunden und kann mit der Ratenkon-
stante kn® abgebaut werden. Analog erfolgt dies auch mit der vRNA (RY). Die
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Abbildung 3.3.: Viraler Replikationszyklus von IAVs basierend auf [63].
Nach der Anheftung und Aufnahme der infektiosen Viruspartikel wird das virale
Genom in Form von vRNPs ins Zytoplasma abgegeben und gelangt auf diesem Weg
in den Nukleus. Im Nukleus wird die virale mRNA, cRNA und vRNA synthetisiert.
Waiéhrend die virale mRNA aus dem Nukleus transportiert wird um regulatorische
Proteine zu synthetisieren, wird die cRNA und vRNA von der heterotrimeren viralen
Polymerase und einigen NP Proteinen umschlossen. Sie formen somit cRNP und
vRNP. Die Translation der viralen Proteine aus der mRNA findet im Zytoplasma statt.
Schliefflich werden alle Bestandteile an der Plasmamembran assembliert und ein neues
Viruspartikel wird in die Kultur abgegeben.

Synthese von vVRNA mit kp?" erfolgt nach der Komplexbildung bestehend aus cRNA,
der Polymerase RARp und NP (Cp). Dafiir muss die cRNA zunéchst an einen Polyme-
rasekomplex binden und anschlieBend an NP. Folgende zwei Differentialgleichungen
beschreiben diesen Vorgang:

ngdRp

Tt Knadsy Prary BRE = kN3* Pyp Riar, — Krrary Riary (3.2.5)
dC .
dt” kBt Pyp RSyp, — khed Cp . (3.2.6)

Nach erfolgreicher Synthese von vRNA erfolgt das Assemblieren von vRNP. Auch
hier lagert sich zunachst die Polymerase RdRp an:
dR%dRp

dt k%’ﬁ; Prarp R" — kBmd Pyp R‘b/zdRp kRRdRp Rngp' (3.2.7)
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Nach der Anlagerung von NP mit der Ratenkosntante k¥%4 ist ein vRNP (V34)
gebildet wurden. Anlog zur Anlagerung an cRNA ist auch hier eine Degradation mit
kEes, rp beriicksichtigt.

Nun wird zunéchst das Matrixprotein M1 an vRNP gebunden und im Anschluss das
Protein NEP assembliert, um die Freilassung ins Zytosol zu veranlassen:

dl ]73“](/0[ in nuc Ex De |/ nue

dz’f L _ l{:ﬁld Py Vi (k P Pnpp + k?Rn;g;) P,M1 5 (3.2.8)
dV Y Deg 1/

;Ml = k“? Pygp V{fuc — 8 phel — kRZJgD Jg,%l . (3'2'9)

Die Bildung des Komplexes aus vVRNA, M1 und NEP 16st den Export ins Zytosol
mit der Ratenkonstante k%P aus. In der Rate r#¢ wurden die Vorginge fiir die
Assemblierung und die Freilassung zusammengefasst. Es wird angenommen, dass
jedes Viruspartikel 8 vRNPs erhilt [66]. Die Differentialgleichung fiir neue/freie

Viruspartikel lautet wie folgt:
dVy _ R

el
= ) 3.2.10
" ( )
Die Freilassungsrate 77 ist wie folgt definiert [62]:
cyt
-Rel _j.Rel Vean P;
VEhn + 8 Kyve - Py + Np, Kyre (3.2.11)

mit jj € {RdRp, Pua, Pyvp, Pva, P, Puz, Pyvep}.

Fiir die Freilassung eines neuen Viruspartikels sind neben dem vRNP auch Viruspro-
teine notwendig. Demzufolge gehen sowohl vVRNP assembliert mit M1 als auch die
Virusproteine multiplikativ als Michaelis-Menten-Terme in die Definition der Freilas-
sungsrate ein. Die Anzahl der Viren Ky« fiir eine halbmaximale Freilassungsrate
wird dabei mit den durchschnittlichen Proteinabundanzen N; bzw. der vRNP-Anzahl
pro Viruspartikel skaliert. Die unterschiedlichen Funktionen der Virusproteine PB1,
PB2, PA, NP, M1, NEP, HA, NA und M2 sind im Abschnitt 3.1.2 beschrieben und
konnen aus der im Nukleus gebildeten mRNA synthetisiert werden:

dRM Iy vpe

7

dt L, 8

—kp RM mit i=1,---,8. (3.2.12)

Der nukleare Export von mRNA sowie der Transport zu den zytoplasmatischen
Ribosomen gilt als schneller Prozess [49]. Deshalb wird angenommen, dass neu syn-
thetisierte mRNA sofort fiir die Translation zur Verfiigung steht. Die Ratenkonstante
fir die Synthese der mRNA k}\gj’n wird mit der Lange der einzelnen Segmente ¢
(L;) skaliert. Somit hat ein grofies Segment eine langsamere Syntheserate als ein
kleines. Weiterhin wird angenommen, dass die mRNA aller Segmente ¢ mit der
gleichen Ratenkonstante k’]\[}eg abgebaut werden. Die Gleichungen fiir die Synthese
der Untereinheiten der viralen Polymeraseeinheit RARp konnen wie folgt definiert
werden:
dPpp k"
dt  Dra

RY — kR Ppp) Pepy Ppy, (3.2.13)
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dPpgy _ kp"

=D RM — kRBP Pppy Pepy Ppa, (3.2.14)
Rib
dP Eovm
dItDA - DP Ré\/l - deRp PPBl PPBQ PPA . (3215)
Rib

Die virale Polymeraseeinheit RARp wird aus den drei Untereinheiten PB1, PB2 und
PA mit der Ratenkonstante k%4FP gebildet:

dP, .
% = KRB Pppy Pppy Ppy — kﬁ% Pragp (RV + RC)
— (Npgyp, — 8) 7. (3.2.16)

Neben den RARp Einheiten, die aktiv an der Synthese von cRNA und vRNA beteiligt
sind, werden acht weitere Polymeraseeinheiten fiir die Freilassung eines Viruspartikels
benétigt (Term 8 7). Denn es wird angenommen, dass jedes neue Viruspartikel
acht VRNPs besitzt. Zusitzlich dazu wird postuliert, dass weitere nicht an vRNA
gebundene Polymerasen in einem Viruspartikel vorkommen (Np,,, ). Gleiches gilt
fiir die Anzahl N; der anderen viralen Proteine. Die Differentialgleichungen fiir die
weiteren Proteine lauten:

dPyp k2" Ly

dt  Dgy ° N

. C
kNt Pyp (Rngp + RRdRp)

L
- <NPNP -8 Né:) rlel (3.2.17)
APy k}s)yn M Lv . Bind
= 1 — Fsyr) RY — kBind py ., Ve
L
- <NPM1 -8 Nnvm> rhel (3.2.18)
M1
= Foys RM — —— B2 pypp Ve
dt DRib Spl8 118 N}\LI%CP NEP Vp M1
L
- <NPNEP —8 Nnxc ) rlel (3.2.19)
NEP
dP k2"
= Rl = Np,, (3.2.20)
Rib
dP k"
thVA = DP RM — Np,, rfe (3.2.21)
Rib
dPyy K" .
= DPRib Fspr RY — Np,,, 77 (3.2.22)

Die Translation der viralen mRNA erfolgt durch Anbindung mehrerer Ribosome an
eine mRNA. Die Bildung sogenannter Polysome und deren Einfluss auf die Proteinsyn-
these wurde im mathematischen Modell durch eine langenabhéangige Ratenkonstante
fiir die Translation k2" und die Einfiihrung eines mittleren Abstandes zwischen
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zwei benachbarten Ribosomen Dpg;, realisiert. Weiterhin wurde das Splicing der
Segmente 7 und 8fiir die Bildung der mRNA zur Synthese von M1, M2 und NEP
durch die Faktoren Fs,; und Fs,s beriicksichtigt. Um die Anzahl der NP, M1 und
NEP Proteine fiir die Bildung des NEP-M1-vRNP-Komplexes in der Dynamik fiir
die jeweiligen Proteine zu berticksichtigen, wurde mit der mittleren Lange der vRNA
Ly und der Anzahl der vom Protein im Komplex gebundenen Nukleotide N5, N/
und Ny'5p skaliert.

Wie bereits erwahnt, kann die vorgestellte Replikationskinetik im Rahmen einer
Multiskalen-Modellierung genutzt werden, um die Dynamik der intrazelluldren Zu-
stdnde zu beschreiben. Fiir die Kopplung der intrazellularen Dynamik mit den extra-
zellularen Zell- und Virusspezies kann eine deterministische Beschreibung mittels
Populationsbilanzen verwendet werden. Diese wird im néchsten Abschnitt eingefiihrt.

3.2.2. Multiskalen-Modell

Durch die Verwendung von Multiskalen-Modellen zur Beschreibung von Virusaus-
beuten in Zellkulturen wird es moéglich, Varianzen von Zelle zu Zelle hinsichtlich der
Gehalte an produzierten Viruskomponenten, wie beispielsweise viralem NP-Protein
(Pyp) oder vRNA (RY), zu beriicksichtigen. Ausgeldst wird diese Varianz durch
Infektion der Zellen zu verschiedenen Zeitpunkten bei niedriger Multiplizitat der
Infektion (engl. multiplicity of infection) (MOI), die tublicherweise in Produktions-
prozessen angewandt wird. Zuséatzlich zu der Varianz, die durch unterschiedliche
Infektionszeitpunkte entsteht, kann die Varianz durch imperfekte genetische Verén-
derungen bei lentiviralen Transfektionen durch verteilte kinetische Parameter der
Replikationskinetik beschrieben werden. Wenn von einer perfekten Transfektion und
einer Infektion mit hohen MOI ausgegangen wird und zusétzlich die natiirliche Hete-
rogenitdt von Zellen vernachléssigt wird, kann das Verhalten von infizierten Zellen
mithilfe der Replikationskinetik auf Einzelzellebene [63] aus dem vorangegangenen
Abschnitt beschrieben werden.

Weil reale Produktionsprozesse aber durch zellulare Unterschiede gekennzeichnet
sind, wird im Folgenden eine Populationsbilanz zur Beschreibung dieser Varianzen
verwendet. Geeignete Einfiihrungen in populationsdynamische Systeme sind in den
Biichern von Ramkrishna [132] und Villadsen, Nielsen und Lidén [116] zu finden. Bei
der hier verwendeten Populationsbilanz werden die Anzahldichten der infizierten Zel-
len mit einer partiellen Differentialgleichung (PDE) beschrieben. Diese Anzahldichte
héngt von den oben beschriebenen Gehalten der Viruskomponenten pro Zelle und
den variablen kinetischen Parametern der Replikationskinetik infolge imperfekter
Transfektionen ab. Die genannten Grofien bilden die internen Koordinaten der Popu-
lationsbilanz. Externe Koordinaten, die die Position der Anzahldichte beziiglich der
drei Raumrichtungen beschreiben, werden nicht berticksichtigt, da von einem ideal
durchmischten System ausgegangen wird.

Das Multiskalen-Modell bestehend aus der PDE fiir die infizierten Zellen, in die die
Dynamik der viralen Replikationskinetik und verteilte kinetische Parameter infolge
lentiviraler Transfektion einfliefen. Das Modell wird durch Bilanzen der uninfizierten
und apoptotischen Zellen sowie unterschiedlicher Virusspezies im Medium komplet-
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Abbildung 3.4.: Multiskalen-Modell basierend auf [39,62] Die Produktion von
Viruspartikeln in Sdugerzellen kann mittels Daten aus T-Flaschen-Experimenten un-
tersucht werden (A). Die unterschiedlichen Zellspezies werden in der gestrichelten Box
gezeigt (B). Uninfizierte Zellen (T") kénnen durch das Eindringen von Viruspartikeln
infiziert werden (I). Sowohl infizierte als auch uninfizierte Zellen kénnen apoptotisch
werden (T,, I,). In der Box rechts oben wird die virale Replikationskinetik abgebil-
det(C). Die mathematische Beschreibung beginnt mit dem Viruspartikel im Endosom
und ist im Abschnitt 3.2.1 eingefithrt wurden. Wirtszellfaktoren (engl. host cell factor,
HCF) beeinflussen unterschiedliche Schritte des viralen Lebenszyklus (Abschnitt 3.1.5).
Nach Transkription und Translation des viralen Genoms kénnen neue Viruspartikel in
die Kultur abgegeben werden. Die Raten der viralen Replikationskinetik, die durch
Wirtszellfaktoren signifikant beeinflusst werden, entsprechen den Pfeilen mit den gelben
Sternen. Sowohl Zusténde (z.B. virale Proteine) als auch Parameter des Modells werden
im Multiskalen-Modell als verteilt angenommen. Als Beispiel fiir die Dynamik der
Verteilung ist hier das Matrixprotein M1 (Pys1) und der Parameter kB¢ gewiihlt
wurden und zu zwei unterschiedlichen Zeitpunkten nach Infektion (engl. hour post
infection, h.p.i) aufgetragen (D).

tiert. Im Gegensatz zu den infizierten Zellen wird angenommen, dass diese weiteren
Zell- und Virusspezies alle gleich sind und durch gewohnliche Differentialgleichungen
beschrieben werden kénnen. Ein Uberblick iiber das Multiskalen-Modell und deren
Verkniipfung liefert die Abbildung 3.4.

Wie bereits beschrieben, kann die zeitliche Anderung der Anzahldichte der infizierten
Zellen i, mit den internen Koordinaten x* charakterisiert werden. Diese internen
Koordinaten beinhalten die internen Zusténde (virale Proteine, mRNA Spezies etc.)
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und die verteilten Parameter k. Die PDE fur die infizierten Zellen lautet:

%Ztc + Vi (" ) = — (kP + &y P0)ic + ™0 T Z(x7) . (3.2.23)

Unter der Annahme, dass die imperfekte Transfektion durch die virale Replikation
nicht beeinflusst wird, kann die Verteilung der kinetischen Parameter k tiber die Zeit
als konstant angenommen werden, das heifit die Anderungsgeschwindigkeit ist null.
Aus diesem Grund kann die Dynamik der Replikationskinetik h geméfl Abschnitt
3.2.1 wie folgt erweitert werden: h* = [h,0]". Um diesen Effekt zu verdeutlichen,
ist in Abbildung 3.4D ein Beispiel fiir die zeitliche Anderung der Zellcharakteristik
beziiglich des viralen Proteins Py;; und des kinetischen Parameters k319 gezeigt.
Die Verteilung der Zellen andert sich zeitlich nur in Bezug auf das virale Protein,
wahrend die Verteilung tiber den kinetischen Parameter konstant bleibt.

Auf Basis von Pertubationsstudien aus [99] wird angenommen, dass infizierte genetisch
modifizierte Zellen nur in Bezug auf die Parameter fiir den vVRNP-Import in den
Nukleus, die Synthese der viralen mRNA, cRNA und vRNA, die Bindung des M1-
Proteins an vRNP im Nukleus und die Freilassungsrate des Virus verteilt sind. In [99]
wurde gezeigt, dass die Anderung dieser Parameter einen besonders grofien Einfluss
auf die Dynamik der Virusausbeute haben. Der Vektor mit den Parametern fiir die
Verteilung kann folglich definiert werden als:

ko= K™, K5, RS, BT, kR, kR (3.2.24)

Die Anzahl infizierter Zellen erhoht sich durch Infektion nicht infizierter Zellen mit
der Rate r™ (siehe Gleichung 3.2.33). Dariiber hinaus reprisentiert die Verteilung
Z(x*) die normalisierte d priori Zell-zu-Zell-Variabilitat neu infizierter Zellen. Die
Population infizierter Zellen nimmt aufgrund von Apoptose ab. Dabei wird die Apop-
tose in durch Infektion verursachte Apoptose (k?po) und eine natiirliche Apoptose
(kpP°) unterteilt.

Die Dynamik infizierter Zellen ist mit der zeitliche Entwicklung von apoptotischen
infizierten Zellen I,

di, o o\ .
2~ / (kA7 k) i, dox + ™ T, — K9 L, (3.2.25)
X
uninfizierten Zellen T
dr Inf Apo
E:MT_T T —Fkp™ T, (3.2.26)
und apoptotischen uninfizierten Zellen T,
dT, o
= pPe T — T, — ks T, (3.2.27)

gekoppelt.
Das Wachstum der uninfizierten Zellen ist wie folgt definiert [62,109]:

;max (Tmax - / i dx)] . (3.2.28)
max X

M:
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Die Viruspartikel werden entsprechend ihrer Lokalisation an, in oder auflerhalb der
Zelle unterschieden. Es gibt freie Viruspartikel V, die sich auflerhalb der Zellen im
Kulturmedium befinden, Viruspartikel, die an der Oberfliche der Wirtszelle haften
VAt yund Viren in Endosomen der infizierten Zellen VF". Die DGLn zur Beschreibung
der Dynamik dieser Viren lauten:

Cg? = / PRl dx — kps Vy 3[R VM - kB, V] (3.2.29)
X n
dvAtt )
=R B Vi = (RS RER) VR (b (3.2.30)
dVEn En Att Att Fus En Inf Lys En
=k (Vi V) — s pEn — (plnf g plavs) (3.2.31)
mit
_ tot /At Dis __ kTALtt .
B,=B>(T+1,) -V, k) = Ean n € {lo, hi}. (3.2.32)

Es werden zwei Arten von Bindungsstellen fiir die Viruspartikel auf der Oberflache
betrachtet: Bindungsstellen mit niedriger Affinitat (lo) und Bindungsstellen mit hoher
Affinitat (hi). Eine detaillierte Beschreibung der beteiligten kinetischen Prozesse ist
in [63] zu finden.

Infektion (r™f) und Zelllyse (r'¥*) kénnen wie folgt definiert werden:

7ALys — kLySTa
T+T, T+T,

F Fusy/En
pint _ Funth” VR (3.2.33)

Die Beschreibung der freien Viruspartikel (Gleichung 3.2.29) ersetzt Gleichung (3.2.10)
aus der zuvor beschriebenen intrazelluldren Replikationskinetik. Die Definition der

Freilassungsrate r®¢! wurde dort ebenfalls bereits definiert und wird hier wiederholt:
Vi P;
T,Rel(x) — Rel - P H J :
VpM1+8 KV’I’El j ‘P]+Nj KVrel
j € {RdRp, Pua, Pnp, Pna, Py, Pu2, Pyep}. (3.2.34)

Alle kinetischen Parameter sind in der Tabelle E.1 im Appendix zu finden.

3.3. Analyse des Einflusses von Genmodifikationen

Im Folgenden wird das eingefithrte Multiskalen-Modell genutzt, um den Einfluss
von modifizierten Genen auf die Virusausbeute beim [AV-Produktionsprozess zu
untersuchen. Die Genmanipulation in Form von Geniiberexpression ausgewahlter
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Wirtszellfaktoren wurde experimentell mittels lentiviraler Transduktion von A549-
Zellen erreicht. Bei der lentiviralen Transduktion handelt es sich um eine nicht-
zielgerichtete Genmodifikationsmethode. Dabei entsteht Heterogenitat innerhalb
der Zellpopulation durch die variierende Anzahl der lentiviral eingebrachten Gen-
konstrukte und der moglichen Integrationsstellen im Wirtszellgenom [14]. Fiir die
modellbasierten Untersuchungen wurden die in Abschnitt 3.1.5 beschriebenen Wirts-
zellfaktoren ausgewéhlt. Der Fokus der folgenden Untersuchungen liegt auf der
Vorhersage der Virusausbeuten nach mehrfachen Geniiberexpressionen der Zellli-
nie (Mehrfachgeniiberexpressionszelllinie (engl. multiple gene overexpression cell
line) (MGO)) auf Basis von verfiigharen Messungen nach Einzelgentiberexpression
der Zelllinie (Einzelgentiberexpressionszelllinie (engl. single gene overexpression cell
line) (SGO)). Durch Anwendung des Multiskalen-Ansatzes ist es moglich, die Virus-
ausbeute solcher genetisch modifizierten Zelllinien unter realen Bedingungen, das
heifit bei niedrigem MOI und imperfekter Transfektion zu untersuchen.

Das Multiskalen-Modell ist ein hochdimensionales Populationsbilanzsystem, da die
Anzahldichte infizierter Zellen neben den 27 internen Zustédnden aus der Replikati-
onsdynamik zusétzlich noch von sechs weiterer Parameter (siche Gleichung (3.2.24))
zur Beschreibung der genetischen Modifikation abhéngt. Die Losung eines solchen
mathematischen Modells ist komplex und ist unter Verwendung von Standarddis-
kretisierungsmethoden nicht moglich. Fiir eine schnelle und zuverlassige Losung des
Modells wurde hier die approximative Momentenmethode aus [39] angewandt.

Im folgenden Abschnitt wird zunéchst ein Uberblick iiber die nétigen Schritte und
erforderlichen Experimente zur Untersuchung der Produktivitat von genetisch mo-
difizierten Zelllinien gegeben. Anschliefend wird die vorgestellte Methodologie auf
das Beispiel der Influenza-A-Impfstoffproduktion angewandt. Hierfir wird zunéchst
der Einfluss von einzelnen lentiviralen Geniiberexpressionen auf die Virusausbeute
untersucht. Im Anschluss daran folgt die Beschreibung unterschiedlicher Strategien
zur Darstellung von Parameterverteilungen fiir mehrfach modifizierte Geniiberex-
pressionszelllinien. Die Strategieauswahl wird tiber den Abgleich experimenteller
Virusausbeuten mit den simulierten Werten ausgewahlter Geniiberexpressionszellli-
nien getroffen. Schliellich wird eine Simulationsstudie durchgefiihrt, mit dem Ziel,
vielversprechende Kombinationen von Genmodifikationen im Hinblick auf die Vi-
rusausbeute aufzudecken. In einer finalen Zusammenfassung wird nochmals auf den
Nutzen der entwickelten Methodologie fiir den IAV-Impfstoffprozess eingegangen.

3.3.1. Methodologie und Umsetzung

Zunéchst werden der allgemeine Arbeitsablauf und die erforderlichen Bausteine der
Methodologie zur Untersuchung des Einflusses von genetisch verdanderten Zellkulturen
auf die Produktivitit vorgestellt. Eine Ubersicht dariiber liefert die Abbildung 3.5.
Zunéchst muss ein kinetisches Modell (Abbildung 3.5, Box 1.1) festgelegt werden,
auf dessen Basis Parameterverteilungen ermittelt werden kénnen.
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Abbildung 3.5.: Darstellung des Arbeitsablaufs fiir die Anwendung der Me-
thodologie aus [43]. Die Eigenanteil ist durch die rot gestrichelte Box gekennzeichnet.

Neben dem Modell werden moglichst umfangreiche Daten tiber die Auswirkung von
einzelnen Genmodifikationen auf die Produktivitat benotigt (Abbildung 3.5, Box
1.2). Fiir die IAV-Produktion wurden Daten aus Experimenten mit SGOs aus einer
fritheren Studie genutzt, welche im néchsten Abschnitt genauer benannt werden [99].
Die Experimente mit den SGOs wurden mit einem hohen MOI durchgefiihrt, sodass
von einer zeitgleichen Infektion aller Zellen ausgegangen werden kann. Aus diesem
Grund ist fiir die Generierung der Parameterverteilungen auch die Replikationskinetik
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auf Einzelzellebene aus Abschnitt 3.2.1 geeignet. Welche und wie viele Parameter
verteilt werden, kann im Vorfeld durch Pertubationsstudien definiert werden [99].
Die resultierenden Parameterverteilungen (Abbildung 3.5, Box 2) werden schlief3-
lich genutzt, um zusammen mit dem Expressionslevel nach Einzelgenmodifikation
Parameterverteilungen zur Vorhersage des Verhaltens bei mehrfachen Geniiberexpres-
sionen zu generieren (Abbildung 3.5, Box 3). Die entstehenden Verteilungen kénnen,
wie im vorherigen Abschnitt beschrieben, in einen Multiskalen-Ansatz integriert
werden, um den Einfluss der Heterogenitat nach mehrfachen Genmodifikationen
auf die Produktausbeute zu beriicksichtigen (Abbildung 3.5, Box 4). Fir den [AV-
Produktionsprozess wurde das vorgestellte Multiskalen-Modell aus Abschnitt 3.2.2
verwendet. Je nach anfanglich untersuchten Einzelgenmodifikationen ergeben sich
Sk (n%'k), mogliche Mehrfachgenmodifikationen, mit n moglichen Genmodifikationen
und k (mit & < n) Gendnderungen in der Kombination. Demzufolge kann mit dem
Ansatz eine ganze Reihe von méglichen Kombinationen bzgl. ihrer Produktausbeute
untersucht werden (Abbildung 3.5, Box 5). Die vielversprechenden Kombinationen
verschiedener Genmodifikationen, d.h. die mit erhohter Produktausbeute, konnen
schlieflich im Labor erzeugt und getestet werden. Unter der Voraussetzung, dass
passende Modelle und ausreichend Daten vorhanden sind, kann die Methodologie

auch auf andere zellkulturbasierte Produktionssysteme iibertragen werden.

3.3.2. Einfluss von Einzelgeniiberexpressionen

In einem ersten Schritt wurden experimentelle Daten unterschiedlicher genetisch
veranderter Ab49-Zelllinien aus einer fritheren Studie zur Optimierung der Influenza-
Impfstoffproduktion [99] verwendet, um eine Verteilung der kinetischen Parameter aus
Gleichung (3.2.24) mit der Replikationskinetik aus Abschnitt 3.2.1 durchzufiithren. Der
vollstandige Satz intrazelluldrer Daten umfasst durchflusszytometrische Messungen
des vVRNP-Imports in den Nukleus und intrazellulare Konzentrationen viraler RNA
(mRNA, cRNA, vRNA) des viralen Genomsegments 5 nach Infektion bei einem MOI
von 50. Dariiber hinaus wurden zellspezifische Virusausbeuten nach Infektion von
Zellen bei einem MOI von 1 gemessen. Fiir die Einzelgeniiberexpression der A549-
Zelllinie wurden die Wirtzellgene CEACAMG6, FANCG, NXF1, PLD2 und XAB2
ausgewahlt. Die kompletten Datensétze fiir die genetisch verdnderten Zelllinien
sind in [99] zu finden. Die Verteilungen der sechs ausgewéhlten Parameter bei den
Einzelgentiiberexpressionszelllinien wurden von Tanja Laske vom MPI Magdeburg
im Rahmen eines gemeinsamen Forschungsprojektes unter Verwendung eines global
stochastischen Optimierungsalgorithmus fSSm ermittelt [47]. Die resultierenden
Verteilungen fiir jede SGO der cRNA-Syntheserate /%y " sind in Abbildung 3.6
dargestellt. Die anderen Parameterverteilungen sind in den Abbildungen E.2 bis E.6
im Appendix zu finden.

Als Machbarkeitsnachweis wird das Multiskalen-Modell aus Abschnitt 3.2.2 mit
den erhaltenen Parameterverteilungen, einer Startanzahl von 7 - 10° anfinglichen
Zielzellen und einem MOI von 1 simuliert (Abbildung 3.7). Die Verwendung der
Parameterverteilung in der Populationsbilanz zeigt eine gute Ubereinstimmung mit
den Virustiter. In Abbildung E.1 im Appendix ist zu sehen, dass durch Anwendung
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Abbildung 3.6.: Parameterverteilung fiir den kinetischen Parameter
log;q (k:gyn) nach einem parametrischen Bootstrap mit n = 1000.

der Populationshilanz eine schrittweise Infektion der Wirtszellen erreicht wird. Dieses
Infektionsverhalten ist bei dem MOI von 1 zu erwarten.

3.3.3. Einfluss von Mehrfachgeniiberexpressionen
Experimentelle Mehrfachgeniiberexpressionen

Zelllinien mit Mehrfachgentiberexpressionen (MGOs) wurden auf Basis der generier-
ten SGOs entwickelt. Dafiir wurden die Zelllinien mit der einfachen Geniiberexpression
an zwei aufeinanderfolgenden Tagen mit einer Mischung transduziert, die jeweils zwei
bis drei verschiedene lentivirale Stdmme enthielten. Die resultierenden MGOs expri-
mierten unterschiedliche Kombinationen und Mengen der ausgewahlten Gene. Die
Kombination der Gene kann in Tabelle 3.1 nachvollzogen werden. Alle Uberexpressi-
onszelllinien wurden am Helmholtz-Institut fiir Infektionsforschung in Braunschweig
von der Arbeitsgruppe ,,Modellsysteme fiir Infektion und Immunitat” erzeugt und
am Max-Planck-Institut in Magdeburg von der Arbeitsgruppe Bioprozesstechnik in
Infektionsversuchen weiter untersucht. Die resultierenden Daten werden im Rahmen
dieser Arbeit verwendet.
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Abbildung 3.7.: Dynamik der Virusfreisetzung bei 7-10° uninfizierten SGOs
mit einer MOI von 1. Experimentelle Daten sind als Kreise mit Fehlerbalken
dargestellt, wihrend die simulierten Werte als Line fiir fiinf SOGs und die parentale
Zelllinie dargestellt sind.

Strategien zur Darstellung der Parameterverteilungen

Der hier préasentierte Multiskalen-Ansatz kann dafiir verwendet werden, Kombina-
tionen von Geniiberexpressionen fiir eine gesteigerte Virusausbeute vorherzusagen
und so ein umfangreiches experimentelles Screening zu vermeiden. In einer fritheren
Studie unserer Kooperationspartner wurden Medianwerte der Parameterverteilungen
zufllig fiir die sechs Parameter kombiniert (siehe Gleichung (3.2.24)) und die neuen
Parametersétze anschlieffend fiir die Simulation der Virusdynamik unter Verwendung
der viralen Replikationskinetik (Abschnitt 3.2.1) verwendet [99]. Alternativ wird im
Folgenden ein komplexerer Ansatz vorgestellt, bei dem MGO-Parameterverteilungen
basierend auf den gesamten Parameterverteilungen der zugrunde liegenden SGOs
generiert werden. Hierfiir muss zunéchst eine geeignete Strategie zur Konstruktion
von Parameterverteilungen fiir MGOs gefunden werden. Aus diesem Grund werden
zunachst vier unterschiedliche Strategien vorgestellt. Die resultierenden Parameter-
verteilungen werden im Anschluss genutzt, um die Virusdynamik unter Verwendung
des Multiskalen-Ansatzes zu simulieren und anhand gemessener Viruskonzentrationen
ausgewéhlter MGOs zu validieren (siche Tabelle 3.1).

Low impact-Strategie

Diese Strategie basiert auf der Annahme, dass die erste Geniiberexpression den
starksten Einfluss hat, wahrend weitere Modifikationen nur einen geringen Einfluss
auf die virale Replikation haben. Somit liegen die neuen Parameterverteilungen
zwischen den Medianwerten der ersten SGO (Basis) und den Medianwerten der SGO
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Tabelle 3.1.: Genkombination in experimentellen MGOs. Die Héackchen mar-
kieren das zuerst iiberexprimierte Gen der Einzelgeniiberexpressionszelllinie. Die an-
schliefend eingebrachten Genkonstrukte sind grau hinterlegt.

CEACAM6 XAB2 FANCG PLD2 NXF1

MGO 1 |/

MGO 2 N

MGO 3 v
MCO 4 v

mit dem geringsten Abstand zum Basismedianwert. Die Parameterverteilung wird
durch Uberlagerung von fiinf logarithmischen Gauf-Operatoren in einer gewichteten
Summe erzeugt:

5
ki~ > apmy N0, (3.3.1)
=1

Die Mittelwerte m; fiir die Konstruktion der neuen Verteilung liegen zwischen dem
Median der ersten Parameterverteilung der SGO und dem Median der Verteilung
mit dem geringsten Abstand zum ersten Median. Die Form einer Parameterver-
teilung kann durch den Skalierungsparameter a; beeinflusst werden. Der Einfluss
der Breite der Parameterverteilung wurde bereits in [37] untersucht. Als realisti-
sches Szenario fiir eine Parameterverteilung nach lentiviraler Transduktion wird
hier eine breite Endverteilung gewéhlt. Die entsprechenden Skalierungsfaktoren sind:
[a1, ag, ag, ag, as] =[0.05, 0.3, 0.3, 0.3, 0.05]. Eine reprasentative Verteilung fiir
den Parameter k¥ ist in Abbildung 3.8a dargestellt.

High impact-Strategie

Dieses Verfahren zur Generierung der Parameterverteilungen dhnelt der low impact-
Strategie. Im Vergleich zur bisherigen Methode wird davon ausgegangen, dass weitere
Genveranderungen einen ebenso hohen Einfluss haben. Aus diesem Grund werden
Parameter der MGOs zwischen den Medianwerten der Basis und den Medianwerten
der SGO verteilt, die die grofite Anderung in der Parameterverteilung bewirken. Die
Parameterverteilungen werden wie zuvor mit fiinf Gauflverteilungen rekonstruiert,
sind jedoch breiter als bei der low impact Strategie. Eine reprasentative Verteilung
fiir den Parameter k¥!  ist in Abbildung 3.8b dargestellt.

Uberlagerungs-Strategie

Fiir die Uberlagerungs-Strategie werden nicht nur die Medianwerte, sondern die
gesamten Parameterverteilungen der SGOs genutzt. Diese kénnen durch einen para-
metrischen Bootstrap unter Verwendung experimenteller Daten aus SGOs geschatzt
werden. Die Bildung von 150 Bins zwischen dem Minimal- und Maximalwert fiir
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Abbildung 3.8.: Verteilung des Parameters k%}ld fiir die MGO 3 (blaue
Rechtecke) bei Anwendung der unterschiedlichen Strategien. Fiir die low und
high impact Strategien wurde die Verteilung mit fiinf Gaufl-Verteilungen generiert (rote
Kurven). Die Positionierung der Kurven wurde in den jeweiligen Paragraphen erldutert.
Fiir die Uberlagerungs- und Verschiebungs-Strategie wurden Parameterverteilung auf
Basis eines parametrischen Bootsstraps (durchgezogene und gestrichelte rote Kurven)
genutzt, um die Verteilung fiir die MGOs zu erzeugen. Alle Verteilungen sind mit der
totalen Anzahl infizierter Zellen normalisiert.

jeden Parameter erleichtert den Vergleich der Parameterverteilungen der Basis mit
den Parameterverteilungen, die nach einer zweiten Genmodifikation erreicht werden.
Der zweite Satz von Parameterverteilungen wird wie in der high impact-Strategie
hinsichtlich ihres maximalen absoluten Abstands zu den Medianwerten der Basis
ausgewahlt. Fiir jede von ihnen wurde die Anzahl der Zellen mit dem gleichen
Parameterwert wie der entsprechende Bin gezahlt. Die resultierenden Verteilungen
werden im Anschluss mit dem MATLAB-Befehl interp! (Standardeinstellung) linear
interpoliert. Um die MGO-Parameterverteilungen zu erhalten, wird eine Uberlage-
rung der Basis-SGO-Parameterverteilung und der zweiten SGO-Parameterverteilung
durchgefiithrt, um die hochste absolute Héufigkeit fiir jeden der sechs Parameter
auszuwihlen. Die Abbildung 3.8¢c zeigt die Verteilung fiir den Parameter k%!, bei
Anwendung der Uberlagerungs-Strategie.
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Verschiebungs-Strategie

In der Verschiebungs-Strategie werden die Parameterverteilungen der SGOs aus den
parametrischen Bootstraps mit dem Uberexpressionslevel (engl. fold overezpressi-
on, FOE), gemessen mittels RT-qPCR, skaliert (siehe Tabelle E.2 im Appendix),
um Parameterverteilungen der MGOs zu generieren. Im Gegensatz zur vorherigen
Strategie wurden gemischte GauB-Verteilungen bestimmt, indem die logarithmischen
parametrischen Bootstraps von jedem SGO und die MATLAB-Funktion fitgmdist
verwendet wurde. Fiir die Validierung mit den gemessenen Viruskonzentrationen von
MGO 1-4 (Tabelle 3.1, Abbildung 3.10) ist eine Auswahl der zweiten Parametervertei-
lung erforderlich, um die Verschiebung durchzufiihren. Wie zuvor, ist der maximale
absolute Abstand zu den Medianwerten des Basis-SGO das Auswahlkriterium fiir
den zweiten Satz von SGO-Parameterverteilungen.

Die relative Hiufigkeit wird fiir jeden SGO berechnet, um die Uberexpressionslevel
miteinander zu korrelieren:

FOE;
EL;Re = m ;
mit i = {CEACAM6, XAB2, PLD2, NXF1, FANCG} . (3.3.2)

Die neuen gemischten GauB-Verteilungen fiir die MGOs kénnen mit dem MATLAB-
Befehl gmdistribution konstruiert werden. Dafiir werden die relativen Absténde A; e
berechnet. Der Abstand des Medianwertes der Basis von dem Median der zweiten
SGO A; wird hierfiir mit dem relativen Expressionslevel EL; g, multipliziert:

A'L',Rel = ELi,Rel : A’L )
mit i = {CEACAMS, XAB2, PLD2, NXF1, FANCG} . (3.3.3)

Fiir die Verschiebung der Parameterverteilung der Basis werden auf die Bootstrap-
Schéatzungen der Basis (n = 1000) der relative Abstand A; e zwischen Median der
Basis und der zweiten SGO aufsummiert (Abbildung 3.8d). Die Kovarianz jedes
Elements der neuen gemischten Gaufischen-Verteilung ist die Standardabweichung der
zweiten Parameterverteilung, die fiir die Verschiebung der Basisparameterverteilung
genutzt wurde.

Fir die Durchfithrung der kombinatorischen Studie wurden MGOs in silico generiert,
indem angenommen wurde, dass jede Geniiberexpression mit einer individuellen
lentiviralen Transduktion erreicht wird. Daher erfolgte die Verschiebung der Vertei-
lung fiir jeden Parameter schrittweise unter Beriicksichtigung der Reihenfolge der
Genmodifikationen in der resultierenden MGO.

Strategieauswahl auf Basis von experimentellen Virusausbeuten mit
Mehrfachgeniiberexpressionszelllinien

Die generierten Parameterverteilungen (Abbildung 3.11) werden nun verwendet,
um die Virusdynamik fiir die experimentell untersuchten MGOs zu simulieren. Als
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Abbildung 3.9.: RMS-Werte fiir alle experimentell untersuchten MGOs.
Verglichen werden die Parameterverteilungsstrategien low impact (1), high impact (2),
Uberlagerungs- (3) und Verschiebungs-Strategie (4). Die RMS-Werte sind mit dem
kleinsten RMS normalisiert.

Vergleichskriterium wurde ein RMS-Wert (engl., root mean square) berechnet:

RMS = \l Em: (109 (Zeap(ti)) — L0g(Zsim (:)))? (3.3.4)

Dabei wurde die Summe der Differenzen zwischen den logarithmierten experimentel-
len (log(xexp(ti))) und simulierten Datenpunkten (log(sim(t;))) bestimmt, durch die
Gesamtanzahl der Datenpunkte n geteilt und die Wurzel gebildet.

Basierend auf den RMS-Berechnungen kann eine Strategieauswahl getroffen werden.
In Abbildung 3.9 sind die RMS-Werte fiir die einzelnen Strategien gegentibergestellt.
Die Gegenitiberstellung der RMS-Werte aufgeteilt nach experimentellen MGOs ist
in Abbildung E.7 im Appendix zu finden. Die Verlaufe fiir die Virusausbeute bei
Anwendung der Uberlagerungs- und Verschiebungs-Strategie sind in Abbildung 3.10
gezeigt, wihrend die Verldufe bei Anwendung der low und high impact Strategie
in Abbildung E.8 im Appendix dargestellt sind. Hieraus wird ersichtlich, dass al-
le Strategien ein sehr dhnliches Verhalten zeigen. Im Folgenden wird jedoch die
Verschiebungs-Strategie verwendet, da diese den geringsten RMS-Wert aufweist.
Wie in Abbildung 3.11 zusehen ist, folgen einige der Parameterverteilungen nach
Anwendung der Verschiebungs-Strategie einer Gammaverteilung. Beispielsweise fithrt
die Gammaverteilung von k:Syn und kB¢ zu einer Zellpopulation, in der die Mehrheit
der Zellen Viren mit niedriger Syntheserate fiir die virale RNA und langsamer Frei-
setzung replizieren. Nur ein kleiner Teil der Zellen vermehrt Viren mit hohen Werten
fir k:‘s'/yn und kR, was zu einer geringfiigigen Erhohung der Viruskonzentration fiir
die MGOs 1-4 im Vergleich zu den SGOs fiihrt.
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Abbildung 3.10.: Dynamik der Virusausbeute fiir eine Infektion von 7-10°
Zellen bei einer MOI von 10~* fiir die Uberlagerungs- und die Verschiebungs-
Strategie und alle MGOs, die experimentell untersucht wurden. Experimentelle Daten
sind als Kreise mit Fehlerbalken dargestellt. Die Simulationsergebnisse sind als griin

gestrichelte bzw. blau gepunktete Linie gezeigt.
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Simulationsstudie zu Mehrfachgeniiberexpressionen

In diesem Abschnitt wird ein modellbasiertes Verfahren zur Vorhersage vielverspre-
chender MGO-Kandidaten als Alternative zu einem teuren experimentellen Zelllinien-
Screening gezeigt. Hierbei kommt die vorab ausgewahlte Verschiebungs-Strategie
zum Einsatz. Insgesamt wurden 320 theoretisch mogliche Genkombinationen auf
Basis der funf bekannten SGOs konstruiert. Unter Verwendung der resultierenden
Parameterverteilungen wird mit dem Multiskalen-Modell die Virusausbeute 72 h.p.i.
simuliert. Die Ergebnisse sind in Abbildung 3.12 und Abbildung E.9 gezeigt. Im
Gegensatz zur Bewertung der Verschiebungs-Strategie im vorherigen Abschnitt steht
nun die Bestimmung der Anzahl und Reihenfolge der Genveranderungen im Fokus.
Die Reihenfolge ist wichtig, da die lentivirale Transduktion, die hier verwendet wurde,
eine nicht-zielgerichtete Gen-Editierungsmethode, aber dennoch kein vollig zufalliger
Prozess ist [16,96]. Bei der lentiviralen Genintegration werden Loci mit hoher Tran-
skriptionsaktivitat bevorzugt. Das zelluldre Genom weist nur eine endliche Anzahl
von Integrationsstellen mit hoher Transkriptionsaktivitét auf [144]. Je mehr Gene
transduziert werden, desto weniger geeignete Integrationsstellen sind daher verfiigbar,
d.h. je spater ein Genkonstrukt wahrend der MGO-Erzeugung transduziert wird,
desto unwahrscheinlicher ist es, dass es an einer aktiven Stelle integriert wird. Folglich
wird eine Gesamtabnahme des Expressionsniveaus von Genkonstrukten wahrend
einer Sequenz multipler Transduktionen erwartet. Dartiber hinaus hangt der Erfolg
der lentiviralen Transduktion auch von zellularen Faktoren ab, z.B. vom nukledren
Kernkomplex, der fir den Transport und die Perforation der Hiille verantwortlich
ist, die das Genkonstrukt enthélt [96]. Diese Effekte werden in der Verschiebungs-
Strategie beriicksichtigt, indem die SGO-Parameterverteilungen mit der relativen
Uberexpression geméf Gleichung (3.3.2) gewichtet werden. Im Hinblick auf die Rei-
henfolge integrierter Genkonstrukte bedeutet dies, dass der Produktionsphéanotyp
einer Zelllinie eher von frither transduzierten als von spéater eingebrachten Genen
wéahrend des MGO-Engineerings beeinflusst wird. Im Gegensatz zu den experimentell
untersuchten MGOs ist die Auswahl nur einer Verteilung fiir die Verschiebung der
Basisparameterverteilung nicht notwendig, da davon ausgegangen wird, dass jede
Genmodifikation mit einer separaten lentiviralen Transduktion eingebracht wird.

Die Analyse der besten drei Kombinationen aus drei bzw. vier Geniiberexpressionen
zeigt, dass die Uberexpression von NXF1 eine gute Ausgangsmodifikation fiir die
Generierung von MGOs ist (Abbildung 3.12). Eine Studie aus dem Jahr 2014 zeigte
die Wirkung von NXF1 durch die Analyse von Influenza-mRNAs ohne Introns nach
Inhibierung von NXF1 in A549-Zellen [98]. Die Inhibierung fithrt zu weniger Hamag-
glutinin (HA), Neuraminidase (NA) und Nukleoprotein (NP) mRNAs im Zytoplasma.
Die Untersuchung der Auswirkung nach Hemmung der NXF1-Synthese gibt Hinweise
darauf, wie eine Uberexpression von NXF1-Genen auf den viralen Lebenszyklus
wirken konnte: Unter der Annahme einer robusten Translation fiihren mehr virale
mRNAs im Zytoplasma zu einer erhohten Menge der viralen Proteine HA und NA,
die die Hauptbestandteile der Virushiille bilden. Die erhohte Menge dieser viralen
Oberflachenproteine kénnte ein Schliisselmechanismus fiir eine erhohte Produktion
von Viruspartikeln sein. Neben der verstiarkten Produktion von HA und NA ist auch
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Abbildung 3.12.: Virusausbeute nach 72 Stunden fiir die drei besten Gen-
kombinationen und die Kombination, die am wenigsten vielversprechend
ist. Die Parameterverteilungen wurden aus zwei bis fiinf Einzelgeniiberexpressionsver-
teilungen ermittelt. Die Farbe der Balken klassifiziert die Anzahl der Gene, die in der
jeweiligen Zelllinie modifiziert wurden. Die Reihenfolge der Genmodifikation entspricht
der Reihenfolge der Buchstaben auf der y-Achse von links nach rechts. Die mittleren
Virusausbeuten der unmodifizierten Kontrollzelllinie A549 und die Zelllinie mit der
besten Einzelgeniiberexpression ist als gestrichelte blaue bzw. durchgezogene gelbe
Linie dargestellt.

eine erhdhte NP-Produktion nach Uberexpression von NXF1 méglich. NP ist Teil
des VRNP, welches das virale Genom enthélt. Mehr vRNPs und Virushiillproteine
bieten verbesserte Bedingungen, um die limitierte Virusfreisetzung zu tiberwinden,
die in der modellbasierten Studie aus [99] bereits als Engpass identifiziert wurde.

Zudem scheint die Uberexpression von XAB2 in einer MGO-Kombination vorteilhaft
fir die resultierende Virusausbeute zu sein (Abbildung 3.12). XAB2 ist ein wichtiger
Faktor, der beim Spleiflen von pra-mRNA, der zellularen Transkription und der
transkriptionsgekoppelten Reparatur beteiligt ist [95]. Die nukleare Transkriptions-
maschinerie wird vom TAV verwendet, beispielsweise im Fall des 5’-Cap-Snatchings
von zelluldren pra-mRNAs. Daher ist es fiir das Virus vorteilhaft, das virale Genom
mit einer effizienten zellularen Transkription zu replizieren und freizusetzen. Eine
Uberexpression von XAB2 koénnte diese Prozesse verstiarken. Dariiber hinaus ist
zelluldres alternatives Spleiflien wichtig fiir die Ausbildung von viralen mRNAs, die
fiir den Ionenkanal M2 (gespleifites Transkript des Segments 7) oder das nukleare
Exportprotein (NEP; gespleifites Transkript des Segments 8) kodieren [35]. Das
bedeutet, dass das Virus allein ohne Interaktion mit dem zellularen Splicosom nicht
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in der Lage ist, alle notwendigen Proteine zu transkribieren. Folglich kann gesteiger-
tes XAB2 die Menge an viralen Transkripten positiv beeinflussen und damit mehr
Virusnachkommen freisetzen.

3.4. Zusammenfassung und Schlussfolgerung

In diesem Kapitel wurde eine neue modellbasierte Methodologie prasentiert, welche
die Auswirkungen genetischer Modifikationen unter Berticksichtigung zelluldrer He-
terogenitit auf die Gesamtausbeute in biopharmazeutischen Produktionsprozessen
vorhersagen kann. Die Methodologie wurde fiir die Bewertung der Produktivitéat
von TAV in A549-Zellen angewendet. Insbesondere wurde der Einfluss genetischer
Modifikationen in Form von Geniiberexpressionen ausgewéahlter Wirtszellfaktoren
mittels lentiviraler Transduktion untersucht. Da die lentivirale Transduktion eine
nicht-zielgerichtete Methode ist und die Anzahl der Genintegrationen innerhalb der
Zellpopulation variiert, wird die nattirlich Heterogenitéit zwischen Zellen noch weiter
gesteigert. Die entstehende Variabilitdt wird hier im Rahmen einer populationsdyna-
mischen Modellierung durch die Verteilung intrazellulérer virale Komponenten und
kinetischer Parameter ausgedriickt [39,133]. Die Parameterverteilungen fiir SGOs
wurden durch Bootstrap-Schéatzungen unter Verwendung experimenteller Daten
bestimmt und angewendet, um die Virusdynamik fiir jede SGO zu simulieren. Dar-
iiber hinaus kann mit dem Ansatz die Virusdynamik von MGOs auf der Grundlage
einiger weniger SGO-Datensatze dargestellt werden. Dazu wurden vier verschiede-
ne Strategien zur Kombination von SGO-Parameterverteilungen evaluiert, um die
Parameterverteilungen von MGOs zu erhalten. Schliellich wurde mit der besten
Strategie ein in silico-Screening moglicher MGOs durchgefiithrt, um so vielverspre-
chende modifizierte Zelllinien bzgl. der Virusausbeute zu ermittelt. Die Ergebnisse
konnen verwendet werden, um die Planung von Experimenten durch Vorauswahl von
Genkonstrukten fiir die Kombination genetischer Modifikationen zu unterstiitzen.
Der am Beispiel der TAV-Impfstoffproduktion durchgefithrte Machbarkeitsnachweis
wurden mithilfe von Daten durchgefiihrt, die im Rahmen des Projektes CellSys
(Fordernummer 031 6189 A) erhoben wurden. Die experimentell untersuchten mo-
difizierten Zelllinien weisen jedoch einen schwachen Einfluss auf die endgiiltige
Virusausbeute auf. Wie bereits in einer Einfithrung zu diesem Kapitel erwéhnt, ist
die Auswahl moglicher Faktoren noch Bestandteil aktueller Forschung. Demzufolge
sind auch die Mainahmen des Virus auf veranderte Wirtszellen zu reagieren bisher
weitestgehend unbekannt. Bekannte Antagonisten wie das NS1 oder PB1-F2 Protein
konnten hierbei eine Rolle spielen [66]. Mit diesem Wissen und SGOs, die einen gro-
Beren Einfluss auf die Produktausbeute im Vergleich zur Kontrollzelllinie aufweisen,
kann und sollte der Modellansatz zukiinftig validiert und erweitert werden. Dariiber
hinaus kann die Vorgehensweise aus der Methodologie dargestellt in Abbildung 3.5
auf weitere biopharmazeutische Produktionsprozesse iibertragen werden. Dabei stel-
len Produktionsprozesse zur Herstellung nicht-zytopatischer Biopharmazeutika, wie
z.B. therapeutische Antikérper, ein mogliches Anwendungsgebiet dar.
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Die vorgestellte Methodik bleibt auch bei verbesserten genetischen Modifikationsme-
thoden weiterhin wichtig. Beispielsweise kann die zielgerichtete Integration der Gen-
konstrukte in die Zelle durch den Einsatz der CRISPR/Cas9 [171] oder Rekombinase-
vermittelten Kassettenaustauschmethode [174] gesteuert werden, aber die durch
Transduktion verursachte Heterogenitat innerhalb der genetisch modifizierten Zell-
population sollte dennoch nicht génzlich vernachlassigt werden [72]. Die natiirliche
Heterogenitat der Zellen fithrt zu unterschiedlich ausgepragter translationaler und
transkriptioneller Aktivitéit, die auch bei gezielten, stabilen Genintegrationen eine
Rolle spielt. Der Effekt dieser natiirlichen Heterogenitidt wurde am Beispiel von
[AV-infizierten Zellen gezeigt, welche auf Einzelzellniveau untersucht wurden [64].
Hier konnte herausgefunden werden, dass die Produktivitiat dieser Zellen ungefiahr
drei Groflenordnungen umfasst.

Alles in allem wurde hier eine Methode vorgestellt, welche unter Verwendung ge-
eigneter Multiskalen-Modelle den Einfluss der Heterogenitat ausgelost durch die
Einbringung sowie Transkription und Translation von Genkonstrukten auf biophar-
magzeutische Produktionsprozesse beschreiben kann.
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4. Ausblick

Der Fokus dieser Arbeit lag auf der Entwicklung und Anwendung von Multiskalen-
Modellen fiir unterschiedliche biotechnologische Prozesse. Je nach Art des biotechnolo-
gischen Prozesses sind verschiedene Zielstellungen und demnach unterschiedliche Mo-
dellansétze von Bedeutung. Wie hier gezeigt werden konnte, sind Multiskalen-Modelle
niitzlich, um interessante Produkteigenschaften abbilden zu kénnen (Produktion
von PHAs). Dartiber hinaus ermdglicht die Kopplung unterschiedlicher Detailebenen
iiber hochdimensionale Populationsbilanzen die Untersuchung des Einflusses von
heterogenen Prozessanderungen, die so detailliert in einem , Einzelebenen“-Modell
nicht wiedergegeben werden kénnen (Produktion von IAVs).

Fiir das Multiskalen-Modell zur Darstellung der Molmassenverteilung von Biopoly-
meren wurden die Parameter der Polymerisierungskinetik zunéchst aus der Literatur
entnommen. Zukiinftig sollten diese Parameter mit eigenen experimentellen Da-
ten identifiziert werden, um die Molmassenverteilung und deren charakteristische
Groflen noch besser abbilden zu konnen. Dafiir ist die Berechnung der exakten expe-
rimentellen Molmassenverteilungen unter Hinzunahme der Messinformationen eines
molmassensensitiven Detektors nétig. Wie in [76] gezeigt wurde, ist beispielsweise
die Ratenkonstante fiir die Propagation der Ketten wéhrend der Akkumulation von
PHB abhéngig von der Medienzusammensetzung. Dieses Wissen sollte in zukiinftigen
Modellerweiterungen durch die Einfiihrung dynamischer Variablen der Polymerisie-
rungskinetik ebenfalls beriicksichtigt werden. Auch reduzierte Betrachtungsweisen,
wie die Darstellung der charakteristischen Gréflen iiber Momentenmodelle, sollten
zuklnftig getestet werden.

Weiterhin sollte der Einsatz des hier entwickelten metabolen Modells fiir die Dar-
stellung der PHBV-Ausbeute und -Zusammensetzung als Werkzeug zur Online-
Uberwachung evaluiert werden. Zudem sollte an einem Regelungskonzept gearbeitet
werden, welches die Zellen nicht mehr als Storgrofie, sondern als das zu regelnde Sys-
tem betrachtet. Im Falle der Produktion von PHAs sollten hierfiir Prozessparameter
identifiziert werden, welche die Regelung des autogenen produzierten COy ermogli-
chen. Schliefilich sollte die Moglichkeit der Einflussnahme auf die Produktqualitét
beim Einsatz solcher Regelungsstrategien untersucht werden.

Auch fiir die Produktion anderer Biopolymere birgt das entwickelte Multiskalen-
Modell grofies Potential, die Produktqualitidt zu steigern und so beispielsweise auf
kostenintensive weitere Formulierungsschritte zu verzichten oder ein breiteres Anwen-
dungsspektrum zu erzeugen. Von besonderem Interesse ist hier Poly(4-Hydroxybuty-
rate) (P4HB), da dieses Polymer fir medizinische Anwendungen zugelassen ist [164].
Schlussendlich sollte die entwickelte Methodologie aus Kapitel 3 auf andere zellkul-
turbasierte Verfahren iibertragen werden. Ein industriell relevanter, aber extrem
kostspieliger Prozess, der von genetischer Modifikation der Zellkultur profitieren
wiirde, ist die Produktion von monoklonalen Antikérpern in Zellkulturen [178].
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A. PHA-Experimente

Tabelle A.1.: Zusammensetzung des Luria-Bertani-Mediums (LB-Medium)
[32].

Name ! Chemische Formel Konzentration
Trypton 10 g/L
Hefeextrakt 5g/L
Natriumchlorid NaCl 5g/L

I Alle Chemikalien wurden von Carl Roth (Deutschland) bezogen.

Tabelle A.2.: Zusammensetzung des definierten Mediums fiir C. necator
[34]. Konzentration der Kohlenstoff und Stickstoffquellen sind im Haupttext separat

angegeben.

Name ! Chemische Formel Konzentration
Kaliumdihydrogenphosphat KHyPO, 2.30 g/L
Natriumhydrogenphosphat-Dihydrat Na,HPO, x 2 H,O 2.90 g/L
Magnesiumsulfat-Heptahydrat MgSO, x 7 HyO 0.50 g/L
Calciumchlorid-Dihydrat CaCl, x 2 Hy,O 0.01 g/L
Ammoniumeisen(I1I)-citrat CeHsO7 x xFe x xH3N 0.05 g/L
Spurenelemente-Losung SL-6 siehe Tabelle A.3 5.00 mL/L

L Alle Chemikalien wurden von Carl Roth (Deutschland) bezogen.

Tabelle A.3.: Zusammensetzung der Spurenelementelésung SL-6 [33].

Name ! Chemische Formel = Konzentration
Zinksulfat-Heptahydrat ZnSO, x 7 H,O 0.10 g/L
Manganchlorid-Tetrahydrat ~ MnCl, x 4 H,O 0.03 g/L
Borsaure H3;BO; 0.30 g/L

Kobaltchlorid-Hexahydrat CoCl, x 6 Hy,O 0.20 g/L
Kupfer(IT)chlorid-Dihydrat ~ CuCly x 2 Hy,O 0.01 g/L
Nickel(II)chlorid-Hexahydrat  NiCly x 6 HyO 0.02 g/L
Natriummolybdat-Dihydrat ~ NayMoO4 x 2 H,O  0.03 g/L

1 Alle Chemikalien wurden von Carl Roth (Deutschland) bezogen.
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Abbildung A.1l.: Peaks fiir Propionsidure aus dem Experiment IV bei 3 und
30 h. Gezeigt sind die Chromatogramme fiir beide Proben zum Elutionszeitpunkt
von Propionsiure bei einer Wellenlinge von 210 nm (a) und die Uberlagerung der
dazugehorigen Spektren (schwarze Kurven) (b). Zusétzlich ist das Reinstoffspektrum
von Propionséure bei 1 g/L gezeigt (rot gestrichelte Kurve).
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B. Metaboles Modell des
PHB-Produktionsprozesses

Tabelle B.1.: Metaboles Netzwerk fiir den PHB-Prozess basierend auf den
Publikationen [51] und [181].

Z,
-

Reaktion

FRU + PEP + ATP — F16P + PYR + ADP
F16P — F6P

F16P +— 2 G3P

AMC — NH;

G6P + 2 NADP — RI5P + CO, + 2 NADPH
RI5P <— R5P

RI5P «— X5P

X5P + R5P «— S7TP + G3P

S7TP + G3P <— E4P + F6P

X5P + E4P +— G3P + F6P

F6P «+— G6P

G3P + NAD + ADP <— 3PG + NADH + ATP
3PG +— PEP

PEP + ADP +— PYR + ATP

OXA + ATP +— PEP + ADP + COy

PYR + NAD <+— AcCoA + NADH + CO,
AcCoA + OXA +— ISC

ISC + NADP <— oKG + NADPH + CO,
aKG + NAD — SucCoA + NADH + CO,
SucCoA + ADP +— SUC + ATP

SUC — SUCx

SUC + FAD +— MAL + FADH

MAL + NAD +— OXA + NADH

MAL + NADP +— PYR + CO2 + NADPH
PYR + ATP — OXA + ADP

ISC — SUC + GOX

AcCoA + GOX — MAL

NH; + aKG + NADPH «+— GLU + NADP
GLU + NH3 + ATP +— GLN + ADP

2 AcCoA +— AcAcCoA

AcAcCoA + NADPH — HB + NADP

O 3 O U W N

W W N NN NDNNNNDNNDNDNDNNNFPE PP P2 E === Oo
= O O 00 I Ui WO OOk W —Oo
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Tabelle B.1 Fortsetzung: Metaboles Netzwerk fir den PHB-Prozess basierend auf
den Publikationen [51] und [181].

32 ACE + ATP <— AcCoA + AMP

33 HB + NAD «— AcACE + NADH

34 AcACE + SucCoA <— AcAcCoA + SUC

35 AcACE + ATP — AcCoA + AMP

36 2 NADH + Oy + 4 ADP — 2 NAD + 4 ATP

37 ATP + AMP +— 2 ADP

38 2 FADH + Oy + 2 ADP — 2 FAD + 2 ATP

39 0.21 G6P + 0.07 F6P + 0.9 R5P + 0.36 E4P + 0.13 G3P + 1.5 3PG +
0.52 PEP + 2.83 PYR + 3.74 AcCoA + 1.79 OXA + 8.32 GLU + 0.25
GLN + 41.1 ATP + 8.26 NADPH + 3.12 NAD — BIO + 7.51 aKG +
2.61 CO2 + 41.1 ADP + 8.26 NADP + 3.12 NADH [75]

Alle stochiometrischen Koeffizienten sind in mmol angegeben. Eine Ausnahme bildet
der Koeffizient vor BIO in g.
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Abbildung B.1.: Ausbeuteraum fiir Biomasse und PHB beim Verbrauch
von Fruktose. Legende: schwarzer Strich - konvexe Hiille, rote und schwarze Kreise -
alle GMs, rote Kreise - GMs fiir die Bildung der reduzierten konvexen Hiille

1.5

0.5

BIO/C in gBIO/gC

1 15

0
PHB/C in gPHB/gC

105 0.5

Abbildung B.2.: Ausbeuteraum fiir Biomasse und PHB beim Verbrauch
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zer Strich - konvexe Hiille, rote und schwarze Kreise -

alle GMs, rote Kreise - GMs fiir die Bildung der reduzierten konvexen Hiille

=
S S

e

BIO/C in gBIO/gC
o

£
=

=
'S

=
ot
o

Abbildung B.3.: Ausbeute
von PHB. Legende: schwarze
GMs, rote Kreise - GMs fur d
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Abbildung B.4.: Ausbeuteraum fiir Biomasse und PHB beim Verbrauch
von Acetat und Fruktose. Legende: schwarzer Strich - konvexe Hiille, rote und

schwarze Kreise - alle GMs, rote Kreise - GMs fiir die Bildung der reduzierten konvexen
Hiille
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Abbildung B.5.: Ausbeuteraum fiir Biomasse und Acetat beim Verbrauch
von Fruktose. Legende: schwarzer Strich - konvexe Hiille, rote und schwarze Kreise -
alle GMs, rote Kreise - GMs fiir die Bildung der reduzierten konvexen Hiille
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Abbildung B.6.: Ausbeuteraum fiir die Produktion von Biomasse und dem
Verbrauch von PHB. Legende: schwarzer Strich - konvexe Hiille, rote und schwarze
Kreise - alle GMs, rote Kreise - GMs fiir die Bildung der reduzierten konvexen Hiille
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Tabelle B.2.: Feste Parameter fiir das HCM zur Beschreibung des PHB-
Produktionsprozesses

Konstante Wert

ke [1/h] 0.112x1
a [1/h] 0.01ke
ﬂ [l/h] 512z1

Ky [g/L] 0.0l
Kpru [g/L]  0.06
Kacr [g/L] 0.03
Kgp [g/L]  0.05

12 4
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10 ‘A
35 3
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Abbildung B.7.: Konzentrationsverlaufe des Experiments aus [51] unter
Verwendung der kinetischen Parameter aus Vektor (2.4.1). Experimentelle
Daten (Kreise und Kreuze) und die simulierten Verlaufe (durchgezogene und gestri-
chelte Linien) von Fruktose (schwarz, links), Ammoniumchlorid (NH4Cl, blau, links),

Gesamtbiomasse (BTM, schwarz, rechts) und PHB (HB, blau, rechts) Konzentrationen
sind gezeigt.

10 2 4 0.8
] X
8 §
- 3 y 0.6
= 2
= N = = by
% 6 \ B % I 3 =
=l 1
'E M 1= 22 ) §§§§ i 0,4;?
< Q = 1
g 4 g & - &
= - “ = 1 \ 0.2
)
2 \ .
= —ae_ ____________ \
*  * * % X% * % . x
O o N e % X ¢ O
0 20 40 60 80 100 120 0 20 40 60 80 100 120

Zeit in h Zeit in h

Abbildung B.8.: Dynamisches Verhalten fiir Experiment III unter Verwen-
dung der kinetischen Parameter aus dem Vektor in Gleichung (2.4.1). Expe-
rimentelle Daten (Kreise und Kreuze) und die simulierten Verldufe (durchgezogene
und gestrichelte Linien) von Fruktose (schwarz, links), Ammoniumchlorid (NH4Cl,

blau, links), Gesamtbiomasse (BTM, schwarz, rechts) und PHB (HB, blau, rechts)
Konzentrationen sind gezeigt.
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Abbildung B.9.: PHB-Konzentration nach 120 h fiir unterschiedliche DOs
(Legende) und CN-Verhiltnisse. Als Startwerte fir Substrate, PHB und Biomasse
wurde die Bedingungen aus dem Versuch in Abbildung 2.13 gewéhlt.
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Abbildung B.10.: Gesamtbiomasse nach 120 h fiir unterschiedliche DOs
(Legende) und CN-Verhiltnisse. Als Startwerte fir Substrate, PHB und Biomasse
wurde die Bedingungen aus dem Versuch in Abbildung 2.13 gewéhlt.
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Abbildung B.11.: Anteil von PHB in der Gesamtbiomasse nach 120 h fiir
unterschiedliche DOs (Legende) und CN-Verhiltnisse. Als Startwerte fiir Sub-

strate, PHB und Biomasse wurde die Bedingungen aus dem Versuch in Abbildung 2.13
gewahlt.
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C. Metaboles Modell des
PHBV-Produktionsprozesses

Tabelle C.1.: Kinetische Parameter, Startwerte und Variablen fiir das ma-
kroskopische PHBV-Modell.

Parameter FEinheit Beschreibung Wert
angepasst
ky [L?/g?h] Verbrauch von Fruktose

und Ammonium fiir Wachstum
ko [L?/g*h] Verbrauch von Propionsiure

und Ammonium fiir Wachstum
k3 [L?/g*h] HA Verbrauch
ky [L/gh]  Abbau von Fruktose

zur HB Akkumulation siehe (C.2)
ks [L/g h]  Abbau von Propionsaure

zur HB Akkumulation
kg [L/g h]  Abbau von Propionsdure

zur HV Akkumulation
k7 [L?/g%h] Fruktoseabbau

fiir Maintenance
kg [L?2/g?h] Propionsiaureabbau

fiir Maintenance
fixiert
Cpiinh [g/L] inhibitorische Propionséurekonzentration 1.5 [7§]
Cn,sw [g/L] Michalis-Menten Konstante

fiir Ammoniumchlorid 0.2
Cpiin [g/L] Propionséurekonzentration im Zufluss 20
¢fru(0) lg/L] initiale Fruktosekonzentration

Datenset 1/ Datenset 2 21.96 / 21.75
¢, (0) [g/L] initiale Propionsédurekonzentration

Datenset 1/ Datenset 2 0/048
cn(0) [g/L] initiale Ammoniumchloridkonzentration

Datenset 1/ Datenset 2 1.74 / 1.40
Cres(0) lg/L] initiale residuale Biomasse

Datenset 1/ Datenset 2 1.47 / 1.16
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Tabelle C.1 Fortsetzung: Kinetische Parameter, Startwerte und Variablen fiir das
makroskopische PHBV-Modell.

cho(0) [g/L] initiale HB Konzentration

Datenset 1/ Datenset 2 0.03 / 0.03
Cho(0) [g/L] initiale HV Konzentration

Datenset 1/ Datenset 2 0/0.01
P, [g/L] HA (HB+HV) Konzentration zeitabhangig
COs2,put (%] CO, im Abgas Messung
COg,in (%] CO, in der Zuluft Messung
bco, -] CO, abhingige metabole Aktivitat zeitabhangig
D ] Verdiinnungsrate zeitabhangig
Fin [%] Flussrate fur Propionséure pH-abhangig [78]
Pt maz [ maximaler PHA Gehalt 0.89 [159]

Tabelle C.2.: Geschitzte Parameter fiir die Modellvarianten A bis D des
makroskopischen PHBV-Modells

Parameter Einheit Modell A Modell B Modell C Modell D

kq L2/g?h] 4.34-107% 4.75.107% 9.74-107° 0.0022
ko L2/gh] 0.0048 0.0280 0.0048 0.0851
k3 L2/g?h] 0.0713 0.0775 0.0253 0.0165
ky L/gh]  0.0563 0.0417 8.08-10~*  0.0092

[
[
%
ks [L/gh] 06803  1.2003 25953  2.3024
[
[
[

kg L/gh]  2.0208 1.7730 2.0526 1.8790
k7 L2/g?h] 3.42-107% 0.0044 3.95-107%  0.0056
ks L2/g?h] 0.0125 0.0696 0.0014 0.0202
20 20
3.5
§ 8 §
15 = 15 °
= 62 < 2.5 4
3 z 3 %
= 10 . g Z10 2 =
= 2 >
l’-f '1 £ 1.5 %
5 e ° !
0.5
0 L 0
0 1 2 3 4 5 0 1 2 3 4 5
COg0ut I % COg0u in %
(a) Gesamtpolymerkonzentration (b) HV-Konzentration

Abbildung C.1.: Simulationsstudie ausgewertet bei maximaler HV-Masse
- Gesamtpolymerkonzentration (a) und HV-Konzentrationen (b) bei verschiedenen
konstanten Werten fiir COs im Abgas und die Flussrate fiir Propionsidure Fj,.
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Abbildung C.2.: Simulationsstudie ausgewertet bei maximaler Gesamtpo-
lymermasse unter Verwendung von verschiedenen konstanten Werten fiir COy im
Abgas und die Flussrate fiir Propionsdure F;,- weitere charakteristische Werte.
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D. Polymerisierungskinetik fiir PHB
und PHBV
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Abbildung D.1.: W(logM) fiir das Experiment III. Experimentelle (rot gestri-
chelte Kurven) und simulierte (schwarze Kurven) normierte differentielle Verteilungen
W(logM) fiir die einzelnen Zeitpunkte. Fruktose und Acetat sind Kohlenstoffquellen.
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Abbildung D.2.: W (logM)-Verteilungen fiir das Experi-
ment IV.Experimentelle (rot gestrichelte Kurven) und simulierte (schwarze
Kurven) normierte differentielle Verteilungen W(logM) fiir die einzelnen Zeitpunkte.
Fruktose und Propionsidure sind Kohlenstoffquellen.
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Abbildung D.3.: Startverteilung fiir aktive Polymere entspricht einer Normal-
verteilung mit dem Mittelwert p = 86 - 10* g/mol und einer Standardabweichung
o = 10% g/mol.
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E. Modellierung des
Influenza-A-Impfstoffprozesses

Zellanzahl

~ - o
il S,

40 60 80 100 120
Zeit (h.p.i.)

Abbildung E.1.: Zeitliche Entwicklung der uninfizierten und infizierten Zel-
len nach Infektion mit einer MOI von 1. Die Parameterverteilungen der Kon-
trollzelllinie (A549) wurde fiir die Simulation genutzt.

Tabelle E.3.: RMS-Werte fiir die Simulation unter Verwendung der Para-
meterverteilungen von SGOs. Die Daten der Infektionsexperimente der Einzelgen-
iiberexpressionen aus Abbildung 3.7 wurden fiir die Berechnung verwendet.

A549 EMCV CEACAM6 FANCG NXF1 PLD2 XAB2
RMS 0.58 0.54 0.52 0.36 0.32 0.49  0.50
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Abbildung E.2.: Parameterverteilung fiir den kinetischen Parameter
logig (kImp). Ein parametrischer Bootstrap wurde zur Generierung der Verteilungen
durchgefiithrt [47]. Dafir wurden die Parameter an 1000 zuféllig generierte Messdaten-
sets auf Basis der Datenpunkte und deren Standardabweichung mehrfach angepasst.
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Abbildung E.3.: Parameterverteilung fiir den kinetischen Parameter
log1o (ks‘,yn). Details fiir die Generierung der Verteilung kann der Abbildungsun-
terschrift von Abbildung E.2 entnommen werden.
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Abbildung E.4.: Parameterverteilung fiir den kinetischen Parameter
logio (kl%‘f n). Details fiir die Generierung der Verteilung kann der Abbildungsun-
terschrift von Abbildung E.2 entnommen werden.
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Abbildung E.5.: Parameterverteilung fiir den kinetischen Parameter

logig (kﬁii‘d) . Details fiir die Generierung der Verteilung kann der Abbildungsunter-

schrift von Abbildung E.2 entnommen werden.
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Abbildung E.6.: Parameterverteilung fiir den kinetischen Parameter
logio (kRel). Details fiir die Generierung der Verteilung kann der Abbildungsun-
terschrift von Abbildung E.2 entnommen werden.
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Abbildung E.7.: RMS-Werte aufgeteilt nach MGO und Strategie zur Ge-
nerierung der Verteilung. Die Werte fiir jede Strategie wurde wie in Kapitel 3.3

beschrieben berechnet. Details tiber die modifizierten Gene sind in Tabelle 3.1 zu
finden.
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Abbildung E.8.: Experimentelle Daten und Modellsimulation unter Ver-
wendung der Parameterverteilungen generiert mit der low und high impact
Strategie. Alle validierten MGOs wurden bei einer MOI von 10 infiziert. Details
iiber die modifizierten Gene sind in Tabelle 3.1 zu finden.
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Abbildung E.9.: Histogramm fiir die Virusausbeute aller MGO-
Kombinationen sortiert nach Anzahl der modifizierten Gene. Fiir die Mo-
difikation ausgewéhlte Gene sind CEACAMG6, FANCG, NXF1, PLD2 und XAB2.
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Tabelle E.1.: Kinetische Parameter fiir das Multiskalen-Modell zur Be-
schreibung der IAV-Produktion

Parameter Wert Einheit Parameter Wert Einheit

intrazellulares Modell (Kapitel 3.2.1) [62,63]

Drib 160 Anzahl K 64800 Nukleotide-h~?
Fspir 0.02 - kz‘s/yn verteilt h!
Fspig 0.125 - Kol 300 Virionen
k?j‘fd verteilt Molekiile-h—! Ly 2320 Nukleotide
kRind 3.01 107*  Molekiile-h~? Lo 2320 Nukleotide
kpas, 1 Molekiile/h L 2211 Nukleotide
ke 0.33 h—? Ly 1757 Nukleotide
kp® 36.36 h! Ls 1540 Nukleotide
kpes 0.09 h~! L 1392 Nukleotide
K p i 4.25 h—t Ly 1005 Nukleotide
EExp 1.00 1076 Molekiile-h™* Lg 868 Nukleotide
ke verteilt ~ h! Ly 2320 Nukleotide
kRdRp 1 Molekiile=2-h—1  N]ue 200 Nukleotide
fRel verteilt  Virion-h™! Ny, 1700 Nukleotide
ko verteilt ~ h! NNue 24 Nukleotide
ko verteilt  Nukleotide-h™!

extrazelluldres Modell (Kapitel 3.2.2) [62]
Bjet 150 Bindestelle/Zelle  kRel 586 Viren/h
Bfot 1000 Bindestelle/Zelle  kyP° 7351073 h!
Fot 1 Zellen/Virion k8 0.1 ht
Imaz 0.03 h™t Ky el 300 virions
kit 8.09 1072 Bindestellen h  Tipax 710° cells/mL
kit 4.55107* Bindestellen h  Np,, 500 Molekiile/Virus
e 1.13 1072 Bindestellen Npya 100 Molekiile/Virus
ke a 8.33 107> Bindestellen Npypp 165 Molekiile/Virus
fEn 4.8 ht Npyp 1000 Molekiile/Virus
ks 3.21 h~! Np,, 3000 Molekiile/Virus
kyPO 3281072 h~! Np,,, 40 Molekiile/Virus
fLys 6.39 1072 h! Nranrp 45 Molekiile/Virus

Tabelle E.2.: Relatives Uberexpressionslevel (engl. fold overexpression le-
vel, FOE) der Einzelgeniiberexpressionen in A549-Zellen nach lentiviraler
Transduktion.

CEACAM6 FANCG NXF1 PLD2 XAB2
FOE 18.63 6.86 1.50 14.00  3.30
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Verhéltnis zwischen infizierten Zellen zu aufgenommenen Viruspar-
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komplex

Ratenkonstante fiir die Degradation von vRNP im Nukleus

Ratenkonstante fiir die Degradation von Komplex aus Polymerase
und vRNA bzw. cRNA

Ratenkonstante fiir die Degradation der RNA-Spezies im Nukleus
Virenanzahl fiir halbmaximale Freilassung

Ratenkonstante fiir die Synthese von vRNA

Lange des Segments i, 1 =1,...,8
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Jj € {Pwvp, P, Pnvgepr}.

Np, Anzahl des Proteins P; fiir neue Viruspartikel,
Jj € {RdRp, Pua, Pxp, Pna, Pun, Pu2, Pnep}.
Pra Virales HA Protein
Py Virales M1 Protein
Py Virales M2 Protein
Pna Virales NA Protein
Pyep Virales NEP Protein
Pyp Virales NP Protein
Ppy Virales PA Protein
Ppp1 Virales PB1 Protein
Pppo Virales PB2 Protein
Prarp Viraler Polymerasekomplex
Rngp Virale Polymerase gekoppelt mit cRNA
RY, Rp Virale Polymerase gekoppelt mit vRNA
pinf Variable zur Beschreibung der Infektion
rlys Variable zur Beschreibung der Lyse apoptotischer Zellen
RC Virale cRNA
rltel Freilassungsrate neuer Viruspartikel ins Medium
RV Virale vRNA
RM Virale mRNA des Segments ¢, i =1,...,8
RMS Engl. root mean square
T Uninfizierte Zellen
T, Uninfizierte apoptotische Zellen
T inax Maximale Anzahl uninfizierter Zellen
yEn Viruspartikel im Endosom infizierter Zellen
Vi Freie Viruspartikel
VAL Angelagerte Viruspartikel mit Affinitdat n, n = [hoch, niedrig]
|54 vRNP im Zytoplasma
Vgue VvRNP im Nukleus
Vﬁ%l vRNP-M1 Komplex im Zytoplasma
Ve vRNP-M1 Komplex im Nukleus
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